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Resumo

A sintese de redes de trocadores de calor foi muito bem estudada pela
comunidade cientifica nos dltimos trinta anos, porém, o desenvolvimento de métodos
e a melhoria dos ja existentes sempre foram o foco principal da grande maioria dos
autores. Sd@o poucos os trabalhos que aplicam qualquer uma das metodologias a
situacdes reais e discorrem sobre as dificuldades encontradas - provavelmente porque
as empresas ndo t&m interesse em tornar publico os resultados obtidos. Este trabalho
aplica a metodologia do ponto de estrangulamento na nova fabrica de farelo branco
do Parque Industrial de Esteio e, portanto, pode servir como um guia pratico aos
profissionais que desejem fazer o mesmo em outras plantas industriais.

Esta dissertacdo sintetiza duas redes de trocadores de calor para a fabrica de
farelo branco de Esteio, levando em consideragdo as condigdes econdmicas € 0s
custos de equipamento e de montagem no Brasil. A primeira rede estabelecida é
baseada em aproveitamentos térmicos utilizados pelos fabricantes e pelas empresas
que dominam a tecnologia de extragdo de Oleos vegetais, j4 a segunda rede
sintetizada utiliza a metodologia do ponto de estrangulamento. Os dois resultados
obtidos sdo bastante vidveis economicamente, sendo que a rede sintetizada pelo
ponto de estrangulamento é mais economica. O Valor Presente Liquido é utilizado
como critério de calculo de viabilidade das duas redes. Foi demonstrado que para a
realidade brasileira este critério é mais adequado que o Custo Total Anualizado.

A flexibilidade da rede produzida pelo método do ponto de estrangulamento
foi avaliada de maneira preliminar por simulacdo e tabelas de sensibilidade. O
resultado obtido € robusto na posta em marcha e quando a planta é submetida a
variagdes no extrator - situacdes que produzem distirbios importantes e freqiientes.

A aplicacdo da metodologia do ponto de estrangulamento na integracdo
energética da fabrica de farelo branco confirmou a simplicidade do método e a sua
forte interacdo com o engenheiro de processos. O Rio Grande do Sul tem muito a
ganhar se esta metodologia for disseminada nas universidades e nas empresas que
compde o parque industrial do estado.



Abstract

Heat exchanger networks have been studied by the scientific community
during the last thirty years. However, the center of interest was always new methods
development and improvement of the existenting ones. Only a few articles were
written based on real industrial situations using heat exchanger network methods,
even fewer articles consider possible problems that could make the integration
solution difficult — probably because companies, which use these methods to solve
real problems, do not have any interest in publishing their research. This dissertation
uses Pinch Design Method (PDM) in a soybean white flakes production unit at
Esteio, thus, it can be used as a pratical guide for those who want to apply PDM in
others industrial situations.

This paper synthesizes two different heat exchange networks for the white
flakes unit at Esteio taking into account the economic conditions, equipment and
erection costs in Brazil. The first network simulates standard heat integration based
on existing facilities built by suppliers and companies, who sell or operate soybean
extraction plants. However, the second one use PDM. Results for both networks are
quite profitable but the PDM network is a little more. Net Present Value was used as
the profitability criterion. It was demonstrated that net present value is a better
indicator than Total Anualized Cost given Brazilian conditions.

The PDM network’s flexibility was initially evaluated by simulation and
sensitivity tables. The results were robust in two important situations: plant start-up
and miscella concentration in the extractor.

PDM application in the white flakes production unit confirmed the method’s
simplicity and its high degree of interaction between process engineers and the pinch
technique. Providing PDM knowledge is spread around the State Universities and
companies, Rio Grande do Sul State will profit greatly from the savings that can be
achieved.
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Capitulo 1
Introducao

1.1 Motivacao

O Conselho Mundial de Energia, em levantamento feito em 1992, concluiu que as
reservas naturais conhecidas de petrdleo e gds — responsdveis pela geracdo de 50% da
energia consumida em todo o globo terrestre — comecardo a se extinguir em torno do ano
2020. Enquanto as tecnologias de energia renovavel nio estdo disponiveis comercialmente de
tal forma a cobrir esta lacuna, o homem corre contra o tempo. Em se tratando de um recurso
cada vez mais escasso, é quase desnecessdrio mencionar o quanto é importante desenvolver e
aplicar métodos que reduzam o consumo de energia nas inddstrias e nas cidades.

A Integracdo Energética através da sintese de redes de trocadores de calor - tema
desenvolvido nesse trabalho - vem sendo estudada ha muito tempo, porém, foi nos tltimos 30
anos, com a crise do petréleo, que a pesquisa deste ramo da Integracdo de Processos se
intensificou. Muitos s@o os trabalhos publicados e o nlimero de metodologias desenvolvidas,
estas vao desde técnicas puramente intuitivas até sofisticadas programacdes matematicas.
Muito se tem a ganhar na aplicagdo sistemdtica destas metodologias no inicio de um projeto
ou em fébricas ji consolidadas; segundo Bodo Linnhoff, catedritico desta disciplina da
Universidade de Manchester, as economias em utilidades podem chegar a 60% dos gastos
originais, em casos onde ndo foi empregada técnica alguma de integracdo de processos -
dados obtidos em seus diversos trabalhos na ICI, importante empresa quimica inglesa
(LINNHOFF,B. 1982).

A procura de artigos relacionados com integracdo energética mostrou que a grande
maioria dos autores se concentra basicamente no melhoramento dos métodos existentes e na
elaboracdo de novos modelos visando incrementos, mesmo que pequenos, na qualidade das
solucdes encontradas anteriormente. Para validar estes melhoramentos, os autores utilizam
problemas simples, as vezes com menos de 10 correntes. Com o intuito de facilitar a
comparagdo entre as diversas metodologias, muitos dos artigos encontrados resolvem
problemas jd solucionados pela literatura. Poucos sdo os artigos e trabalhos que apresentam
nimero de correntes proximo de um caso real, entre estes é menor ainda o nimero de
trabalhos que abordam as particularidades de uma aplicacio industrial. Este trabalho trata de
um tipico caso industrial e aborda uma série de detalhes importantes para a efetividade da
solugdo, tais como: mudanca de fase, segmentacdo de correntes, etc.
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O Parque Industrial de Esteio da Solae do Brasil ¢ um complexo que desdobra a soja
nos seus mais diversos produtos - fibras, proteinas isoladas e proteinas texturizadas de soja,
bem como 6leo, gorduras hidrogenadas e lecitinas. A primeira etapa industrial € a producio
de farelo branco e 6leo vegetal, matérias-primas para todos os outros produtos. Nesta etapa
serd aplicada a metodologia de integracdo energética.

E importante ressaltar que o processo de fabricacdo de farelo a base de soja tem mais
de 50 anos e é largamente empregado em todo o mundo em mais de 500 fabricas. Sendo
assim, muitos talentosos engenheiros j4 se detiveram em estudos para melhorar o consumo de
vapor e dgua de resfriamento em instalagdes similares a fabrica de farelo branco de Esteio.
Em outras palavras, o estado da arte deste processo estd muito longe de uma planta sem
recuperacdo de energia.

LINNHOFF (1982) explica que nestas situagdes as melhorias apds a aplicacdo de uma
sistemdtica de integracdo energética podem ser pequenas. A Figura 1 apresenta um grafico
que mostra este conceito.

Evolucao do Consumo de Energia

Ewolugao
por métodos intuitivos

Resultado pelo
Método do Ponto
de Estragulamento

/

Valor Otimo °

Figura 1: Evolugdo do consumo para processos tradicionais.
Fonte: LINNHOFF, 1982.

Neste grafico mostra-se um circulo preto como sendo o resultado da sintese pelo
método do ponto de estrangulamento, ji a curva demonstra as melhorias efetuadas ao longo
dos anos que acarretam em reducdo no consumo de energia. O intuito é mostrar
qualitativamente que, quanto mais antigo e manipulado for o processo, menor € o ganho com
uma sintese sistemdtica. O grafico também mostra que, caso os engenheiros de processo
tivessem utilizado sintese sistematica no inicio do desenvolvimento, teriam poupado muito

dinheiro e tempo.
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Apesar da importancia do tema, no Rio Grande do Sul (RS), hd poucos especialistas
em integracdo energética. O RS tem vocacdo agricola, mas tem também uma farta parte de
seu PIB suportado pela industria - petréleo, petroquimica, agroindustria, calcados, metalurgia,
etc. Tanto as universidades quanto as empresas carecem de mais informacao sobre o assunto.
Aumentando o conhecimento sobre o tema, o estado podera se beneficiar com profissionais
capazes de desenvolver ou melhorar seus processos, obtendo produtos mais competitivos e
preservando o ambiente global.

O Curso de Graduacdo e Pds-Graduagdo em Engenharia Quimica da Universidade
Federal do Rio Grande do Sul vem contribuindo para a formagdo de pesquisadores em
integracao energética e tecnologias limpas, este trabalho é um dos resultados deste esforgo.

1.2 Objetivo

Este trabalho tem os seguintes objetivos:

1) Fazer uma pesquisa bibliogréfica nas metodologias empregadas para sintetizar redes
de trocadores de calor com vistas a recuperagdo energética - parte do resultado deste esforco
estd documentado no Capitulo 4, onde foram resumidos os conhecimentos tedricos sobre o
método do ponto de estrangulamento energético (Andlise "Pinch") e sobre andlise de
flexibilidade. Os Apéndices B, C e D trazem uma série de conteidos que foram obtidos
também na pesquisa bibliogréfica;

2) Adquirir conhecimentos para extrair os dados necessarios e formular problemas de
integracdo energética - as particularidades desta etapa, que € comum a todos os métodos, sdo
abordadas no Capitulo 3. Este capitulo pode ser considerado como a principal contribui¢do de
interesse mais amplo deste trabalho;

3) Sintetizar uma rede de trocadores de calor para a fabrica de farelo branco tomando
por base artigos que tratam de recuperagdo energética em plantas de extracdo de 6leos
vegetais - muito similares a fabrica de farelo branco;

4) Sintetizar uma rede de trocadores de calor para a fabrica de farelo branco de Esteio
com base na metodologia de Andlise do Ponto de Estrangulamento ("Pinch Design Method").
Os resultados desta sintese sdo apresentados no Capitulo 5 que pode ser considerado como
uma grande contribui¢éo especifica;

5) Analisar e comparar a viabilidade econdmica das duas redes produzidas;

6) Executar uma andlise de flexibilidade preliminar da melhor rede visando valida-la
para aplicacdo industrial.

1.3 Estrutura da Dissertacao

Para cumprir com os objetivos listados no item 1.2 o presente trabalho € apresentado
em sete capitulos e 4 Apéndices.
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O Capitulo 2 descreve de forma bastante simplificada o processo de obteng¢do de farelo
branco de soja. Inicia apresentando um panorama geral sobre a soja e a industria de
esmagamento. A seguir comecga a descricdo do processo propriamente dito, passando pela
recep¢do e armazenagem de soja, preparacdo e extragdo - que € visto em maior detalhe, pois
se trata da drea onde a integracdo serd aplicada.

O Capitulo 3 é um dos mais importantes da dissertagdo, nele sdo descritos todos os
critérios para a formulagdo do problema, desde a extragdo dos dados da fabricagdo de farelo
branco, passando pela listagem das correntes e terminando na elaboragdo da tabela com todos
os dados necessdrios para a resolu¢do do problema - incluindo coeficiente de pelicula, custo
das utilidades e dos equipamentos.

O Capitulo 4 aborda o método do ponto de estrangulamento energético - a
metodologia que € utilizada no Capitulo 5. Os conceitos bésicos a respeito de flexibilidade de
redes também sdo abordados neste capitulo.

O Capitulo 5 apresenta a sintese da rede do problema formulado no Capitulo 3
seguindo orientacdes abordadas no Capitulo 4. Nessa parte do trabalho é otimizada a
diferenca minima de temperatura admissivel. A rede com méxima recuperacio de energia é

obtida e evoluida até uma configuracdo com maior viabilidade técnico-econdmica.

O Capitulo 6 avalia a flexibilidade da rede evoluida no Capitulo 5, verificando todas as
etapas da posta em marcha, simulando uma mudanca dréastica nas condicdes de extracdo e
utilizando tabelas de sensibilidade para as correntes lineares do problema.

E finalmente, no Capitulo 7 sdo elaboradas as conclusdes finais do trabalho e também
sdo sugeridos continuacgdes e novos estudos a respeito do mesmo tema.

O Apéndice A mostra as equacdes utilizadas para o célculo do equilibrio da mistura
hexano, ar e 4gua, o Apéndice B apresenta os histéricos da evolucdo dos métodos de sintese e
flexibilizacdo de redes de trocadores de calor, o Apéndice C descreve as recuperagdes
energéticas atualmente empregadas na industria de esmagamento. Por fim, o Apéndice D
apresenta, de forma resumida, os métodos numéricos mais importantes que abordam a sintese
de rede de trocadores de calor.



Capitulo 2

Descricao do Processo

Neste capitulo € descrito como funciona o processo de extracdo de 6leo e produgdo de
farelo de soja. A informagdo contida nestas paginas faz com que leitores menos versados nos
processos de beneficiamento da soja possam interpretar o restante da dissertacdo. Além de
conceitos basicos sobre a soja, cada uma das etapas do processo serd mencionada. Uma
especial €nfase serd dada a extragdo de 6leo, que € a etapa onde se aplicard a sistemaética de
integracdo energética.

2.1 Consideracoes Iniciais

A Planta Soja (Glycine Maxima) ou Feijao-soja é uma das fontes de alimento mais
importantes tanto para o homem quanto para os animais. Suas sementes altamente nutritivas
tém no seu conteudo de proteina o principal atrativo. Enquanto a carne de gado possui cerca
de 20 % de proteina, a soja possui 40%.

No cendrio mundial encontram-se 4 paises produtores: Estados Unidos, Brasil, China e
Argentina.

No Brasil colhem-se por ano cerca de 50 milhdes de toneladas desta leguminosa, a
projecdo de movimentacdes comerciais em 2003 é de algo em torno de oito bilhdes de ddlares
incluindo soja, farelo e 6leo (Fonte: Associagdo Brasileira das Inddstrias de Oleos Vegetais).

O Brasil € o segundo maior produtor e esmagador de soja. Sua producdo estd dividida
basicamente nos estados do PR, RS, MT, MS, GO e SP. Nos estados da BA e MA o cultivo
da leguminosa cresce rapidamente.

A inddstria de esmagamento processa a maior parte da producio agricola. As fébricas
de esmagamento, como sdo chamadas essas unidades industriais, localizam-se em véarios
estados brasileiros. Pode-se citar como principais estados esmagadores de soja RS, PR, MS,
MT, SP e BA. Existem aproximadamente 100 fabricas no Brasil.
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No desenvolvimento do processamento de 6leos vegetais se destacam trés marcos. O
primeiro deles foi a migra¢do do esmagamento mecanico para a extracdo de dleo por solvente,
tecnologia desenvolvida desde os anos 30. Um segundo desenvolvimento tecnolégico deu-se
com o processo de "dessolventizacdo" do farelo de soja, que permitiu utilizd-lo em todos os
tipos de racdes para animais. Por fim, a terceira mudanga comegou a ocorrer a partir dos anos
1950, com a ocorréncia de economias significativas a medida que se expandia a escala de
producdo - existem plantas maiores que 7000 toneladas por dia na Argentina. A necessidade
de grandes unidades industriais exige um volume maior de investimentos e de capital de giro.
Esse fato dificulta a entrada de pequenos e médios investidores neste mercado. O que se
observa hoje € uma concentracdo do negdcio soja na mdo de multinacionais globais como a
Bunge, a Cargill e a ADM.

Com fébricas cada vez maiores e custos fixos cada vez mais diluidos na escala, o
ambiente ¢ fértil para estudos de processo que visem reduzir custos varidveis. O consumo de
combustiveis para geracdo de energia térmica € responsdvel pela maior parte dos custos
varidveis de uma unidade de esmagamento, portanto € um dos alvos preferidos dos
pesquisadores que tentam aumentar produtividade neste ramo industrial.

A planta industrial que motivou esta dissertacdo € a Fabrica de Farelo Branco do
Parque Industrial de Esteio, da Solae do Brasil. Essa planta ndo ¢ uma tipica unidade de
esmagamento, trata-se de uma fébrica que tem um sistema de dessolventizacdo especial, que é
utilizado para produzir farelo branco, produto destinado a produgdo de derivados de soja para
consumo humano, como proteina texturizada de soja. Estas fabricas sdo bem mais raras, o RS
tem apenas trés unidades que produzem farelo branco. Os préximos itens deste capitulo
descrevem de forma bastante simplificada os processos envolvidos na produgdo de farelo
branco de soja.

2.2 Recepcao de Soja e Preparacao

A fabricacgdo inicia pela recep¢do de matéria-prima, no caso a soja. Entende-se como
recep¢do de matéria-prima todas as operagdes de recepgdo, limpeza, secagem e armazenagem
de soja, etapas anteriores ao processamento - preparacio e extracao.

A recepcdo € feita por via rodovidria, ferrovidria e/ou maritima. Apds seu recebimento
na fébrica, a soja é pré-limpa em peneiras com canais de aspiracdo que visam retirar
impurezas provenientes da lavoura, tais como terra, talos da planta, materiais leves, etc. Antes
de ser acondicionada, a soja € seca, se for necessario, e passa por outra etapa de limpeza com
canais de aspiracio para garantir qualidade adequada & armazenagem do grio.

A preparacdo é a etapa do processo que visa adequar fisicamente a soja para o
processo de extragdo de 6leo. O principal objetivo da preparagdo na indistria de esmagamento
¢ aumentar a eficiéncia do processo de extracdo. Sementes oleaginosas que apresentam um
alto teor de dleo, tais como sementes de girassol, canola, amendoim, e gérmen de trigo, sdo
mais dificeis de preparar e ndo possibilitam uma extragdo direta por solvente econdmica. A
experiéncia mostra que ¢ menos oneroso remover primeiramente parte do 6leo por prensagem
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para depois se proceder a extracdo por solvente. O termo "esmagamento" € inspirado na etapa
de prensagem. No caso da soja, a etapa de prensagem ndo € necessdria.

Ha muitas formas de preparar a semente de soja para a extragdo por solvente, embora
algumas operagdes sejam comuns a todos os processos de preparacdo. Para producio de farelo
branco de soja tem-se a seguinte seqiiéncia de operagdes: limpeza final; ressecagem; quebra;
separacgdo de casca; condicionamento e laminacao.

A limpeza final visa completar o servigo iniciado nas etapas anteriores a armazenagem
e proteger os equipamentos a jusante no processo como, por exemplo, os quebradores e os
laminadores. Normalmente sdo empregadas peneiras para fazer este servico, contudo podem
ser utilizados equipamentos mais sofisticados para satisfazer demandas especiais.

A ressecagem € realizada de forma continua em um equipamento com leito fixo
(Secador de Cavaletes), a transferéncia de massa se da através do contato direto do ar de
secagem com os graos de soja. Esta etapa visa secar a soja para facilitar a separacdo de casca.
O valor de umidade contida no grio apds esta etapa gira em torno de 10%.

Com a quebra inicia-se o aumento da drea superficial para acelerar o processo de
extragdo solido-liquido. A quebra é realizada de forma continua em um equipamento com
quatro rolos corrugados, o primeiro par de rolos quebra a semente na metade, o segundo par
leva a granulometria a 1/8 de grdo. Quanto mais uniforme for a granulometria do gréo a
jusante deste processo, melhor pode ser considerada a operagdo de quebra.

A separagdo das cascas provoca um aumento considerdvel no teor de proteina do
farelo branco, e a0 mesmo tempo diminui o volume de material que alimenta o extrator -
aumenta a capacidade da planta. Existem duas linhas hoje difundidas no mercado: Separacdo
de casca a quente e separacdo de casca a frio (convencional). Neste trabalho s6 serd abordado
0 processo convencional.

O sistema convencional utiliza peneiras e canais multiaspiradores em duas etapas:
separagdo de cascas e recuperacdo de finos da casca. Na primeira etapa, uma peneira separa a
soja quebrada em granulometrias distintas, cada corrente, entdo, é levada a um multiaspirador.
Faz-se passar ar o suficiente para arrastar toda a casca e alguns pedagos de soja nestes
equipamentos. Os finos de soja sdo separados da casca com granulometria maior em uma
segunda peneira e em mais dois conjuntos de multiaspiradores. A Figura 2 ilustra o processo
de limpeza final, quebra e separacdo de cascas.
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Figura 2: Diagrama de limpeza final, quebra e separacio de cascas
Fonte: BOILING (2000).

O condicionamento tem por objetivo aquecer a polpa até 60 °C. Nesta temperatura a
polpa de soja adquire plasticidade, propriedade que € essencial para a laminagdo. Esta etapa se
realiza de forma continua através de cilindros rotativos aquecidos com vapor indireto.

A laminac¢ao nada mais € do que a conversao de material relativamente granular (polpa
de soja) a uma fina lamina delgada, de aproximadamente 0,30 mm (Iamina de soja). A 1amina
tem de quatro a seis vezes a drea superficial do grio original, e, por conta disto, torna
economicamente vidvel a extracdo por solvente. Esta operagdo € feita em um equipamento
portador de um par de cilindros lisos que giram em sentido contrdrio dragando a soja para a
regido central onde ela € comprimida até a espessura de 1amina desejada - a Figura 3 ilustra o
descritivo. Estes equipamentos consomem muita energia elétrica e a sua regulagem influencia
muito os rendimentos do processo de extracao.
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Mecanismo de
compressao em
um laminador

Figura 3: Formacdo da ldmina

Fonte: HEIMANN (2000).

2.3 Planta de extracao de 6leos vegetais

Sistemas modernos de extragdo de 6leo vegetal por meio de solvente hexano parecem
complexos. Esta complexidade, contudo, € em grande parte devida aos sistemas de controle,
seguranga, automacgdo e recuperagdo de energia. O sistema bdsico de extracdo € muito
simples, como se pode observar na Figura 4. Na produgdo de farelo branco hd uma alteragcéo
substancial na dessolventizacdo do s6lido empregado na produgdo de farelo tostado, pois no
lugar do dessolventizador tostador — tradicional equipamento empregado para dessolventizar e
inativar os fatores antinutricionais do farelo de soja para racdo animal — instala-se uma pré-

dessolventizacdo rdpida realizada em um tubo “flash” e um “stripper” a vacuo.
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Figura 4:

O solvente mais empregado na extracdo de Odleos vegetais € obtido através do
fracionamento de petréleo, e é comercializado com o nome de “hexano”. O hexano comercial
¢ usado por causa de seu baixo custo, estabilidade, excelentes caracteristicas térmicas, e
seletividade para Oleos e gorduras. Outros solventes, tais como pentano, heptano e
tricloroetileno, foram testados, mas nao tém sido empregados amplamente (NFPA-36, 2001).
A Tabela 1 mostra as propriedades fisicas do hexano puro, que muito se assemelham com as
do hexano comercial, utilizado na extragdo. Duas das propriedades mais importantes do
hexano puro sdo motivos para a preocupagdo com seguranca: seu ponto de fulgor e sua
densidade de vapor. Os vapores da hexano sdo cerca de trés vezes mais densos do que o ar, o
que explica o seu acimulo em pontos baixos, que muitas vezes s@o localizados em espagos

confinados.

Armazenagem do 6leo
e da lecitina

Diagrama de bloco da planta de produgéo de farelo branco
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Tabela 1: Propriedades Fisicas do Hexano

Limite de inferior e superior de explosividade % (v/v) 1.2-6.9
Ponto de igni¢do em °C 225
Ponto de fulgor em recipiente fechado em °C -26
Massa Molar g.mol”’ 86.2
Ponto de liquefagdo em °C -94
Coeficiente de expansio 0.00135
Ponto de ebuli¢do a 1 atm em °C 69
Massa especifica a 16 °C 0.664
Densidade de vapor (ar igual a 1) 2.975
Calor latente de vaporizacdo a 760 mmHg kcal/kg 80
Calor de combustdo, BTU/Ib (bruto) 20970
Pressdo de vapor a 100 °F, mmHg 259
Calor especifico do liquido a 16 °C 0.531
Calor especifico do vapor a 16 °C 0.339
Solubilidade em 4gua, mol.1" a 16 °C 0.0016

Fonte: NFPA-36 (2001)

O processo pode ser resumido em quatro operacdes principais: Extracdo propriamente
dita; Dessolventizacdo do sélido; Dessolventizagdo do 6leo e Recuperacdo do solvente.

2.4 Extracao propriamente dita

Na fase de extracdo, o 6leo é esgotado do material oleaginoso através do solvente
comercial hexano. O equipamento que efetua esta operagdo € o extrator, que deixa o material
oleaginoso impregnado com solvente.

O extrator utilizado na unidade de Esteio é o modelo Lurgi de correia perfurada. Este
equipamento oferece duas superficies de extracdo, onde as laminas sdo separadas por
compartimentos retangulares, enquanto percorrem a tela mével com aberturas em forma de
barra em V. Este equipamento opera com extragdo em contracorrente através do uso de
bombas e de uma série de bacias coletoras para separar o fluxo das diversas concentragdes de
miscela. O aparelho de alimentacdo de sélidos € posicionado acima da esteira superior, ja o
funil de descarga fica localizado na extremidade inferior do extrator. Quando o material
parcialmente processado alcanca o final da correia superior, ele cai da célula superior para um
compartimento similar na correia inferior. A massa continua a ser aspergida com miscela
vinda das bombas até que alcance o compartimento que recebe solvente novo antes de ser
drenada e ser descarregada no funil de descarga. A Figura 5 apresenta este modelo de extrator.
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Figura 5: Extrator Lurgi
Fonte: NFPA-36 (2001)

Bases coletoras Descarga

As principais varidveis no processo de extragdo sdo a temperatura do hexano e da
massa sélida (55 a 60 °C), tempo de extra¢do (minimo 30 min), espessura da ldmina (0,25 a
0,30 mm) e material bem preparado. Como este trabalho visa estudar a integracdo energética
na planta é conveniente entender a relacdo entre a temperatura de extracdo e sua eficiéncia.
Em tese, quanto mais alta for a temperatura mais eficiente serd a extragdo, porém, quando o
hexano chega préximo ao seu ponto de bolha, as bolhas de vapor formado dentro e entre as
laminas acabam prejudicando a extracdo. Em fung@o disto, respeita-se o limite de 60 °C para
se obter bons resultados. Na Tabela 2 mostra-se o incremento de 6leo residual no farelo em
temperaturas inferiores a 60 °C.

Tabela 2: Influéncia da temperatura na extracdo de 6leo de soja com solvente

Temperatura (°C) Incremento no 6leo
residual (%)
60 0,00
54 0,05
49 0,11*
43 0,24*
30 0,44%*

Fonte: DEPARTAMENTO TECNICO A&G (2000)

O teor de 6leo residual € o resultado analitico que mostra quanto 6leo sobrou na soja
apos a extragdo. Valores entre 0,5 e 0,7 % sdo aceitos. Os valores com asterisco sdo
acréscimos que ja representam perda substancial.

Os processo de dessolventizag@o do sélido, dessolventizacdo do 6leo e recuperagdo de
solvente serdo descritos nos itens a seguir.
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2.5 Dessolventizacao dos solidos esgotados

O farelo branco com hexano que deixa o extrator € transportado até o "flash
desolventizing". Este equipamento é, de forma simplificada, um tubo que transporta
pneumaticamente o farelo com solvente apds o extrator. O fluido que conduz o farelo através
deste equipamento € vapor de hexano superaquecido, e ao longo deste caminho, esse hexano
cede calor sensivel para evaporar, por contato direto, 90% do solvente liquido contido no

farelo a jusante do extrator.

O hexano superaquecido circula pelo tubo de transporte pneuméatico em um circuito
fechado. Os seus vapores sdo pressurizados por um ventilador especial e sdo aquecidos por
um superaquecedor. Na saida deste equipamento os vapores atingem 135 °C. A admissdo de
farelo com hexano € feita logo a seguir e a dessolventizacio prossegue até o farelo ser abatido
em um ciclone. A corrente de vapores que deixa o ciclone - a 85 °C nesta posi¢do - volta até o
ventilador que iniciou o ciclo. Entre o ventilador e o superaquecedor hd uma purga dos
vapores gerados na dessolventizacao.

A pressdo do transporte pneumdtico € mantida através de uma malha que controla a
pressdo através da purga de vapores de hexano. A purga é enviada para um lavador de vapores
e depois para a condensacao.

Apds o primeiro estigio de dessolventizacdo, o farelo é encaminhado para a
dessolventizacdo final, que € executada em um “stripper” a vdcuo - pressdo proxima a 0,5 atm
- onde a injecdo direta de vapor d’dgua superaquecido arrasta o restante do hexano
descarregando o farelo com concentragdo de solventes em torno de 500 ppm. Os vapores do
“stripper” a vdcuo também sdo encaminhados até outro lavador de vapores e outro
condensador. O vécuo neste equipamento é feito com um ejetor.

Apesar da alta temperatura inicial do hexano superaquecido na saida do
superaquecedor do tubo “flash”, a baixa umidade do farelo durante a dessolventizag¢dao no tubo
de “flash” e o curto tempo de residéncia - menor do que 3 segundos - diminuem a
desnaturacdo das proteinas soliveis em dgua preservando ao maximo as propriedades naturais
da soja. A baixa pressdo de operacdo do “stripper” a vacuo impede a condensagdo do vapor
direto injetado para arrastar o residual de solvente do farelo, assim, mantém baixa a umidade
do farelo reduzindo também a desnaturacdo das proteinas. Baixos niveis de desnaturacdo,
preservacdo da cor e das caracteristicas naturais da soja sdo fundamentais para os produtos
subseqiientes que usam como matéria-prima o farelo branco de soja. A Figura 6 mostra um
desenho esquemadtico da dessolventizacao “flash”.
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Ventilador

Hexano
Desadorizacor

Extrator

Vapor

Farelo Branco Dessolventizado

Figura 6: Esquema da dessolventizacdo do farelo branco.
Fonte: GONZALEZ (2000)

2.6 Dessolventizacio do Oleo

A miscela a jusante do extrator contém de 25 a 30% de 6leo em massa, o restante da
composicdo centesimal é hexano. O processo basico pelo qual o hexano € evaporado € a
evaporacdo a vacuo. Nos processos tradicionais isto é feito em dois estdgios. O primeiro
estdgio utiliza correntes quentes do processo para evaporar o miaximo de hexano da miscela,
sendo que a mais importante é o vapor proveniente da dessolventizacdo do farelo de soja. Em
um processo eficiente, 75% da energia para a evaporagdo do hexano da miscela é fornecida
pelos vapores que saem do topo do dessolventizador tostador. Apenas no segundo estagio é
utilizado vapor d’dgua vindo da caldeira. Os ejetores e o préoprio 6leo dessolventizado
também sdo utilizados como fonte de calor para reduzir o consumo de vapor no segundo

estagio de evaporacao.

O ¢leo resultante do segundo estdgio de evaporacdo contém ainda 5% de hexano. A
dessolventizacao final do 6leo € realizada em uma coluna de destilacdo por arraste de vapor a
vacuo que produz 6leo com residuais de 300 ppm no maximo.

2.7 Recuperacao do Solvente

O ar que entra no sistema junto com as laminas no extrator, no “stripper” de farelo
branco ou através de vazamentos, forma uma mistura incondensavel com vapores de hexano a
temperatura da 4gua da torre de resfriamento. Para recuperar os vapores de hexano misturados
com o ar, canaliza-se esta corrente para uma coluna de absor¢do que opera com 6leo mineral.
O produto de topo é descartado para a atmosfera com tracos de hexano. O produto de fundo é
aquecido e enviado para um “stripper” por arraste com vapor a vicuo para separar o hexano
do 6leo mineral. Apés este processo, o 6leo mineral € resfriado para retornar a coluna de
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absorcdo. Na fabricacdo de farelo branco, ha duas vezes mais ar do que em uma fabrica
convencional, portanto as instalacdes de absor¢cdo e separacdo do hexano e do dleo mineral
sd0 bem maiores.

2.8 Condensacao e tratamento de aguas residuais

A condensagdo de vapores de solvente e vapor d’dgua é normalmente efetuada através
do emprego de condensadores de casco e tubo. A dgua flui através dos tubos, e os vapores de
solvente e vapor d’dgua condensam-se no casco. A agua fria usada nos condensadores é

obtida a partir de torres de resfriamento. O hexano condensado, que pode conter agua, é
conduzido para um decantador 4gua-solvente.

Ha uma produgdo continua de dgua de condensacdo proveniente da injecdo de vapor
direto que € usada nos equipamentos que separam residuais de solvente por arraste de vapor
(“stripper” de farelo branco, “stripper” de 6leo de soja e de 6leo mineral). Esta dgua é
continuamente removida do decantador dgua-solvente e enviada a um vaso chamado de
refervedor de dgua residual, onde se introduz vapor direto para elevar a temperatura a 85 °C.
O propésito deste evaporador € aquecer a dgua residual bem acima do ponto de ebulicdo do
solvente, removendo assim tragos de solvente remanescente na dgua residual.



Capitulo 3

Definicao do Problema de Integracao Energética na Fabrica de
Farelo Branco

As informagdes sobre o processo devem ser convertidas no formato de um problema
de integracdo energética, essa atividade € especialmente importante para a obtencdo de bons
resultados. Este capitulo apresenta todas as fases da formulacdo do problema iniciando por
comentdrios a respeito da extragdo dos dados, passando pela apresentacio propriamente dita
do processo - que inclui um fluxograma simples - e, finalmente, apresentando as informacdes
do custo de utilidades e dos trocadores de calor. O capitulo finaliza com a tabela de correntes
completamente preenchida.

3.1 Formulacao do problema

A obten¢do dos dados para a formulacdo do problema é, sem didvida nenhuma, uma
das partes mais importantes e mais delicadas de todo o problema de integracdo energética.

A precisdo das propriedades dos componentes envolvidos, das temperaturas
empregadas no processo e das taxas massicas das correntes influi de maneira definitiva na
qualidade da solucdo obtida e na sua real validade.

A experiéncia e o conhecimento do processo se refletem na defini¢do correta do
escopo (selecdo das correntes que participardo da integracdo), respeitando as restricdes de
seguranga, “layout” ou processo, na selecio dos tipos de trocadores de calor que fardo parte
do estabelecimento da rede e, por fim, no cilculo dos custos de utilidades e trocadores de
calor.

O método de cilculo da rede pelo ponto de estrangulamento pressupde que as
capacidades térmicas das correntes (mCp) ndo variem com a temperatura, porém, em
problemas reais elas sdo sempre dependentes, em alguma extensdo, da temperatura. Sendo
assim, € importante identificar quando a aproximacao linear é valida e quando néo é.
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Quando a relagdo entre mCp e temperatura é bastante nio linear h4 necessidade de
segmentar a corrente em vdrias partes. Este procedimento lineariza a corrente por se¢do.
Quanto mais segmentada, mais preciso é o resultado. A Figura 7 mostra um exemplo de
lineariza¢do com uma segmentacdo e com trés segmentacdes.

Segmentacao

Temperatura

Variacao de entalpia

Figura 7: Linearizacdo da corrente por segmentos de reta

A linha laranja mostra a aplicacdo da relacdo linear a corrente em questdo, proposta
pelo método. As linhas negras mostram que uma divisdo em trés segmentos lineares ja
representa muito melhor o comportamento real da corrente. Para definir com exatiddo o
nimero de segmentagdes necessdrias para garantir precisio, € necessario fazer uma andlise de
sensibilidade testando diversas hipéteses.

O Método do Ponto de Estrangulamento converte o calor latente para mudanga de fase
em mCp, desta forma pode-se plotar também a mudanca de fase no mesmo grifico
Temperatura versus Variacdo de Entalpia, muitos autores utilizam este artificio para analisar
correntes que trocam fase (SMITH, 1995, SEIDER, 1998, LINNHOFF, B ET AL. 1982), os
manuais da Aspen também recomendam esta adequacdo. Como o calor transferido por grau
na mudanga de fase é bastante distinto do transferido por calor sensivel, as correntes que
mudam de fase necessitam segmenta¢do na maioria das vezes. Podemos citar como exemplo
as correntes constituidas por componente puro, no momento que atingem a temperatura de
mudanga de fase, elas se torna isotérmica transferindo muito mais calor por variagdo de



3.2 APRESENTACAO DO PROBLEMA 29

temperatura do que quando, por exemplo, se superaquecem. Sendo assim, neste caso,
requerem segmentagdo em pelo menos duas etapas.

Quando uma corrente em um processo ji estabelecido se aquece em uma série de
etapas, ha uma tendéncia intuitiva de dividi-la em varias correntes correspondentes as etapas
de aquecimento. Um exemplo deste caso pode ser visualizado através da etapa de evaporagdo
da miscela. Em plantas tradicionais, a miscela que deixa o extrator passa:

e por um aquecedor que utiliza ejetores do processo como agentes de
aquecimento;

e por um evaporador, onde vapores de hexano e dgua, provenientes do DT,
concentram a miscela em 0Oleo;

® por um trocador de placas onde a miscela é aquecida por uma corrente de 6leo
quente ja destilado;

¢ ¢ finalmente pelo segundo evaporador, que completa a evaporacdo do hexano
com vapor vivo e concentra a miscela a 95% de dleo de soja.

A tendéncia intuitiva € extrair desta operacdo 4 correntes: miscela do extrator até a
descarga do primeiro aquecedor; do aquecedor até o primeiro evaporador; do primeiro
evaporador até a saida do trocador 6leo-miscela e deste equipamento até o 6leo a jusante do
segundo evaporador. Fazendo isto, o projetista estard induzindo o método a obter uma solucao
similar a original, e, portanto, perdendo a oportunidade de obter uma rede alternativa e mais
econdmica. Nesta situacdo, a op¢do menos restritiva é considerar uma unica corrente, de
miscela que deixa o extrator até a sua concentragao final por evaporacio.

3.2 Apresentacao do problema

Ha dois projetos cléssicos de redes de trocadores de calor mencionados na literatura:
0s projeto novos em terreno limpo -“Green Field Design”, “Grassroots Design”- e os projetos
de melhoria ou adequagdo -“Retrofit Design” (BRIONES,V. 1999).

Os projetos em terreno limpo sdo aqueles onde ndo ha equipamentos existentes e nem
“layout” definido. O projetista parte apenas da caracterizacio das correntes e dos custos das
utilidades e dos trocadores de calor. Sdo mais simples de serem resolvidos e produzem redes
melhores, pois ndo existem tantas limitacdes de “layout” e tamanho de equipamento como em
plantas ja existentes. Os problemas de adequacdo s@o aplicados em plantas em operacdo,
envolvem outras varidveis sendo que as mais importantes sdo os equipamentos e os trocadores
de calor existentes.

Neste trabalho o projetista nio terd restricdes relativas a equipamentos e layout
existentes, o problema em questio segue a linha dos projetos em terreno limpo.

A andlise envolve exclusivamente a Planta de Extracdo de Oleos Vegetais por
Solvente, que se inicia no extrator, passa pelos equipamentos de dessolventizagdo de miscela
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e farelo, culminando na degomagem e secagem de 6leo e lecitina. Nem a laminagéo, nem as
laminas de soja a montante do extrator fazem parte do caso estudado.

Este trabalho consiste em formular e resolver o problema da rede de trocas de calor do
processo de producdo de farelo branco. Esta rede deve minimizar o investimento e o consumo
de vapor e de dgua de resfriamento.

Na Tabela 3, definem-se as caracteristicas da planta e as utilidades.

Tabela 3: Caracteristicas da planta de producio de farelo branco

Capacidade 1000 t soja/d
Capacidade Minima 600 t soja/d
Utilidades Vapor 10 bar g
Vapor 3 bar g
Agua de Resfriamento a 25 °C
Custo das Utilidades Vapor 10 bar g - 25,1 US$/Gceal

Vapor 3 bar g - 23,5 US$/Gcal
Agua de Resfriamento - 4,5 US$/Gcal
Pressao de evap./strip. da miscela (mmHg abs) 310 mmHg abs

E importante mencionar que os custos das utilidades apresentados na Tabela 3 se
restringem a parcela operacional — no caso do vapor 6leo combustivel, manutenc¢do, mao-de-
obra, etc . Neste trabalho, ndo se considera o capital necessario para gerar vapor ou produzir
dgua de resfriamento, ou seja, o gasto com investimento para a compra e instalacdo de
caldeiras ou torres de resfriamento.

As propriedades do hexano comercial serdo consideradas iguais as do hexano puro.

A Figura 8 mostra o fluxograma de processo (PFD — “Process Flow Diagram”) da
planta de extracdo demarcando o escopo do trabalho. Cada corrente quente € definida com um
nimero em um quadrado vermelho, j4 as correntes frias estdo numeradas em um quadrado
verde. Nenhum trocador para reaproveitamento térmico foi incluido no desenho.

O processo inicia quando a corrente de hexano e a corrente de laminas de soja se
encontram no principal equipamento do processo, o extrator (no entanto, as laminas de soja
ndo fazem parte do problema). O hexano frio deve ser aquecido a 55 °C e bombeado para o
extrator (Corrente Fria C1). Esta também € a temperatura das 1aminas de soja, quando entram
no extrator. A partir deste ponto, o processo € dividido em duas correntes: a corrente liquida
composta por 6leo e hexano - chamada miscela - e a corrente sélida - farelo com hexano.

A corrente de miscela € enviada para uma etapa de evaporacdo a vacuo (310 mmHg
abs). Em um primeiro momento a miscela é concentrada através da evaporagdo do hexano por
conta do vacuo do primeiro evaporador, na seqiiéncia, esta corrente é aquecida de 44,1 °C até
90,1 °C (Corrente Fria C2), para atingir a concentragio final de 95% de dleo de soja. Apds
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este processo de evaporagdo, essa corrente é aquecida até 105 °C (Corrente Fria C3) e é
enviada até a coluna de destilagdo por arraste de vapor, também a vicuo. Na saida dessa
coluna o 6leo atinge 100 °C. Os vapores de hexano que saem do evaporador € da coluna de
destilagdo sdo condensados em dois condensadores a vicuo - um dedicado para o processo de
evaporacdo (Corrente quente H1) e outro para a coluna de destilacdo (Corrente quente H2) até
40 °C. A vazdo da dgua de resfriamento nos condensadores a vicuo deve ser dimensionada
respeitando um AT minimo de 4 °C entre a entrada e a saida da 4gua. E os coeficientes globais
de troca térmica sdo especificados considerando uma margem de seguranca de 20% em area.

Os vécuos no evaporador e na coluna de destilacdo sdo produzidos por dois ejetores
(Corrente quente H3 para o evaporador e corrente quente H4 para a coluna).

Como j4 foi mencionado, o 6leo deixa a coluna de pratos com 100 °C. E necessdrio, a
partir dai, resfrid-lo até 70 °C para realizar a hidratagio e centrifuga¢io das gomas -
substancias polares e hidrataveis (Corrente quente HS). Apds estes processos, o dleo precisa
ser seco. Embora esta etapa é realizada com vacuo, o 6leo precisa ser aquecido a 90 °C
(Corrente Fria C4).

A corrente solida € encaminhada para o dessolventizador tubular. A dessolventizagdo é
feita com vapores de hexano superaquecidos que entram em contato direto com o farelo
branco proveniente do extrator. Os vapores de hexano devem ser aquecidos de 92 °C até 135
°C (Corrente Fria C5). O dessolventizador evapora 90% do hexano proveniente do extrator.
Estes vapores sdo condensados a pressdo atmosférica (Corrente Quente H6). A vazdo da dgua
de resfriamento deve ser dimensionado nos condensadores atmosférico respeitando um AT
maximo de 8 °C com 20% de seguranga na drea de troca térmica.

Ap6s o dessolventizador tubular, o restante de hexano € removido em um “stripper” a
vacuo com vapor superaquecido a 170 °C (Corrente Fria C6). Os vapores sdo canalizados para
um condensador a vicuo (Corrente quente H7). Dois ejetores operam produzindo depressoes
no "stripper" a vacuo. O primeiro garante o vacuo para dessolventizacido do farelo (Corrente
Quente H8) e o segundo atua apds a descarga do farelo, minimizando a entrada de ar
atmosférico no “stripper” a vacuo (Corrente Quente H11).

O farelo branco de soja é muito pulverulento e, em funcdo desta caracteristica, sdo
utilizados lavadores de gases no vapor a jusante do dessolventizador tubular e do “stripper” a
vicuo - antes dos seus respectivos condensadores. A dgua utilizada neste processo deve ser
aquecida até 85 °C para evitar condensag¢io de hexano.

Todos os vapores condensados de hexano umido sdo conduzidos ao decantador que
promove a separagdo do hexano e da dgua. A corrente aquosa que deixa o decantador a 40 °C
é aquecida até 85 °C e € utilizada na limpeza dos particulados do farelo branco (Corrente Fria
C8). A 4gua residual desta operacdo é entdo novamente aquecida até 85 °C antes de ser
descartada para evitar arraste de hexano (Corrente Fria C7).
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O sistema de absor¢do de hexano do ar é formado basicamente por um resfriador de ar
(Corrente Quente C9) - que reduz a temperatura do ar e do hexano a 36 °C - por uma coluna
de absor¢do e uma coluna “stripper” a vicuo. O 6leo mineral pobre em hexano deixa a coluna
“stripper” a 90 °C e é resfriado a no médximo 40 °C para ingressar na coluna de absor¢do
(Corrente Quente H10). J4 o 6leo mineral rico em hexano é aquecido até 90 °C (Corrente Fria
C9) para alimentar novamente a coluna "stripper" formando um circuito fechado.

A Tabela 4 mostra todas as correntes que fazem parte do problema com suas taxas

madssicas.
Tabela 4: Correntes do problema com suas taxas mdssicas
Correntes de Processo Taxa Madssica (kg/h)
Hexano Extrator - HEXA - C1 37000
Miscela Extrator — MIS - C2 28545
Oleo para "Stripper" - STR - C3 8169
Oleo para o Secador - SEC - C4 7761
Vapores de Hexano Flash -FLA - C5 110000
Vapor Superaquecido - SUP - C6 600
Agua do Fervedor - FER - C7 5000
Agua do Decantador + "Makeup" - DEC - C8 5000
Oleo mineral para "Stripper" - MIN — C9 10296
Vapores Hexano a Véicuo - DES - HI 22870
Vapores Hexano Umidos a Vicuo STP- H2 833
Ejetor Evaporador — EJ1- H3 210.5
Ejetor "Stripper" — EJ2 - H4 210.5
Oleo para Degomagem - OLE - HS 7761
Vapores de Hexano Atmosférico - FLA - H6 14058
Vapores Hexano e Agua DS - DS — H7 1430
Ejetor DS - H8 (Vapor + Ar) - EJDS - H8 1110
Ar e Hexano- AIR - H9 451
Oleo Mineral para Absor¢do - MIN — H10 9880
Ejetor exaustdo de ar do DS - EJC — H11 345
Oleo quente - RES — HI12 7761
Utilidades

Agua Resfriamento - AGUA RES
Vapor 10 bar g -VAP M
Vapor 3 bar g- VAP B
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3.3 Balanco global de massa no extrator

O primeiro passo para a determinagdo das capacidades calorificas (mCp) de todas as
correntes € o balanco de massa do extrator, esta etapa define os balancos para os componentes
dgua, 6leo, hexano, sélidos e ar para todo o problema. Na Tabela 5, apresenta-se o balanco do
extrator para o problema base, onde a corrente de sélidos esgotados na saida do extrator
recebe o nome de lex.

Tabela S: Balanco méssico do Extrator para o caso base

Solvente - C1 Lamina Miscela- C2 Lex- C5/H6 Ar-A
Hexano 37000 0 23282 13555 163
Oleo 0 8000 7761 239 0
Sdlidos 0 29000 0 29000 0
CASO BASE Ar 0 74 0 0 74
Total 37000 37074 31043 42794 237
Razdo Hexano/Lamina %0leo Miscela %Hexano no Lex
1.0 25% 32%

Considera-se neste balanco que a razdo solvente e lamina € unitiria, que a
concentragdo de 6leo na miscela é de 25% e a de hexano no farelo é de 32%. Esses valores
sdo bastante conservadores, uma boa performance na preparagdo da soja pode produzir
resultados melhores, reduzindo a razio de hexano por ldmina, e por conseqiiéncia, diminuindo
a concentracdo de hexano nos produtos a jusante do extrator. O resultado € um consumo
menor de utilidades. Essa tendéncia serd abordada no Capitulo 6 que trata de flexibilidade.

O ingresso de ar € estimado em funcdo da porosidade do leito de 1amina atingindo para
este exemplo 2 kg de ar/t de lamina. O arraste de hexano foi estimado em 2,2 kg hexano por
kg de ar para temperatura de 55 °C — a valor de arraste de hexano no ar foi obtido com base no
artigo de HORSMAN (1982).

3.4 Correntes com capacidade calorifica independente da
temperatura

O problema lida basicamente com 5 componentes: 6leo de soja, hexano, ar, dgua e
6leo mineral. Suas propriedades foram obtidas de KERN (1980), PERRY (1997), WELTY
(1984), WAN e HRON (2000) e SIPOS et al (2000).

Um bom ndmero de correntes pode ser definido pressupondo mCp independente da
temperatura, sendo assim, ndo se faz necessdria a sua segmentagéo, simplificando o problema.
As correntes que envolvem um Unico componente € uma Unica fase normalmente podem ser
incluidas neste grupo.

As correntes frias C1, C3, C6, C7, C8, C9 e as correntes quentes H5, H10 e H12
podem ser calculadas sem segmentacdo e desconsiderando a dependéncia entre mCp e a
temperatura. A Tabela 6 mostra os resultados de demanda de calor em kcal/h e mCp em
kcal/h°C para cada uma destas correntes.
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A corrente C5 é composta pelos vapores de hexano superaquecido que transportam
pneumaticamente o farelo branco no "flash desolventizing". A temperatura final (Tt) e a taxa
madssica sdo fixas, a temperatura inicial (Ts) varia com a carga da planta e com o hexano
arrastado do extrator. Quanto menos hexano ou carga, maior € a temperatura inicial dessa
corrente.

Tabela 6: Correntes sem segmentacao.

Descricao da Corrente Ts Tt Poténcia mCp
(°C) (°C) | (kcal/h) | (kcal/h’C)

Hexana Extrator - HEXA - C1 40 55 305.250 20.350
Miscela Extrator - MIS - C2 44 90 - -
Oleo para Stripper - STR - C3 91 105 73.287 4.919
Oleo para o Secador - SEC — C4 70 90 84.828 4.241
Vapores de Hexano Flash —-FLA - C5 92 135 |2.273.348 | 52.869
Vapor Superaquecido - SUP — C6 112 170 16.217 280
Agua do Fervedor - FER - C7 80 85 25.000 5.000
Agua do Decantador + "Makeup" - DEC - C8| 30 85 275.000 5.000
Oleo mineral para "Stripper" - MIN - C9 55 90 195.905 5.597
Vapores Hexano a Vécuo - DES - H1 49 43 - -
Vapores Hexano Umidos 2 Vicuo STP- H2 100 40 - -
Ejetor Evaporador - EJ1- H3 95 40 - -
Ejetor "Stripper" - EJ2 - H4 95 40 - -
Oleo para Degomagem - OLE - H5 100 70 127.125 4.238
Vapores de Hexano Atmosférico - FLA - H6 85 67,5 - -
Vapores Hexano e Agua DS - DS - H7 90 40 - -
Ejetor DS - H8 (Vapor + Ar) - EJDS — H8 93 40 - -
Ar e Hexano- AIR - H9 40 36 - -
Oleo Mineral para Absorgdo - MIN - H10 90 40 258.499 5.170
Ejetor exaustio de ar do DS - EJC - H11 95 40 - -
Oleo quente — RES - H12 90 40 202.562 4.051

Considera-se que 2% de hexano em média sdo dessolventizados na etapa posterior e
que o hexano em recirculacdo contém 7,92% de umidade. Os balangos de massa e energia
apontam uma temperatura inicial para o caso base de 91,8 °C. A demanda de calor é de
2.273.348 kcal/h. Nao hé necessidade de segmentacao.
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As correntes C1, C8 e H10 se sobressaem, pois sdo bastante energéticas e atuam em
faixas amplas de temperatura. A corrente C5 € a mais energética, no entanto, atua em uma
faixa de temperatura muito alta, dificultando a troca de calor com as demais correntes de
processo.

3.5 Correntes com calor especifico dependente da
temperatura

Correntes que mudam de fase no processo sao as que tém mCp mais influenciado pela
temperatura — para apresentar todo o problema em uma Unica saida grafica o calor latente
(mL) é convertido em mCp considerando uma variag@o bastante pequena de temperatura para
consiliacdo de unidades, como foi mencionado e explicado no item 3.1. Boa parte das
correntes do problema é composta por vapor de hexano umido ou seco enviado para
condensag¢do. Todas elas ndo podem ser consideradas independentes da temperatura.

A corrente C2 ¢ fundamental para o problema, pois tem demanda de calor
relativamente grande e atua desde 44 até 90 °C. Provavelmente, durante a configuracdo da
rede, C2 entrara em contato com muitas correntes formando diversos trocadores de calor.
Sendo assim, a sua boa representacdo € muito importante para a obtencdo de uma rede final
com resultados coerentes.

A corrente C2 é uma mistura 25% de dleo diluido em hexano. Por conta da evaporacio
do hexano hd uma forte mudanga na taxa méassica que faz com que o mCp mude abruptamente
com a temperatura. Além desse efeito, a temperatura necessdria para a evaporagdo aumenta
drasticamente a medida que a fragdo molar de hexano diminui e também a sua pressao parcial.

A relagdo entre a temperatura e fracdo madssica foi obtida através do gréfico de
BECKER (1971). Com os balangos de massa e energia e a relagio entre temperatura e fracao
molar do hexano obtém-se as informacdes necessarias para o problema.

Parte do hexano da corrente C2 evapora-se quando a pressdo de operacdo € reduzida
para 310 mmHg. Utilizando a relacdo de equilibrio obtida através do artigo supracitado e
conservando a energia a montante do vaso a vdcuo tem-se a temperatura e a concentragdo da
miscela no inicio de C2.

Depois de vdrias tentativas, observou-se que com 7 segmentos a corrente C2 atinge
boa linearidade e decidiu-se por manter este nimero de divisdes. N@o foi empregada nenhuma
definicdo matematica para estabelecer o nimero exato de interva-los para assegurar tal
linearidade.

A Tabela 7 mostra os resultados para a corrente C2 ji segmentada.
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Tabela 7: Corrente segmentada MIS - C2 Miscela Extrator

Descri¢io da Corrente Ts(°C) | Tt(°C) | Poténcia(kcal/h) | mCp(kcal/h°C)
Segmento 1 44,1 46,2 755.809 359.909
Segmento 2 46,2 47,4 319.149 265.958
Segmento 3 474 | 49,2 218.018 121.121
Segmento 4 49,2 51,9 162.612 60.227
Segmento 5 51,9 57,0 136.196 26.705
Segmento 6 57,0 | 69,9 145.585 11.286
Segmento 7 69,9 90,1 127.057 6.290

O hexano evaporado para concentrar o 6leo de soja da corrente C2 forma a corrente
HI1. Logo, a temperatura e a taxa de energia da corrente H1 sdo dependentes da corrente C2.

A temperatura inicial de H1 foi obtida integrando-se a temperatura da massa
evaporada em cada segmento. O resultado utilizando esta sistematica foi 48,9 °C. Dessa
temperatura até 43 °C - condensagio do hexano a 310 mmHg - ocorre apenas o
dessuperaquecimento dos vapores. A partir daf inicia a condensacdo. Desta forma a corrente
serd segmentada em duas partes. A primeira é destinada a cobrir a etapa de
dessuperaquecimento e a segunda a etapa de condensacdo.

A temperatura final da segunda etapa € definida como sendo 0,5 °C abaixo do ponto de
condensagdo para evitar mCp infinito.

Considera-se que 15 kg/h de ar sdo incorporados ao sistema (selos de bomba,
vazamentos, etc) e portanto ha formagdo de mistura incondensével neste equipamento.

A Tabela 8 mostra a segmentagéo da corrente H1.

Tabela 8: Corrente segmentada DES - H1 Vapores Hexano a Viacuo

Descri¢ido da Corrente Ts(°C) | Tt(°C) | Poténcia(kcal/h) | mCp(kcal/h°C)
Segmento 1 48,9 43,0 53.379 9.047
Segmento 2 43,0 42,5 1.820.122 3.640.244

A corrente H6 tem uma abordagem diferente. Apresenta trés etapas:
dessuperaquecimento, condensacgdo e resfriamento. Em hipétese, ndo hd ingresso de ar nesta
corrente, porém a condensagédo ndo € isotérmica por conta dos 7,92% de umidade nos vapores
do solvente. A condensacdo encontra a temperatura de aze6tropo do hexano e 4gua. A
mistura hexano mais dgua € resfriada até 40 °C.
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Tabela 9: Corrente segmentada FLA — H6 Vapores de Hexano Atmosféricos

Descri¢io da Corrente Ts(°C) | Tt(°C) | Poténcia(kcal/h) | mCp(kcal/h’C)
Segmento 1 92 71 125.335 5.968
Segmento 2 71 62 1.635.507 181.723
Segmento 3 62 40 258.494 11.750

Boa parte das correntes envolve os mesmos trés componentes ar, hexano e dgua. Sdo
elas as correntes H2, H3, H4, H7, H8 e H9. Todas sdo condensadas até 40°C em

equipamentos do tipo casco e tubos.

Nao foi encontrada na literatura curva ou relagdo matematica que descreva os pontos
de bolha e de orvalho da mistura hexano e dgua a temperatura acima de 50 °C.

Em fung¢do disso utilizou-se a abordagem ®—y que trata o equilibrio na fase liquida
com o coeficiente de atividade. Para resolver o coeficiente de atividade utilizou-se o modelo
de Van Laar. Para a fase vapor foi considerado adequado o modelo dos gases ideais. As
equacdes utilizadas estdo descritas no Apéndice A.

A Tabela 10 mostra o resultado de todas estas correntes.

Tabela 10: Correntes com 4dgua, hexano e ar.

Descricao da Corrente Ts | Tt | Poténcia mCp
] (°C) | (*O) | (kcal/h) | (kcal/h°C)
Vapores Hexano Umidos & Vacuo STP- H2 (Seg 1) | 100 | 72 10.339 369
(Seg2)| 72 | 40 | 271.452 8.483
Ejetor Evaporador - EJ1- H3 (Seg 1)| 95 94 92 92
(Seg2)| 94 | 40 69.688 1.291
Ejetor "Stripper" - EJ2 - H4 (Seg 1)| 95 94 101 101
(Seg2)| 94 | 40 71.194 1.318
Vapores Hexano e Agua DS - DS — H7 (Seg1)| 90 75 9.222 615
(Seg2)| 75 | 40 | 449.905 12.854
Ejetor DS - H8 (Vapor + Ar) —EJDS - H8 (Seg1)| 93 | 40 | 371.498 6.983
Ar e Hexano- AIR - H9 (Seg2)| 40 36 770 193

As correntes H8 e H9 ndo apresentam fase de dessuperaquecimento, em funcio disso

ndo necessitam de segmentacao.
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A corrente H11 € resultado da mistura de vapor de 10 barg - motriz do ejetor da
cdmara de vdcuo - e do ar Uumido sugado - corrente € resfriada por um condensador
barométrico até 40 °C. Ela arrasta 80 kg/h de ar.

Com base nos balangos de massa e energia obtém-se 95 °C como temperatura inicial
da corrente. A carta psicrométrica a pressdo atmosférica aponta 70 °C como temperatura de
saturacdo da corrente. Seguindo a mesma linha de conduta aplicada para as outras correntes
segmenta-se H11 em uma etapa de dessuperaquecimento e outra de condensagdo até 40 °C. A
Tabela 11 mostra o resultado dos calculos para H11.

Tabela 11: Corrente segmentada EJC — H11 Ejetor exaustio de ar do DS

Descri¢io da Corrente Ts(°C) Tt(°C) | Poténcia(kcal/h) | mCp(kcal/h’C)
Segmento 1 95 70 3.463 141
Segmento 2 70 40 126916 4231

3.6 Coeficientes globais de troca térmica

A taxa de transferéncia de calor por convecgio forcada para um fluido incompressivel
num escoamento turbulento € influenciada pela velocidade, densidade, calor especifico,
viscosidade e condutividade térmica do fluido e também pela geometria do trocador de calor
(KERN, 1980). Isto significa que sem estabelecer a geometria do trocador de calor, o
escoamento e o perfil de temperatura ndo € possivel definir com precisdo os coeficientes de
pelicula — na carcaca e nos tubos - e o coeficiente global de troca térmica. Além disto, em
caso de alteracdo de vazdes ou temperatura em um dos trocadores de calor da rede os seus
coeficientes também se alteraram. A metodologia do projeto de rede pelo ponto de
estrangulamento considera que os coeficientes globais de troca térmica sdo constantes e pré-
determinados antes da sintese da rede para cada uma das correntes. Este trabalho adota esta
simplificagdo.

Os coeficientes de peliculas sujos para as utilidades foram definidos com base nos
dados de LUDWIG (1995) e KERN (1980). Os valores utilizados sdo 4185 kcal.h”.m™>.°C"'
para vapor e 2108 kcal.h'.m>.°C”! para a dgua de resfriamento.

Os coeficientes de pelicula para as correntes de processo foram estimados com base
em trocadores de calor existentes aquecidos ou resfriados com utilidades. A Tabela 12
apresenta os dados necessdrios para todas as correntes incluindo utilidades, segmentagdes e
coeficientes de pelicula sujos (hg).

3.7 Custos das utilidades

O custo de utilidades foi baseado em informag¢des obtidas da Unidade de Esteio, onde
o vapor € produzido através da queima de dleo combustivel e a d4gua de processo € resfriada
através de torres de resfriamento. O custo unitdrio do vapor e da dgua de resfriamento foi
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estabelecido com base nesta matriz energética. Nao foram considerados os custos de
investimento em caldeiras e em torres de resfriamento no célculo do custo de utilidades.

3.8 Custos dos trocadores de calor

Para avaliar o custo da rede de trocadores projetada é fundamental relacionar a area
dos diversos tipos de trocadores utilizados com o custo de aquisicdo. Para obter estes valores
e construir uma relacdo que possa ser empregada na estimativa de custo para equipamentos
em diversas areas de troca térmica, foram consultados dois fornecedores tradicionais de
trocadores de calor para as industrias de 6leos vegetais. Cada um orgou trocadores de calor e
evaporadores de casco-tubo em trés tamanhos diferentes seguindo as mesmas especificagdes.
As médias dos or¢camentos de cada tamanho foram utilizadas para tracar curvas e estabelecer
relacOes entre a drea em metros quadrados e o custo em délar, para cada tipo de equipamento,
que podem ser vistos na Figuras 9.

A especificacdo enviada aos fornecedores de trocadores de calor casco tubo foi a
seguinte: Trocador de calor com feixe tubular removivel, sendo dois passes nos tubos e um
passe no casco, tubos e acessdrios internos em aco inoxidavel AISI-304. Casco, tampos,
espelhos e flanges em ago carbono. Tubos com didmetro externo de 19,05 mm com 1,0 mm
de espessura (dimensdes orientativas), com distribui¢do dos tubos com passo triangular. O
comprimento do trocador deve ser de trés ou seis metros e o diametro fica por conta do
fornecedor. Areas de troca térmica necessérias - 50, 225 e 400 m”. A especificacdo enviada
aos fornecedores de evaporadores foi a seguinte: evaporador do 2° estdgio da destilacdo, tubos
e internos em aco inoxiddvel AISI-304, casco, cabega de expansdo, espelhos e flanges em aco
carbono, pressdo de operacgdo 0,5 barg, tubos com didmetro externo de 19,05 mm e 1 mm de
espessura (orientativa), comprimento 6 metros e didmetro por conta do fornecedor. Areas de
troca térmica necessarias - 100, 250 e 400 m”.

Tabela 12: Lista de Correntes

Descri¢ao da Corrente Ts Tt Poténcia mCp hg
(°C) °C) (kcal/h) | (keal/h°C) | (kcal/m’h°C)
Hexana Extrator - HEXA - C1 40 55 305.250 20.350 300
Miscela Extrator - MIS - C2 44,1 46,2 755.809 359.909 200
46,2 474 319.149 265.958 200
474 49,2 218018 121.121 200
49,2 51,9 162.612 60.227 200
51,9 57,0 136.196 26.705 200
57,0 69.9 145.585 11.286 200
69,9 90,1 127.057 6.290 200
Oleo para Stripper - STR - C3 90 105 73.287 4919 112
Oleo para o Secador - SEC - C4 70 90 84.828 4.241 112
Vapores de Hexano Flash -FLA - C5 92 135 2.273.348 52.869 80
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Cont. Tab. 12
Descri¢ao da Corrente Ts Tt Poténcia mCp hg
(0C) (0C) (kcal/h) | (kcal/hoC) | (kcal/m2hoC)
Vapor Superaquecido — SUP - C6 112 170 16.217 280 55
Agua do Fervedor - FER — C7 80 85 25.000 5.000 1.131
Agua do Decantador + "Makeup" — DEC - C8 30 85 275.000 5.000 1.131
Oleo mineral para "Stripper" - MIN — C9 55 90 195905 5.597 112
Vapores Hexano a Vacuo - DES - H1 48,9 43,0 53.379 9.047 270
43,0 42,5 1.820.122 | 3.640.244 270
Vapores Hexano Umidos a Vicuo STP- H2 100 72 10.339 1.288 270
72 40 271.452 8.483 270
Ejetor Evaporador - EJ1- H3 95 94 92 92 250
94 40 69.688 1.291 250
Ejetor "Stripper" - EJ2 - H4 95 94 101 101 250
94 40 71.194 1.318 250
Oleo para Degomagem - OLE - HS 100 70 127.125 4.238 112
Vapores de Hexano Atmosférico — FLA - H6 92 71 125.335 5.968 270
71 62 1.635.507 175.861 270
62 40 258.494 11.750 270
Vapores Hexano e Agua DS - DS - H7 90 75 9.222 615 90
75 40 449.905 12.854 90
Ejetor DS - H8 (Vapor + Ar) - EIDS - H8 93 40 371.498 6.983 250
Ar e Hexano- AIR — H9 40 36 770 193 2
Oleo Mineral para Absorc¢do - MIN — H10 90 40 258.499 5.170 112
Ejetor exaustdo de ar do DS - EJC - H11 95 70 3.463 141 250
70 40 126.916 4.231 250
Oleo quente — RES — H12 90 40 202.562 4.051 112
Agua de Resfriamento - AGUA RES 25 29 Indefinido 1 2.108
Vapor 10 bar g—- VAP M 192 192 Indefinido 4.185
Vapor 3 bar g - VAP B 142 142 Indefinido 4.185

Embora a expectativa fosse encontrar uma relacado ndo linear entre custo e area, os
dados apurados mostram que, para este intervalo de dreas, a reta ainda é o melhor modelo.

3.9 Consideracoes finais

Os dados obtidos através do Capitulo 3 sdo suficientes e essenciais para a defini¢do do
problema de integracdo energética. Nesse capitulo abordou-se o descritivo do processo,
balangos de massa, condi¢des termodindmicas de processo, coeficientes de pelicula das
correntes de processo e das utilidades e custos associados as utilidades e aos trocadores de
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calor. A jungdo de todas estas informacdes se faz necessdria para a resoluciao do problema em
questdo por qualquer método de sintese de redes de trocadores de calor.

A qualidade no levantamento destas informagdes € fundamental para um bom
resultado final. E facil perceber que uma boa pesquisa de propriedades fisicas e quimicas dos
componentes e uma boa selecdo dos critérios de cdlculo sdo significativos para a obtenc¢ado de
boas solucdes, e que a ma escolha das correntes e a auséncia de segmentagdo podem conduzir
a resultados equivocados.

Todos os cuidados foram tomados para que esta etapa fosse concluida com a qualidade
e a precisdo requerida para obter-se resultados aplicaveis.
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Figura 9: Custo dos trocadores de calor e evaporadores



Capitulo 4

Métodos de Integracao Energética

Nos dltimos 30 anos, o estudo de redes de trocadores de calor tem sido motivo de
dezenas de publicacdes. A mola propulsora do desenvolvimento desta linha de pesquisa foi a
Crise do Petréleo, em 1973; desde entdo, o volume de artigos publicado a respeito deste
tépico atinge nimeros significativos ano apds ano.

Este assunto € interessante por sua aplicacdo industrial e sua abrangé€ncia. A sintese
industrial de uma rede de trocadores de calor € muito complexa e envolve problemas
combinatdrios na juncdo de correntes frias com quentes buscando recuperacdo de calor e
levando em conta as mais variadas informagdes:

- propriedades fisico-quimicas dos fluidos;

- materiais de construgdo e nivel de pressdo nos equipamentos;
- “layout” de equipamentos e tubulagdes;

- seguranca;

- operabilidade e controlabilidade.

Esta lista mostra que intimeros tipos de condi¢des de contorno podem estar associadas
a este problema (GUNDERSEN e NAESS, 1988; BRIONES e KOKOSSIS, 1999)

O estudo das redes de trocadores de calor pode ser dividido em dois grandes grupos:
Métodos de Sintese Seqiiencial e Métodos de Sintese Simultdnea (FURMAN e SAHINIDIS,
2001).
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Os métodos de sintese seqilencial dividlem o problema em subproblemas com o
objetivo de reduzir as necessidades computacionais no projeto da rede de trocadores de calor.
Estes métodos sdo divididos em dois grupos: Métodos Evolutivos - Método de Projeto pelo
Ponto de Estrangulamento (PDM), Método da Temperatura Dual e Método do Pseudoponto
de estrangulamento - e Técnicas de Programa¢do Matemadtica - LP, MILP, NLP (FURMAN e
SAHINIDIS, 2001).

Os métodos de Sintese Seqiienciais normalmente decompdem o problema em trés
estdgios buscando objetivos diferentes: o primeiro estigio busca o minimo consumo de
utilidades, o segundo estdgio seleciona os trocadores de calor buscando o minimo nimero de
trocadores de calor ou a minima drea e, por fim, o terceiro estidgio determina a configuracio
da rede, fazendo uso normalmente de NLP (CIRIC e FLOUDAS, 1991, BRIONES e
KOKOSSIS, 1999, SEIDER, SEADER e LEWIN, 1998).

Na sintese seqiiencial as etapas sdo otimizadas separadamente, bem como, 0s seus
custos associados. Esta € a principal limitacdo deste método. Em outras palavras, as relagdes
de compromisso entre as diversas etapas ndo sdo levadas em conta conjuntamente e, portanto,
podem néo produzir o resultado 6timo (YEE e GROSSMANN, 1990). Por outro lado, podem
ser utilizadas em problemas complexos, pois ndo impde ao projetista as mesmas dificuldades
e as necessidades de simplificagdes da Sintese Simultdnea. O Apéndice D mostra de forma
simplificada como sdo os métodos numéricos de sintese seqiiencial e sintese simultinea.

Os métodos de sintese simultanea tém por objetivo encontrar a solugdo 6tima da rede
sem decompor o problema em subproblemas ou estigios de resolucio e, portanto, sem arcar
com a limitacdo da sintese seqiiencial (CIRIC e FLOUDAS, 1991; YEE e GROSSMANN,
1990, SHETHNA, JEZOWSKI e CASTILLO 2000). Estes métodos, normalmente, envolvem
MINLP e maior esforco computacional. Atualmente, necessitam de simplificagdes que
dificultam a sua aplicacdo industrial. O Apéndice D apresenta maiores detalhes sobre os
métodos de sintese simultanea.

O Apéndice B apresenta um histérico da evolucdo do estudo da sintese de redes de
trocadores de calor.

4.1 Consideracoes Iniciais

O problema de Redes de Trocadores de Calor, de acordo com GUNDERSEN e
NAESS (1988), BRIONES ¢ KOKOSSIS (1999), FURMAN e SAHINIDIS (2001), é definido
da seguinte forma:

1) Grupo de correntes quentes que precisam ser resfriadas para cumprirem sua funcio
no processo — denotadas por H;

2) Grupo de correntes frias que precisam ser aquecidas para cumprirem sua fun¢io no
processo — denotadas por C;
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3) Temperaturas iniciais e finais das correntes H e C - Ts e Tt;
4) Capacidades térmicas e taxas massica das correntes H e C- mCp;

5) Utilidades disponiveis bem como suas respectivas temperaturas de operacdo - VAP
(Vapor) e AGUA RES (dgua de resfriamento);

6) Custos das utilidades e dos trocadores de calor (fun¢do da area, do nivel de pressdo
e dos materiais de construgao).

4.2 Demandas Minimas por Utilidades de Resfriamento e
Aquecimento

Este item abordard a primeira parte do método de sintese seqiiencial pelo ponto de
estrangulamento energético - PDM (“Pinch Design Method”).

Curvas Compostas

As curvas compostas sdo diagramas que tém a temperatura das correntes nas
ordenadas e as respectivas variacdes de entalpias nas abscissas. Estes graficos podem ser
utilizados para representar a possibilidade de recuperacdo de energia no processo. Alguns
métodos de sintese de redes de trocadores de calor sdo baseados nas curvas compostas
(MODENES, 1995). O método do ponto de estragulamento utiliza as curvas compostas para,
graficamente, definir o minimo consumo de utilidades para um dado AT minimo. Nos
paragrafos abaixo, apresenta-se a constru¢io das curvas compostas.

A Tabela 13 mostra duas correntes totalmente definidas

Tabela 13: Exemplo da troca de entalpia entre duas correntes

Temp. Temp. Capacidade Variacao

Corrente Tipo Inicial °C Final °C | Calorifica(MW/°C) | AH (MW)
1 Sumidouro 40 110 0,2 14
2 Fonte 160 40 0,1 -12

Temperaturas Iniciais e Finais e Capacidade Calorifica

Fonte: (SMITH, 1995)

As correntes sumidouros e fontes de calor podem ser plotadas em um grafico de
temperatura versus entalpia. A Figura 10 mostra um exemplo (SMITH, R. 1995).
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Figura 10:  Curva Temperatura versus Entalpia
Fonte: Smith, R (1995)

O gréfico da variacdo de entalpia versus temperatura define a quantidade méxima de
calor a ser recuperado entre as correntes, e, como conseqiiéncia, a necessidade de utilidades
do processo, tanto quente quanto fria (LINNHOFF, 1982; SMITH, 1995, SEIDER, SEADER
e LEWIN, 1998).

Outro conceito importante que é apresentado nestes grafico € a diferenca minima de
temperatura (ATp;,). Como se pode observar, quanto menor for a diferenca minima de
temperatura - grifico da esquerda - maior € o reaproveitamento de energia entre as correntes,
e por conseguinte, menor ¢ a demanda por utilidades (LINNHOFF, 1982; SMITH, 1995,
SEIDER, SEADER e LEWIN, D. 1998).

Em casos industriais, o nimero de correntes de interesse € muito maior que duas. Com
mais de uma corrente, quente ou fria, ha necessidade da combinagdo deste grupo de correntes
em uma s6 curva. Desta forma a mesma andlise da figura anterior pode ser feita na Figura 11
(LINNHOFF, B. 1982; SMITH 1995, SEIDER, W. SEADER, J, & LEWIN, D. 1998).
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Nos graficos "a" e "b" da Figura 11 fica clara a existéncia de um ponto no sistema que
possui a menor diferenca de temperaturas entre correntes frias e quentes. Todas as outras
partes do grafico apresentam condi¢Ges mais favordveis a troca térmica que este ponto. O
ponto onde as duas correntes se tocam € chamado ponto de estrangulamento energético.

No grifico "a", apresenta-se uma minima diferenca de temperatura de 10 °C. Estd
indicado no gréfico que a maxima recuperagéo para este sistema € 51,5 MW (SMITH, 1995).

Quando a linha combinada fria se estende além do inicio da linha combinada quente
ndo ha possibilidade de reaproveitamento térmico, portanto hd necessidade da utilizacdo de
uma corrente quente externa - utilidade quente - capaz de aquecer esta extensdo. O mesmo
ocorre na outra ponta do grafico, porém o agente térmico externo requerido deve ser frio. Na
Figura 11a hd uma necessidade por utilidades quentes de 7,5 MW e por utilidades frias de 10
MW (SMITH, 1995).

Os trechos de reta podem deslizar livremente ao longo do eixo das abscissas
(entalpias). A dnica fixacdo que existe é com os niveis de temperatura - eixo das ordenadas.
No grafico "b" a linha combinada das correntes frias € deslocada para a esquerda, tornando a
minima diferenca de temperatura igual a 20 °C ao invés de 10 °C. Com isto, tanto as
quantidades de calor reaproveitadas quanto as necessidades por utilidades se alteram. Neste
caso, a energia recuperada passa a ser 47,5 MW, a necessidade de utilidade quente passa a ser
11,5 MW e a de utilidade fria minima necessdria passa a ser 14 MW.

Sempre que houver um aumento na diferenca da temperatura minima haverd, por
conseguinte, uma redu¢do na energia térmica reaproveitada. Porém, os trocadores de calor
necessarios para a recuperagdo tenderdo a ser menores, uma vez que as diferencas de
temperatura serdo maiores.

O ponto onde as duas curvas sdo mais proximas, ou seja, onde a diferenca de
temperatura € minima (AT minimo) é denominado Ponto de Estrangulamento Energético. Este
ponto tem um significado especial para o projeto da rede de trocadores de calor.

O Ponto de Estrangulamento Energético ("Pinch Point") representa o gargalo da
recuperacdo energética possivel dentro do projeto da rede de trocadores de calor. Sua
localizacdo foi inicialmente descrita simultaneamente por Linnhoff et al. € Umeda et al., no
entanto, o seu significado e importancia sé foi abordado por LINNHOFF e HINDMARSH,
em 1983.

O Ponto de Estrangulamento é o "divisor de dguas" do problema, acima dele ha
demanda por calor, abaixo dele hd sobra de energia térmica. Por este motivo o método divide
o problema em dois subproblemas: abaixo e acima do ponto de estrangulamento.
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Figura 11:  Curvas Compostas.
Fonte: Smith, R. (1995)
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Figura 12: A caracteristicas fonte-sumidouro do processo de troca de calor

Fonte: LINNHOFF, 1982.

Na secdo acima do ponto de estrangulamento, as correntes quentes transferem toda a
sua energia para as correntes frias, o residual das correntes frias é balanceado com utilidades
quentes, como vapor. Nenhum calor € rejeitado e, portanto, o processo age como um
sumidouro de calor (LINNHOFF, B. 1982; SMITH 1995, SEIDER, W. SEADER, J, &

LEWIN, D. 1998).
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Abaixo do ponto de estrangulamento o comportamento é inverso, o processo é
balanceado com utilidades frias. Esta parte do processo funciona como fonte de calor.

Tabela do Problema

Apesar do método das Curvas Compostas ser capaz de definir as demandas minimas
por utilidades de um sistema para um dado ATmin, o seu manuseio nao € facil por se tratar de
um método grafico (LINNHOFF, 1982; SMITH, 1995).

Como opg¢ao ao método grifico, descrito no item anterior, hd o método numérico -
tabela problema (LINNHOFF, 1982; SMITH, 1995, SEIDER, SEADER e LEWIN 1998).

O primeiro passo para a execu¢do deste método numérico é a divisao do problema em
intervalos de temperatura, da mesma forma como € feito no método gréfico.

Outro conceito importante que é aplicado para a resolugdo do Algoritmo da Tabela
Problema, é o da temperatura modificada (“shift temperature”). Para obter-se a temperatura
modificada basta aplicarem-se as seguintes rela¢des:

Temperatura Quente Modificada (T*) = Temperatura Quente - ATmin/2

Temperatura Fria Modificada (T*) = Temperatura Fria + ATmin/2

A Figura 13 mostra graficamente este conceito.
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Figura 13:  Curvas compostas modificadas
Fonte: Smith (1995)

Abaixo se seguem 0s passos necessdrios para a aplicacdo do algoritmo:
a) E aplicado o conceito da temperatura modificada em todos os pontos da curva;

b) O problema ¢ dividido nos intervalos de temperatura das correntes da mesma forma
que € feito na construgdo das Curvas Compostas (“Composite Curves”);

¢) Em cada intervalo de temperatura € aplicado o balanco de energia descrito abaixo
AHi = (Zfrias mCp, - Xquentes mCpy)i ATi

Sendo que mCp € a capacidade calorifica da corrente, naquele intervalo, que para uma
corrente sem mudanga de fase é obtida pela multiplicacdo do calor especifico médio pela taxa
massica da corrente. O AHi € o balanco térmico para o intervalo i e o AT € a diferenca de
temperatura no intervalo. Caso as correntes frias sejam predominantes no intervalo, hd uma
falta de energia e por conseqiiéncia um AH positivo. Caso as correntes quentes sejam
predominantes ocorre o inverso o AH passa a ser negativq.
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Na Figura 14 apresenta-se um diagrama com todos os intervalos de temperatura com
os balancos de energia calculados correspondentes.
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* Figura 14: Diagrama dos intervalos de temperatura e balangos de energia
Fonte: Smith, R (1995)

Quando ha um resultado negativo em um dos balancos significa que neste ponto a
troca de calor é invidvel mantendo o ATy, estabelecido. O intervalo que possui a sobra
méxima de poténcia € o ponto de estrangulamento, ou seja, a maxima restricdo do processo;

A diferenca maxima de poténcia é adicionada como utilidade quente no processo e
todos os intervalos sdo recalculados obtendo ao final da cascata de cdlculos a demanda por
utilidades para resfriamento das correntes (LINNHOFF, 1982; SMITH, 1995, SEIDER,

SEADER e LEWIN 1998);
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A Figura 15 mostra dois diagramas cascata, o primeiro sem nenhuma adicdo de
utilidade quente e contendo ainda intervalos onde a transferéncia de calor é impossivel (AH
negativo). J4 no segundo quadro, adiciona-se o maior valor negativo de entalpia, obtido no
primeiro quadro, como utilidade quente. Isto elimina todas as entalpias negativas fazendo

surgir um ponto onde a variacdo de entalpia € zero, que € o ponto de estrangulamento
(SMITH, R. 1995).

@ Utilidade o Utilidade
Quente Quente
245_(:_ — i ______ e 7.5MW
AH=-15 AH=.15
235 1.5MW 9.0MW
AH=60 AH=6.0
195°C 4.5MW 3.0MW
AH =10 AH=-10
1_85_(4 . - 3.5MW 4 0MW
AH =40 AH=40
148° < 7.5MW oMW
AH = -14.0 AH=-14.0
e | o _ gsmw d____ 14.0MW
AH=20 aAH=20
a5 4 5MW 12.0MW
AH=20 AH=20
25°C i 2.5MW l 10.0MW
Utilidade Utilidade
Fria Fria

Figura 15: Diagrama Cascata
Fonte: Smith, R (1995)

4.3 Sintese de Rede de Trocadores de Calor (RTC)

Antes de se aplicar o método do ponto de estrangulamento para o Projeto de Redes de
Trocadores de Calor, € necessario se destacar trés regras basicas que devem ser seguidas:
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® A condicdo de AT minimo deve ser respeitada para todos os trocadores da rede;

e Nao deve haver uso inapropriado de utilidades - acima do estrangulamento ndo devem ser
empregadas utilidades frias e abaixo do estrangulamento nio devem ser empregadas
utilidades quentes;

e Nao deve haver troca de calor através do ponto de estrangulamento.

No item anterior, descreveu-se o método para calcular as demandas minimas por
utilidades de resfriamento e aquecimento para uma instalacdo. Definiu-se também o ponto de
estrangulamento como sendo a maxima restri¢do da RTC. Tendo posse destas informagdes é
possivel iniciar o cdlculo de uma RTC para atingir os valores minimos de demandas por
utilidades.

Abaixo sdo apresentados os seis passos bdsicos que devem ser seguidos para se gerar
uma RTC:

1) Comece pelo ponto de estrangulamento

Nada mais 16gico do que comecar as conexdes entre as correntes quentes e frias pelo
ponto de maior restricdo, o ponto de estrangulamento. Por ser a regido mais pobre em
diferenca de temperatura - respeitando o ATmin - o niimero de conexdes possiveis € bastante
restrito mas sao essenciais para que se atinja a maxima recuperagdo de energia (LINNHOFF,
B. 1982; SMITH, R. 1995).

2) Critério das desigualdades do mCp para as conexdes em torno do pinch

A Figura 16a mostra uma unidade de troca térmica que utiliza uma corrente quente
com mCp maior que o da corrente fria. Afastando-se do estrangulamento, a diferenca de
temperatura dentro do trocador de calor selecionado, precisa aumentar. Isto € necessdrio pois
o estrangulamento é onde a minima diferenca de temperatura é admitida. Caso haja uma
diminui¢do na diferenca minima de temperatura haverd uma violagdo do AT minimo. Nota-se
pela Figuras 16 que é necessario ter mCpy < mCp. acima do ponto de estrangulamento para
que o trocador projetado respeite o AT minimo e seja vidvel a luz da metodologia do ponto de
estrangulamento. Abaixo do ponto de estrangulamento a situacdo se inverte (LINNHOFF,
1982; SMITH, 1995). Esta regra é chamada de critério da desigualdade dos mCp’s, a Tabela
14 sumariza as restricdes de desigualdades que devem ser obedecidas acima e abaixo do
estrangulamento.



4.3 SINTESE DE REDE DE TROCADORES DE CALOR (RTC) 56

Tabela 14: Restri¢des de desigualdade

Abaixo do Acima do
Estrangulamento Estrangulamento
mCpy = mCp, mCpp < mCp,

E muito importante ressaltar que as desigualdades de mCp sdo vilidas apenas quando
uma conexdo € feita em duas correntes que estdo na linha do estrangulamento, distanciando-se
do ponto de estrangulamento as diferencas de temperatura aumentam, sendo assim, ndo ha
mais necessidade de tomar este cuidado.
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Figura 16: Regra do mCp.
Fonte: Smith, R. (1995)

3) Tabela dos mCp

A identificacdo de conexdes essenciais na regido do ponto de estrangulamento é
facilitada com o uso da tabela dos mCp. Neste instrumento os valores de mCp das correntes
quentes e frias s@o apresentados em ordem decrescente. A Figura 2 mostra o Diagrama Grade
com a Tabela dos mCp na parte superior da figura. Observe na Figura 2b, onde sdo mostradas
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algumas conexdes abaixo do ponto de estrangulamento, que ndo € obrigatdrio o uso de todas
as correntes quentes abaixo do ponto de estrangulamento, o que significa que o mais
importante € ter as correntes frias aquecidas até o ponto de estrangulamento. Sendo assim, é
necessario conectar as correntes frias com uma parceira quente. Raciocinio andlogo pode ser
empregado para as correntes acima do pinch, s6 que neste caso as correntes quentes e frias
trocardo reciprocamente de papel.

(&) Acima do Estrangulamento (b) Abaixo do Estrangulamento
CP.<CP CF,»CP,
0.25 0.3 0.25 0.2
0.15 0.2 0.15
ce PINCH PINCH CP

0.1s[2} (P 5 E} — > 015

0.25[7} 0.25
0.2 0.2
0.3

Figura 17:  Tabela de mCp e Diagrama de Grade
Fonte: Smith, (1995)

4) Divisao de Correntes

Surge um impasse quando em um problema existem trés correntes quentes e duas
correntes frias acima do ponto de estrangulamento. Como j4 foi discutido, é inapropriado
utilizar utilidades frias acima do ponto de estrangulamento. Porém, como ndo existem
correntes frias para levar as correntes quentes até o ponto de estrangulamento por
reaproveitamento térmico, o projetista se v€ induzido a violar esta norma.

A solucdo para esta questdo € a divisdo de correntes, que é uma ferramenta que deve
ser considerada juntamente com as inequacdes de mCp.

O critério para divisdo de correntes na metodologia do ponto de estrangulamento é:
acima do estrangulamento, Sh < Sc e abaixo do estrangulamento, Sh > Sc, sendo que Sh é o
nimero de correntes quentes e Sc o nimero de correntes frias.
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Caso as desigualdades acima sejam violadas pelo problema, é necessario que haja uma
divisdo de correntes. Esta divisdo permitird que todas as correntes tenham um par para troca
de calor. Neste caso, por uma questao de logica, deve-se dividir preferencialmente a corrente
com maior mCp, uma vez que esta terd uma maior flexibilidade em termos de possiveis
conexodes (LINNHOEFF,1982).

Niao € apenas o numero de correntes que gera a necessidade de divisdo. Em alguns
casos o critério do mCp ndo pode ser atendido a ndo ser com uma divisdo de correntes. A
Figura 18 mostra um exemplo que demonstra essa situacdo (LINNHOFF, 1982; SMITH,
1995).
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Figura 18:  Divisdo de corrente por conta de mCp.
Fonte: Linnhoff (1982)
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5) Regra do Somatorio dos mCp

Para evitar divisdes de fluxo desnecessdrias e conseqiientemente trocadores de calor
adicionais, LINNHOFF e HINDMARSH (1983) recomendam que as conexdes no ponto de
“pinch”, devam ainda satisfazer a desigualdade do somatério dos mCp, a qual recomenda
apenas conexdes que tenham a variagdo de mCp entre a corrente fria e quente inferior a

variacdo global, ou seja:
AC da conexdo < AC global

onde

ACcomzxdo = |meC _meH| €

Sc Sh
ACqlopal =|2.mCpc = 2 mCpy
i=1 i=1

A Figura 19 exemplifica esta regra para
um conjunto de correntes acima do pinch.
Partindo do pressuposto que as diferengas de
temperatura sdo maiores que O ATy, €
necessdrio apenas que mCpc = mCph. Por
conseguinte, as conexdes entre as correntes H2
e Cl ou C2 sdo possiveis. Como mCpc2 -
mCph2 = 4, que € muito maior que mCpcl -
mCph2 = 1, se poderia, a principio iniciar as
conexdes como mostra a Figura 19b. Porém,
isto tem conseqiiéncias inadequadas. Como a
conexdo restante entre H1 e C1 néo € possivel -
ha violagdo das desigualdades do mCp, fazendo-
se necessdria a divisdo de HI e C2, como
mostrado na Figura 19c. Nota-se que a corrente
H1 ¢é dividida igualmente em dois fluxos
paralelos, e a corrente C2 € dividida em porcdes
que conttm 60% e 40% do seu todo.
Claramente, se a conexdo H2-C1 fosse
escolhida inicialmente, a conexdo H1-C2 seria
possivel, o que resultaria em uma rede mais
simples, com sé duas conexdes no ponto de
“pinch”, como € ilustrado na Figura 19d
(SEIDER, SEADER, e LEWIN, 1998). Note

que na divisdo iniciada na Figura 19b viola a

H1
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Regra do Somatério dos
mCps.
Fonte: Seider et al. (1998)
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desigualdade do somatério dos mCp, ou seja, AC da conexdo =5 - 1 =4 € maior que o AC
global =7 - 5 = 2. Em contrapartida, a conexdo H2-C1 apresentada na Figura 19d tem para
AC da conexdo =2 - 1 = 1, que satisfaz a regra dos somatério dos mCps.

As regras de desigualdade e divis@o de correntes sumarizadas na Figura 20 através de
um algoritmo (LINNHOFF e HINDMARSH, 1983) No lado quente, como é apresentado, o
primeiro passo € verificar se o nimero de correntes quentes, Sy, € menor ou igual ao nimero
de corrente frias, Sc, e se ndo, dividir um dos fluxos frios. Quando ha poucas correntes frias,
depois de suas conexdes serem feitas, ainda existem correntes quentes sem reaproveitamento
térmico para conduzi-las até o ponto de estrangulamento. Considerando que nenhuma
corrente fria estd disponivel na temperatura do ponto de estrangulamento, estas correntes
devem ser resfriadas usando uma utilidade fria. E como apresentado anteriormente, este
procedimento € inapropriado, pois, uma quantia equivalente de utilidade quente serd exigida
para aquecer os fluxos frios no problema.

Sendo assim, quando necessdrio, as correntes frias sdo divididas até que Sc = Sg.
Entdo, as conexdes nas correntes sao selecionadas atendendo os seguintes itens: (1) satisfaca a
exigéncia para conexdes no estrangulamento; quer dizer, mCpc > mCph, e (2) satisfaca a
restricdo AmCp conexdo < AmCp global. Quando isto ndo pode ser realizado para todas as
conexdes no ponto de estrangulamento, uma corrente adicional fria € obtida através de divisdo
e novas conexoes sdo selecionadas.

Para aplicacdo do algoritmo no lado frio, abaixo do ponto de estrangulamento,
invertem-se as posicdes das correntes frias e das correntes quentes nas desigualdades.
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6) A heuristica "'Tick-off"'

Apds terem sido escolhidas as conexdes em torno do ponto de “pinch”, € importante
levar em conta, para escolherem-se os proximos trocadores, o critério de custo de
investimento. A inten¢do do projetista deve ser sempre a de reduzir o custo do investimento,

Essa heuristica consiste em
maximizar a troca térmica nas
conexoes escolhidas, assim a chance de
utilizar-se dois trocadores ao invés de
um serd minimizada.

E importante ressaltar que este
método € uma heuristica, e como tal, pode
ocasionalmente penalizar o projeto. A Fig.
6 demonstra como € utilizada a heuristica
em questao.

A Figura 21 satisfaz completamen-
te as demandas quentes e frias acima do
Ponto de Estrangulamento. Agua de
resfriamento ndo pode ser utilizada acima
do ponto de estrangulamento, sendo assim
se existem correntes quentes acima do
estrangulamento  estas  devem  ser
conectadas com as correntes frias
disponiveis. Note que a Figura 21a resolve
o problema do ponto de estrangulamento,
ou seja, trata todas as correntes que
chegam ou saem da linha do
estrangulamento. Ja a figura "b", mostra
uma conex@o adicional que visa evitar a
utilizacdo de dgua de resfriamento e uma
dltima conexdo antes da utilidade, sendo
que esta tem o cuidado de ter o maior
servico possivel para evitar dois
trocadores.

sendo que um dos pontos mais importantes para
atingir-se este objetivo é reduzir o nimero de
unidades de troca térmica. A heuristica "Tick-
off" pode ajudar neste sentido.

(a) CP

- 140°

\— h
0.3 < 181.7- [8MW | 140-
'

12.5MW

(b) i 150°

(c)

ALl 1%
230”H 2053-=\161.718MW 1407 3

L
[7.5 MW] [7mw] 12 5M

Figura 21: Heuristica "Tick-off".

Fonte: Smith, R. (1995).
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4.4 Comparacao entre os tipos de método

A literatura publicada, que trata do tema redes de trocadores de calor, ¢ muito mais
vasta do que se aborda este capitulo e os Apéndices C e D. Como ja foi mencionado, inclui
metodologias baseadas na termodindmica e em heuristicas (Método do Ponto de
Estrangulamento), metodologias que utilizam técnicas de programacdo matemadtica (PLMI,
PL, PNL) e outras formulagdes de vdrias origens. Os itens anteriores deste capitulo e o
Apéndice D mostram os mais notdveis desenvolvimentos neste campo de estudo.

Apesar da programacdo matemadtica teoricamente produzir redes mais proximas do
6timo, os méritos da andlise pelo ponto de estrangulamento sdo inquestiondveis. Como
resultado disto, essa técnica tem se sobreposto aos métodos matematicos na maioria das
aplicacdes industrias (TANTIMURATHA et al., 2000).

A facilidade com que o método do ponto de estrangulamento manipula grandes
problemas (casos industriais), seu potencial de explicar de forma clara as relacdes de
compromisso entre custo de investimento e consumo de utilidades e os bons resultados
associados a aplicacdo da técnica t€ém mantido esta metodologia como a mais popular entre os
engenheiros de processo. A programacdo matemdtica seqiiencial e a sintese simultinea,
freqiientemente, necessitam adotar simplificagdes para resolver casos industriais que muitas
vezes prejudicam a obtencdo de uma solugdo aplicavel.

Outro ponto favordvel ao método do ponto de estrangulamento € a sua simplicidade.
Sua difusdo entre os técnicos de empresas ndo requer altos investimentos em treinamento. A
propria formacdo em engenharia de processos ja aborda boa parte dos conceitos fundamentais
deste método. No caso dos métodos matemdticos, hd uma maior necessidade de investimento
com treinamento.

A facilidade com que o engenheiro manipula e conduz a formacdo da rede de
trocadores de calor também tem servido como incentivo a escolha desta técnica pelos técnicos
das industrias. Os métodos de programag¢do matemadtica sdo autdnomos na elaboracio da rede,
portanto é muito mais importante nestes casos o estabelecimento prévio e preciso das
condicdes de contorno de seguranga, operabilidade e “layout” de forma a evitar redes sem
sentido prético.

Além do fato de ndo garantir uma solucdo 6tima, a maior critica ao método do ponto
de estrangulamento diz respeito ao fato do trabalho do engenheiro ser enfadonho e demorado.
Quando o problema é muito grande surgem verdadeiramente algumas necessidades
inconvenientes. A manipulagdo de muitos dados, as diversas interagdes e recdlculos essenciais
para a obtencao da solugfo desejada e os inimeros desenhos de redes por conta das evolugdes
sdo alguns destas dificuldades. Com vistas a neutralizar estes inconvenientes, VAarios
programas foram desenvolvidos para atender as demandas dos projetistas tornando esta
atividade mais simples e rdpida. O Aspen Pinch e o SuperTarget (Linnhof March Limited),
sdo exemplos destas ferramentas, estes programas organizam os dados, fazem todos os
desenhos necessdrios, calculam todas as metas requeridas - drea, nimero de trocadores de
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calor e utilidades - e operam muito bem com evolugdes da rede. Os dois programas utilizam
todos os conceitos da metodologia do ponto de estrangulamento.

Pelas razdes abordadas nos pardgrafos anteriores, este trabalho fard uso da
Metodologia do Ponto de Estrangulamento para elaborar uma rede de trocadores para a
Fébrica de Farelo Branco descrita nos Capitulos 2 e 3, utilizando a ferramenta Aspen Pinch.

4.5 Analise de Viabilidade da Rede - Gastos com
Investimento e Energia

Uma das caracteristicas basicas de uma rede de trocadores de calor é a relacdo de
compromisso (trade-off) que existe entre consumo de energia e capital investido. Este item
tem por objetivo discutir alguns aspectos sobre o tema (LINNHOFF e AHMAD, 1990).

Quanto maior for o investimento em trocadores - seja pelo nimero de unidades, pelo
tamanho dos equipamentos ou por estas duas razdes acontecendo simultaneamente - menor é
o consumo de energia. No entanto, hd necessidade de avaliagdo da viabilidade da rede para
evitar a busca indiscriminada pela reducdo de energia que em alguns casos pode ndo ser
vidvel.

A evolucdo da rede fazendo uso de quebra de “Path” e “Loops” é uma ferramenta
poderosa para melhorar a viabilidade da rede. A cada modificacdo, calcula-se novamente a
viabilidade do empreendimento, verificando se a alteragdo foi benéfica ou ndo. Trata-se de um
método intuitivo, mas que pode ser guiado por heuristicas que levam a bons resultados.

A escolha de um critério adequado de viabilidade econdmica é fundamental para obter
resultados aplicdveis. Em um pais onde hé taxas altas de juros bancdrios é muito importante
escolher metodologias que possam reproduzir bem esta situacéo.

A importancia da Otimizaciao Prévia do AT minimo

O AT minimo € especialmente importante para a viabilidade da rede neste tipo de
analise, pois, conforme a sua selecdo, o ponto de estrangulamento, as metas de drea e do
namero de trocadores de calor € do consumo de utilidades minimos mudam. Portanto, uma
boa selecio do AT minimo é fundamental também para se obter uma boa relagdo de
compromisso entre consumo energético e capital investido no final da rede.

A Figura 22 mostra duas redes de trocadores que partem das mesmas correntes mas
com AT minimos distintos. As redes finais sdo bastante diferentes tanto na estrutura final
quanto nos resultados.
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Figura 22:  Mudancas em redes devido a mudangas no AT minimo
Fonte: LINNHOFF e AHMAD (1990).

Uma das razdes mais fortes para haver tal diferenca é a mudanca do ponto de
estrangulamento. Como o método de sintese da rede baseia-se no ponto de estrangulamento
para dividir o problema, definir quais sdo as correntes compativeis e as populacdes de
correntes em cada subproblema (abaixo e acima do ponto de estrangulamento) é natural que

tal distin¢d@o ocorra.

De acordo com LINNHOFF (1990), se houver mais de um ponto de estrangulamento
do sistema, e se a sua predominincia depender do AT minimo, o resultado do problema serd
muito afetado pelo AT minimo inicial escolhido e serd muito dificil compensar uma ma
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escolha com evolucgdes da rede inicial. Se os estrangulamentos forem muito distantes podem
surgir 6timos locais para cada estrangulamento.

Como resultados de todas estas afirmacdes, € consenso entre os principais autores
desta linha de pesquisa que o AT deve ser otimizado antes da rede, da melhor forma possivel,
para se evitar esta série de inconvenientes.

Metas de Numero de Trocadores de Calor, Area e Consumo de Utilidades

Sem a estrutura completa da rede a tinica forma de obter o custo de investimento - que
depende do numero, da especificagdo e do custo dos trocadores de calor - e o custo com
consumo de energia - influenciado basicamente pelo custo e o consumo de utilidades - é
inferir como seria a rede.

Para resolver este problema vérios autores propuseram formas de calcular metas
minimas de nimero de trocadores de calor, de dreas de trocadores de calor e de consumo de
utilidades. A forma de calcular o consumo de utilidade minimo ja foi abordada anteriormente
neste capitulo.

O custo da rede de trocadores de calor é fortemente influenciado pelo nimero de
unidades. Conjuntamente com as unidades de troca térmica, o engenheiro precisa se
preocupar com a instalacd@o, o controle e a seguranca destas unidades. Como resultado disto, o
custo da inclus@o de uma unidade a mais na rede de trocadores de calor é sempre bem maior
do que o custo do equipamento em si.

O ndmero minimo de unidades é uma meta facilmente obtida através da seguinte
relacdo derivada do Teorema de Euler:

U=N+L-S

onde:

U = o numero de unidades de troca térmica;

N = ndmero de corrente do subproblema (acima ou abaixo do estrangulamento)
incluindo as utilidades;

L = ndmero de “loops” na rede de troca térmica;

S = é nimero de problemas independentes na rede.

Boa parte das redes de trocadores de calor que atingem os seus objetivos de
recuperacdo de energia contém “Loops”. “Loop” é um caminho fechado tragado de qualquer
ponto da rede através de trocador de calores e de caminhos de correntes chegando,
novamente, ao mesmo ponto inicial. E freqiientemente possivel mover calor em volta do
“Loop” para remover trocadores de calor pequenos. O Capitulo 5 mostra com detalhe este
conceito quando evolui a rede com méxima recuperacdo de energia.
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Uma rede com nimero minimo de trocadores de calor ndo tem “loops”, e partindo do
pressuposto que ndo hd problemas independentes internos a rede em questdo, chega-se a
seguinte relagdo para o minimo nimero de unidades:

U minimo = N-1;
Sugerindo um problema com um estrangulamento:
U minimo =N acima do estrangulamento ~ I1+N abaixo do estrangulamento ~ 1

O nimero minimo de trocadores de calor isolado ndo é informagao insuficiente para
uma boa estimativa do custo de investimento da rede de trocadores de calor. A forma mais
simples de predizer o custo de rede de trocadores de calor ¢ modelar as relagdes de custo dos
trocadores de calor e suas dimensdes através de uma reta:

C = a.x + b.U minimo, sendo:

C = custo dos trocadores de calor em unidades monetarias;

b = custo de mobilizacdo (custos fixos) para fabricacdo de um trocador de calor de

qualquer tamanho;

a = custo do m” de 4rea de troca térmica;

X = area de troca térmica total da rede;

U mmimo = Nimero minimo de equipamentos de mesma caracteristica da rede.

E importante mencionar que "a" e "b" variam com os materiais de construg¢io, pressio
de operagdo, a taxa méssica e o tipo de trocador de calor.

Mesmo utilizando-se esta relag@o bastante simplificada é necessaria uma estimativa da
drea da rede. Vdrios autores estudaram alternativas para determinacdo da drea minima
(HOLLMANN Apud MODENES, 1995, TOWNSEND Apud MODENES, 1995, LINNHOFF
AND AHMAD 1990). Em 1984, LINNHOFF e TOWNSEND propuseram um método de
determinagdo da drea minima (Ap,) que continua sendo muito bem aceito pelos adeptos da
Andlise pelo Ponto de Estrangulamento. Em 1990, AHMAD comprovou a aplicabilidade da
relacdo teoricamente. A equagdo que expressa esta metodologia € expressa a seguir:

Intervalos 1 SH 0; SC Qj
Amin = 2. AT o 2+ 27
=1 Mt \ ol 51k

onde:

Qi = calor na corrente quente i no intervalo de entalpia k;

Qj = calor na corrente fria j no intervalo de entalpia k;

hi, hj = coeficiente de pelicula para a corrente quente i e para a corrente fria j;
ATpmrp = temperatura média logaritmica = (AT, - AT;)/In[AT,/AT]

F = fator de correcdo que leva em conta que o fluxo néo é totalmente contracorrente
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Esta equag@o € aplicada em cada um dos intervalos de entalpia da rede, parte do
pressuposto que todas as trocas térmicas sdo verticais nos intervalos e considera as variagdes
de coeficientes de pelicula. A aplicacdo direta da equagdo € restrita as situagdes onde os
materiais de construgdo ou os niveis de pressdo dos equipamentos ndo sdo muito distintos.
Quando as diferencas forem significativas, deve-se aplicar um fator de corre¢@o nas correntes
ou nos intervalos onde isto acontece.

A AT pmp € calculada para cada intervalo de entalpia contrapondo a temperatura de
entrada e saida das correntes quentes no intervalo com as temperaturas das correntes frias na
entrada e saida do mesmo intervalo. A relacio g/h é obtida multiplicando o mCp pela
diferenca de temperatura no intervalo e dividindo o resultado pelo coeficiente de pelicula de
cada corrente. A soma de todas as relacdes de g/h das correntes quentes e frias divididas pela
AT mrp do intervalo resultam na drea minima do intervalo. Cabe salientar que esta equacio,
por ser extremamente simplificada permite que se estime a drea de troca térmica com erros
tipicos da ordem de 25%, desta forma recomendamos para se ter uma idéia mais realista da
area verdadeira da rede sintetizada, que se multiplique o resultado anterior por 5/4, ou seja:

5 5 Intervalos 1 SHQ, SC Qj
AREAL zZAmin =2 > AT F Zh—l Zh_
k=1 mrpF (iS5 51k

Para exemplificar a aplicag@o desta equag@o vamos considerar o exemplo que ji temos
empregado para introduzir os conceitos de curvas compostas e de grandes curvas compostas.
Os dados das correntes estdo sumarizados na Tabela 15 juntamente com o0s respectivos
coeficientes de pelicula.

Tabela 15: Dados de entrada — Correntes Frias e Quentes

Tipo |Flowrate, Cp mC, Tin Tout| Q |Coef.De
de [kW] | Pelicula
Corrente |m [kg/s] |[kd/kg°C]|[kW/°C]|[°C] [°C] H

[W/m2°C]

1 Hot 10 0,8 8300 150|1200 400
2 Hot 2,5 0,8 2(150 50| 200 270
3 Hot 3 1 31200 50| 450 530
4| Cold 6,25 0,8 51190 290| -500 100
5| Cold 10 0,8 6| 90 190| -800 250
6 Cold 4 1,1 41 40 190] -600 80
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Figura 23: Grandes curvas compostas gerado para as correntes listada na Tabela 1
considerando uma diferenca minima de temperatura de 10°C.

A Figura 23 apresenta o diagrama composto gerado a partir dos dados listados na
Tabela 15 tendo como temperatura minima permitivel 10°C. Observe sdo gerados 7 intervalos
de entalpia, conforme ilustrado na figura. Cada mudanca de inclina¢do que ocorre na linha de
corrente quente ou fria marca uma mudanga no nimero de correntes o que leva ao surgimento
de um novo intervalo. Cabe lembrar que a inclinag¢éo da curva composta das correntes quentes
¢ dada pelo inverso do somatério do mCps das correntes quentes de cada um dos intervalos. O
mesmo se aplica as correntes frias. Desta forma sempre que houver uma mudanga no nimero
de correntes no intervalo, havera uma mudanca de inclinag@o. As temperaturas de inicio e fim
de cada uma das correntes pode ser lidas diretamente na figura, podendo ser também
calculadas, como se segue:

> (iCpy); ATy =Qp .~ (2000+3000)AT; =50.000 W .-. AT} = m =10°C

i=correntes quentes

Sabendo-se a temperatura de inicio do intervalo e a respectiva varia¢io de temperatura
ocorrida em cada intervalo pode-se facilmente se chegar as temperaturas de interseccao.
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Rentabilidade das Redes de Trocadores de Calor

A escolha dos critérios para o célculo da rentabilidade da rede pode levar a diferencas
substanciais, ndo s6 na viabilidade da rede, mas também em sua estrutura, portanto, uma
atencdo especial deve ser dada a este topico.

Para analisar a rentabilidade da rede divide-se este topico em trés pontos:

- Estimativa de Custo de Equipamentos e Instalag@o;
- Estimativa do Custo Operacional - consumo de utilidades;
- Critérios de Rentabilidade.

H4 necessidade de informacdes a respeito do custo dos equipamentos para sintese da
rede, porém, sem a conclusdo da estrutura da rede, o projetista ndo tem os tamanhos, nem os
modelos, e, muitas vezes, nem o nivel de pressdo dos equipamentos. Para resolver este
problema, € necessdrio estimar o custo dos equipamentos e existem relacdes que permitem
que isto seja feito de forma bastante pritica e com um erro admissivel para esta fase do
projeto. A estimativa de custo dos equipamentos envolve técnicas que vao além da simples
cotacdo dos equipamentos com fabricantes.

A relagdo para extrapolagdo mais simples ¢ a linear, que ja foi abordada neste item. Se
a variag@o de tamanhos dos equipamentos for pequena, e ndo houver diferencas significativas
de pressdo e materiais de constru¢io e se o orcamento base para a extrapolacdo for atual, a
relacdo linear pode ser utilizada.

Para correcdo de orcamentos realizados ha mais de 10 anos em paises sem inflacdo
alta, recomenda-se a utilizacdo de indices de corre¢do como o "Marshall and Swift Equipment
Cost Index" (M&S) publicado mensalmente na Chemical Engineering Magazine.

E muito comum a utilizagio de Cartas de Corre¢io que fornecem indices para
converter orcamentos com pressdes diferentes, dreas diferentes ou mesmo materiais de
construgdo diferentes as bases necessarias ao projeto (EL-HALWAGI, 1997, TURTON, R.,
1988).

Expoentes para estimativa de dreas também sdo utilizados (PETER Apud EL-
HALWAGI, 1997). A seguir mostra-se uma relagdo estudada que produz melhores resultados
do que a equacdo da reta:

- X
Custo_B = M Custo _A
Area A
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Sendo "x", o expoente de estimativa de drea. Quando o coeficiente ndo for conhecido
usualmente se utiliza 0,6 (EL-HALWAGI 1997)

Os pardgrafos anteriores tratam da compra do equipamento posto na fébrica do
fornecedor (FOB). Custos com frete, embalagem, instalacdo, isolamento, instrumentacio,
instalagdo elétrica ndo foram considerados. O custo de investimento deve considerar todas
estas etapas de modo a ndo subestimar a instalacdo de equipamentos adicionais. Um método
bastante grosseiro é multiplicar o valor do equipamento por um fator que tem por objetivo
simular todos os custos relativos a este equipamento. Fatores como estes sdo conhecidos na
literatura como Lang Factors.

Investimentos em instalagdes industriais pressupdem substitui¢do dos ativos apds um
determinado ndmero de anos, quer seja por conta da obsolescéncia do equipamento, do
término da vida 1til ou por conta de recuperacdo ou manutengdo economicamente inviavel.
Relacionado, a este aspecto, a Legislacdo Brasileira permite a depreciacdo de equipamentos
industriais em parcelas mensais equivalentes em um periodo de 10 anos. Alguns
equipamentos podem ser depreciados de forma acelerada, como computadores e outros bens
de alta tecnologia.

O custo operacional relacionado com a rede envolve basicamente o consumo de
utilidades quentes e frias, para obter esse valor € necessdrio apurar o custo especifico de todas

as utilidades. Para anualizar este custo € necessario estimar também o ndmero de horas
trabalhadas no ano.

No intuito de agilizar o cédlculo de rentabilidade, alguns autores utilizam algumas
simplificagdes. O Custo Total do Investimento € dividido equivalentemente nos anos de
depreciacdo do equipamento, na grande maioria das vezes, ndo considera o custo do capital
investido. Adiciona-se também ao custo de investimento uma estimativa do valor gasto com
suprimento de matéria-prima, produtos acabados e semi-acabados no estoque e despesas
inicias com operagdo, ou seja, capital de giro. O percentual estimado de acréscimo por conta
do capital de giro varia muito de negdcio para negdcio.

Para otimizar o ATpmimo antes da configuracdo da rede, muitos autores (EL-
HALWAGI 1997, LINNHOFF, 1983, BRIONES, 1997, LINNHOFF, 1989, MODENES,
1995) utilizam o critério do Custo Total Anualizado (TAC). Sendo assim, o menor custo
anualizado da rede define o valor do ATpimo- O custo de investimento anualizado segue a
metodologia do pardgrafo acima. O custo total anualizado € a soma do custo de investimento
e do custo operacional, ambos anualizados.

Valor Presente Liquido

Uma outra técnica bastante interessante de ser emprega é a do Valor Presente Liquido
(VPL). Esta técnica de avaliacdo de rentabilidade € altamente empregada e reconhecida na
literatura (FILHO e KOPITTKE, 1992). No entanto, é raramente utilizada nos artigos que
tratam de recuperacdo de calor com redes de trocadores de calor.
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O conceito empregado na técnica baseia-se no fato que o tempo no qual estima-se
empregar o dinheiro no projeto é um fator extremamente relevante. E preferivel um projeto
que prometa receitas nos primeiros cinco anos do que outro, com receitas idénticas em moeda
comparavel, a partir do sexto ano. Esta no¢@o € bastante intuitiva. O VPL quantifica esta
diferenca porque permite expressar, em termos de moeda presente, os fundos que se espera
receber no futuro, dando estes valor inferior a medida que se afastam no tempo. Desta
maneira € possivel comparar todas as propostas de inversdo sobre a mesma base, mesmo
quando a duragfo e os momentos de geracdo das receitas e despesas difiram entre si.

Segue abaixo a equacdo matematica que define o Valor Presente Liquido.

T

(Rt—Dt) + St
T 0+t R’

sendo que:

VPL = -lo+

VPL - Valor presente liquido;

Io - Investimento inicial associado ao projeto;

Rt - Entradas de caixa - ou economias - esperadas durante o periodo t de operacdo do
projeto;

Dt - Custos de producio esperados durante o periodo t de operacdo do projeto;

T - a vida 1til do projeto ou tempo de retorno estimado do projeto;

St - o valor residual do investimento ao final de sua vida util;

k — taxa de atratividade, ou correcao.

A taxa de atratividade é o retorno minimo aceito pelo investidor. Ela serd sempre
maior nas nagdes em desenvolvimento se comparada as taxas em paises do primeiro mundo,
como os EUA. E funcdo do juro cobrado pelas entidades financiadoras mais um 4gio que
remunera o risco do empreendimento. Na formulagdo do VPL, a taxa de atratividade ¢é a
responsével pela homogeneizacdo das receitas e despesas ao valor atual.

O investimento inicial associado ao projeto ndo recebe corre¢do pois é localizado no
instante zero. E importante mencionar que se o investimento monetario nio for encerrado no
inicio do emprendimento, as demais parcelas devem ser corrigidas da mesma forma que as
despesas, com base na taxa de atratividade.

Além de avaliar a rentabilidade do investimento, no caso da evolucdo de redes de
trocadores de calor, o VPL serve também para comparar uma evolucdo com a proxima e
definir qual a mais vidvel economicamente.

4.6 Flexibilidade em Redes de Trocadores de Calor

A flexibilidade deve sempre ser considerada pelo engenheiro quando da concepgdo de
um processo. O projetista sabe que o estado estaciondrio ndo é atingido desde o inicio do
“start-up” da planta e sabe também que ele ndo € mantido ao longo da operacdo. Variacdes de
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matéria-prima, distdrbios, alteracdes climaticas, ma operagdo e outros, podem modificar o
estado estaciondrio estabelecido no projeto levando a planta a uma condi¢do transiente e/ou a
um estado estaciondrio alternativo ndo desejado. Esta preocupacdo comega na elaboragdo dos
fluxogramas de processo com limites superior e inferior para vazdes e temperaturas de forma
a contornar estes problemas. A busca da flexibilidade sem utilizacio de metodologia
especifica muitas vezes leva a gastos desnecessdrios e plantas com restrigdes que prejudicam
a operacao.

Por conta deste envolvimento direto com a industria, a literatura sobre flexibilidade de
processos € bastante vasta, mas o problema ndo é simples. Avaliar todo o processo de uma
planta industrial (considerando sistemas reacionais, as operacdes de transferéncia de massa e
calor, demandas de trabalho envolvidas, etc) pode tornar-se bastante complexo, trabalhoso e
facil de cometer enganos que distor¢cam a solugdo.

Alternativamente, muitos pesquisadores desenvolveram métodos para resolver a
flexibilidade de redes de trocadores de calor. Dois motivos bdsicos causaram este
direcionamento. O primeiro é que em processos quimicos o controle de temperatura é um
fator fundamental para o controle, estabilidade e flexibilidade do processo como um todo. O
segundo motivo diz respeito ao fato da sintese de redes de trocadores de calor encontrar-se
bem desenvolvida ja hd algum tempo.

O Apéndice B apresenta o histérico das principais colaborag¢des vinculadas ao
desenvolvimento da tecnologia de flexibilizagdo de redes.

Segundo a tese de doutorado de KOTJBASAKIS, 1988, existem cinco abordagens
para o problema da flexibilidade de redes, sendo que a ultima foi elaborada na prdpria tese.

A primeira abordagem produz a rede flexivel para um nimero diferente e bem
definido de casos - cada caso tem temperaturas iniciais e finais e vazdes bem definidas e fixas.
Estes casos sdo denominados periodos porque s@o associados ao tempo em que a planta estara
em operacdo seguindo os pardmetros do caso. Se o tempo de operacdo em um dado caso for
maior esse terd mais influéncia na funcéo de custo e, portanto, a solu¢do atenderd mais a sua
demanda do que a dos outros periodos. Este estratégia foi muito utilizada por Floudas e
Grossmann no inicio de seus trabalhos de 1986 e 1987. Esta sistemdtica ndo resolve um dos
problemas cerne da flexibilidade que é a contengdo de distirbios de toda a natureza que
ocorrem em uma planta industrial, mesmo assim tem seus méritos.

A segunda abordagem pressupde que a flexibilidade definida anteriormente ndo é
apenas obtida resolvendo o problema para varios casos operacionais fixos, durante periodos
bem definidos. A flexibilidade requer que a variacdo de pardmetros individuais e em grupo,
entre os quais temperaturas e vazdes, respeitando faixas bem definidas possam ser
contornadas por um bom projeto de rede de trocadores de calor. Este conceito esta bem claro
nos trabalhos de MARSELLE et al. (1982). Infelizmente, neste contexto, ndo é abordada a
relacdo de compromisso entre investimento e flexibilidade, e, mais, define-se que a
operabilidade deve ser mantida para as mais diversas combina¢des de variagdes de



4.7 “DOWNSTREAM PATHS” - CAMINHOS A JUSANTE 74

parametros, algumas que nunca aconteceriam na realidade, o que claramente remete a solucio
a valores de investimento excessivamente altos.

A terceira abordagem relaciona as variacdes dos pardmetros individualmente e em
conjunto a luz de distribui¢des probabilisticas. KOTJABASAKIS (1995) faz dois comentérios
a respeito desta metodologia: as distribui¢des probabilisticas ndo descrevem a realidade do
processo; se a operabilidade for mantida para todas as condi¢des o investimento na rede sera
excessivamente alto (mesma justificativa da segunda abordagem).

A quarta abordagem complementa as distribuicdes probabilisticas com fungdes
econdmicas de penalidade, para evitar a manutencio da operabilidade em condi¢des raras ou
mesmo impossiveis. Esta abordagem leva a resolu¢do de um problema associado a realidade.
No entanto, as distribuicdes probabilisticas podem ndo refletir o problema real levando o
pesquisador a resolver o problema errado. Além disto, a associacio de fungdes econdmicas de
penalidade tornam a resolug@o do problema mais complicada.

A quinta abordagem assume e permite que os parametros da rede variem,
individualmente ou em grupo, respeitando faixas previamente definidas. Ndo h4, na maioria
dos casos, consideracdes definindo por quanto tempo os distirbios ocorreram (como na
primeira abordagem). Ndo estd associada a probabilidades. Aceita que nem sempre a
flexibilidade total - ou mesmo a requerida - é economicamente vidvel. Ao invés de buscar
atingir a flexibilidade total ou requerida sem limites, propde que tabelas de sensibilidade
sejam utilizadas para definir melhor os contornos do problema. Sendo assim, requer uma
solugdo do tipo evoluciondria, como no caso do Método do Ponto de Estrangulamento, e
aceita que, em funcdo disto, o resultado obtido ndo pode ser rigorosamente definido como
solug@o 6tima. A metodologia em questdo € bastante simples e pode ser aplicada sem auxilio
de pessoal especializado. Pode ser facilmente adaptada ao Método do Ponto de
Estrangulamento.

Pelos aspectos ja explicitados, esta dissertagdo seguird a abordagem nimero cinco
utilizando como base os trabalhos executados por Kotjabasakis. Os proximos itens tratam dos
dois conceitos mais importantes relacionados a essa metodologia: “Downstream Paths” e
Tabelas de Sensibilidade.

4.7 “Downstream Paths” - Caminhos a Jusante

O conceito de “Downstream Paths”, quando aplicado, facilita a investigacdo da
influéncia dos distirbios em qualquer rede de trocadores de calor e a identificacdo de
oportunidades de melhoria, as vezes nao intuitivas.

O procedimento de “Downstream Paths” € inserido muito facilmente ao Método de
Sintese de Redes do Ponto de Estrangulamento através do Diagrama Grade.



4.7 “DOWNSTREAM PATHS” - CAMINHOS A JUSANTE 75

Um pequeno exemplo serd utilizado para demonstrar as potencialidades da técnica
"Downstream Paths". Na Figura 24 apresenta-se um diagrama de grade onde tridngulos com a
letra "D" representam distdrbios e as letras "C" indicam varidveis controladas.

[

/\TS4=-30°
G

@ca =420%

Path 2 Pafh 1

Figura 24: Exemplo "Downstram Paths"
Fonte: Tese de Doutorado de KOTJABASAKIS (1995).

A primeira observagao, trivial, mas importante, € que o distirbio sé se propagard em
meio fisico, sendo assim, apenas nos trocadores de calor que tenham conexao. Desta forma, as
temperaturas que podem ser alteradas em fungdo de um distirbio na corrente 3 sdo as que
estdo incluidas nos "Paths" 1 e 2.

A segunda questdo diz respeito ao fato da propagacdo do distirbio s6 acontecer a
jusante do evento gerador. Por exemplo, o distiirbio produzido na corrente 3 da Figura 24 se
propaga até o trocador 4 - € interligado por meio fisico e estd a jusante da corrente 3 - mas nao
influencia o trocador de nimero 2 - encontra-se a montante do trocador 4 que € o trocador que
estd ligado fisicamente ao distdrbio na corrente 3.

Fazendo esta andlise nota-se que o "Path" 1 ¢ integralmente um "Downstream Path" -
Caminho a jusante - jd o "Path" 2, a partir do trocador 4, ¢ um "Upstream Path" - Caminho a
montante.

Utilizando este tipo de avaliacdo de forma sistemdtica pode-se averiguar quais as
temperaturas e trocadores influenciados por cada possivel distirbio.

Além do diagndstico, esta técnica também pode auxiliar o projetista a resolver os
problemas de flexibilidade ou controlabilidade que a rede tenha através de trés ferramentas:
quebra de caminhos, adi¢do de elemento a jusante e manipulagdo/controle da rede.
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A quebra de caminhos consiste em eliminar um trocador de calor nele incluso,
evitando a propagacdo de um distirbio importante, aumentando assim a flexibilidade e
controlabilidade da rede. E importante ressaltar que estas acdes sdo normalmente associadas a
aumento no consumo de utilidades. A Figura 25(a) mostra duas propagacdes de um distirbio
na corrente 4. Para anular os efeitos da propagacdo demarcada com linhas tracejadas, elimina-
se o trocador de calor 3, quebrando o "Path” 1, como mostrado na Figura 25(b).

Em alguns casos, a simples troca de posicdo de dois trocadores de calor pode eliminar
um distdrbio; esta € a intervengdo chamada por KOTJABASAKIS (1986) como adi¢do de um
elemento a jusante. Na Figura 25(c) mostra-se a aplicacdo deste conceito eliminando a outra
propagacdo entre a corrente 4 e a temperatura final da corrente 3.
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Figura 25:  Quebra de “paths” e adicdo de elementos
Fonte: KOTJABASAKIS (1995).

A técnica de manipulagdo nada mais € do que incluir elementos finais de controle,
como vdlvulas, por exemplo, para manipular as vazdes da rede e assim assegurar flexibilidade
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e controlabilidade. O intuitivo seria fazer variar as vazdes das utilidades de forma a manter
sob controle as temperaturas finais de cada corrente. Isto s6 é possivel quando hd um

equipamento suprido com utilidade na ponta de rede da corrente. Outra alternativa é a
instalagc@o de by-pass controlado por valvula. A Figura 26 a seguir mostra esta alternativa.

KX XXX XD

W e wen eow smw | Sws et man  wes

Figura 26: Manipulacio de Varidveis através de By-pass
Fonte: KOTJABASAKIS (1995).

4.8 Tabelas de Sensibilidade

Uma boa flexibilidade afeta o custo de investimento € o consumo de utilidades de
redes de trocadores de calor, ndo hd como contrariar esta afirmacao.

As tabelas de sensibilidade foram elaboradas para facilitar o projeto de redes flexiveis
(KOTJABASAKIS, 1986). O método € de ficil aplicacdo e compreensdo. Mostra ao
engenheiro quais sdo os trocadores de calor que mais influenciam na flexibilidade, além de
mensurar a propagacdo dos disttirbios. Este instrumento ajuda a determinar o projeto flexivel
que € mais barato.

Do ponto de vista numérico, as tabelas de sensibilidade sdo baseadas nas equacgdes de
transferéncia de calor e no fato de que, em qualquer rede, hi o mesmo nimero de
temperaturas desconhecidas do que de equacdes que as relacionam.

Kotjabasakis propde trés tipos de tabelas de sensibilidade, geradas a partir de variagdes
de temperatura iniciais, mCp ou coeficientes Globais e drea de troca témica(UA).

Como as relagles entre as temperaturas sdo lineares a Unica tabela de sensibilidade
rigorosamente precisa € a de variacdo de temperatura. As tabelas produzidas para mCp e UA
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sO sdo precisas nos pontos calculados e apresentados nas tabelas, qualquer interpolagdo esta
associada a um erro.

A incrustacdo em tubos de trocadores de calor pode ser muito bem resolvida utilizando
tabelas do tipo UA.

As tabelas de mCp sao elaboradas para cada uma das correntes e as de UA para cada
trocador de calor. Este método pode se tornar bastante trabalhoso para problemas grandes.
Esta € a principal critica que a literatura faz a respeito das tabelas de sensibilidade. Se houver
30 trocadores de calor, para analisar todo o problema sdo necessdrias trinta tabelas de
sensibilidade do tipo UA.

A Figura 27 mostra um trocador de calor simples em um diagrama de grade.

i m T2 > meH

T, T;

QUA

Figura 27: Trocador de calor com indices

As equagdes de balango s@o as seguintes:

Q=mCpy (T:-T2);
Q=mCpc (Ts-T3);
Q=UA(A LMTD)

Sendo que:

Q = Taxa de calor;

mCpy - Taxa madssica multiplicada pelo calor especifico ou pelo calor latente da
corrente quente;

mCpc = Taxa mdssica multiplicada pelo calor especifico ou calor latente da corrente
fria;

T; = Temperatura da rede no ponto i;

LMTD = Diferenga média logaritmica da temperatura;

A = Area de transferéncia de calor;

U = Coeficiente global de troca térmica.
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Fazendo:
CP
R = _©
CPH
UA
B = exp||l—|(R-1)
CPC

Com auxilio desta reformulacido, pode-se obter um sistema com duas equagdes que
resolve as temperaturas nos pontos da rede:

(1-RB)T, + (B-1)RT; + (R-)T; = 0
R(1-RB)T4 + (B-1)RT; + (R-1) BRT; = 0

As equagdes acima sdo lineares com respeito a temperatura mas ndo sio lineares para
mCp e UA. Estabelecendo que mCp,, mCpn, UA e qualquer duas temperaturas forem
constantes pode-se facilmente resolver as outras duas temperaturas. Nestes conceitos bastante
simples é que se baseiam as tabelas de sensibilidade.

As figuras a seguir mostram exemplos de tabelas de sensibilidade para variacdes de
temperaturas para um dado exemplo utilizado por Kotjabasakis (1986).

Para aplicar a técnica das tabelas de sensibilidade € necessdrio numerar as varias
temperaturas existentes na rede de trocadores de calor. A rede apresentada na Figura 28
servira como exemplo. Nota-se que depois de cada trocador de calor € definida uma
Temperatura (T1).

Figura 28:  Numeracdo das temperaturas da rede
Fonte: KOTJABASAKIS (1986)
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Considerando CPc, CPy e UA constantes, pode-se obter, com o auxilio das equacdes
anteriores, a variacdo em graus celsius de cada uma das temperaturas da rede fazendo variar
em um grau as temperaturas iniciais ou de suprimento. A Tabela 16 mostra um exemplo de

tabela de sensibilidade para temperaturas com base na Figura 28.

Tabela 16: Tabela de sensibilidade para variagdes de temperaturas iniciais

Em caso de variagdo de 10 °C da temperatura inicial TS1, com base na tabela de
sensibilidade pode-se facilmente obter a variacdo da temperatura T1 multiplicando por 10 a

_T(TS) Sensitivity Table

TS, T3, 7S, 75,

7, 033 0333 00 0.333
1, 008t 013 0421 0495
f, 0039 0126 0052 0212
Y 00 0333 00 0.667
I, 00 0.086 0741 0173
7, 00 0.034 029 0068
I, 00 0278 0167  0.55
f, 018 0308 0076 0434
I, o0 0500 09 Q.50
Tw 0333 0333 00 0.333
T, 0077 9077 09 0.077

- .
Example of use: If TS, = + [0°C.
then, TXTS) (0333 % (#3107 = +333°C

Fonte: KOTJABASAKIS (1986).

varia¢do obtida na tabela que é 0,333.

No caso de variagdo de mCp, as tabelas de sensibilidade sdo especificas para cada uma
das correntes. A Tabela 17 demostra este conceito para a corrente 4

Tabela 17: Tabela de sensibilidade para variagdes de temperaturas iniciais

CP,  —S0%
f, 21.24
7, 10.89
T, 467
1, 842
T 2,18
7, 0.85
7, 7.02
Ty 14.78
T, 1137
Ta 3947
7., 17.51

—40%

15.29
7.63
3.27
5.7
1.48
0.58
4.76

10.51

12.86

29.00

1502

-30%

10.40
5.08
2.18
370
0.96
0.38
3.9
1.07
8.89

20.04

11.82

T(CP) Sensitivity Table for stream No. 4

—20%

6.33
34
1.30
217
0.56
0.22
1.80
427
5.47
1235
8.13

-10% 0%
291 0.00
1.38 0.00
0.59 0.00
0.96 0.00
0.25 0.00
0.10 0.00
0.80 0.00
1.95 0.00
2.53 0.00
573 0.00
4.14 0.00

Example of use: If CP, = ~10% then, T,<CP) = +2.91°C.

Como j4 foi mencionado, a equagdo base para a producdo das tabelas de sensibilidade
ndo € linear para mCp. Sendo assim, se por exemplo, o projetista precisar saber qual é a T1
para uma variacdo de 15% na taxa mdssica da corrente 4, terd de interpolar, e a esta

interpolacdo € associado um erro.

+10%

~2.49
—~1.16
~0.50
~0.79
-0.20
—0.08

0.65
~ .66
249
- 5.00
- 418

+20%

—4.65
2,14
~0.92
—1.4
—0.37
~0.15

-1.20
—3.08
—410
~9.39
832

+30%

—6.53
-293
—1.28
-1.99
0.51
-0.20
-~ 1.66
—4.32
~3.7%
-1327
—-12.37

+40%

-8.19
-372
-1.59
—245
-0.64
—0.25
~2.05
~540
~126
—16.71
—16.31

+50%

—9.65
—4.36
—1.37
~2.85
0.74
~0.29
--2.38
—6.35
~8.57
~19.80
-20.10
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De toda a forma, se for realmente importante obter um valor preciso, o projetista pode
fazer uso da equac@o original para chegar no valor correto.

4.9 Consideracoes finais

As pesquisas a respeito de rede de trocadores de calor vdo muito além do que mostra
este capitulo, tanto no nimero de métodos quanto nas pesquisas associadas a este tema - como
flexibilidade, controlabilidade da rede, adequag@o de instalacdes existentes, etc.

A intencdo deste capitulo foi abordar de forma geral as trés linhas tradicionais de
solugdo de sintese de redes de trocadores de calor, dando especial enfase ao método do ponto
de estrangulamento.

O método de flexibilidade das tabelas de sensibilidade se ajusta perfeitamente a
andlise do ponto de estrangulamento, por este motivo este capitulo aborda com mais
intensidade esta metodologia. Da mesma forma, as metodologias que abordam este tema sdo
muito numerosas.



Capitulo 5

Sintese da Rede de Trocadores de Calor

5.1 Consideracoes Iniciais

Para a resolugdo do problema da planta de farelo branco, descrito no capitulo 3,
considera-se que a instalagcdo industrial ndo estd construida e que o projetista se encontra na
fase conceitual do projeto de engenharia. Na literatura este tipo de problema estd identificado
com "Grass Root Problem" ou "Green Field Problem". As melhores redes para recuperagéo de
energia para qualquer processo sdo mais facilmente encontradas quando o projeto ainda esta
em fase de concepgdo original. Apds a execugdo e a posta em marcha da planta, o engenheiro
terd de lidar com as limitacdes econdmicas que uma fébrica j4 instalada lhe impde, isto
inviabiliza muitos tipos de mudancas.

A sintese da rede de trocadores de calor para o problema apresentado no capitulo 3
serd desenvolvida respeitando a seguinte seqiiéncia:

Definicdo do Escopo do problema e extracdo dos dados necessdrios - topico
abordado no Capitulo 3;

Elaboracdo da rede sem recuperacdo de energia - As correntes frias e quentes sdo
supridas apenas com vapor e dgua de resfriamento, desta forma obtém-se uma rede
com baixo investimento e com consumo de utilidades alto. Esta configuracdo ¢
utilizada como ponto de partida da metodologia. Com base nessa rede, calcula-se o
aumento de investimento e a reducdo no consumo de utilidades para qualquer rede
nova ou existente;

Otimizacdo da diferenca de temperatura minima admitida no problema - Com
auxilio dos conceitos de ponto de estrangulamento, drea minima, nimero minimo de
unidades, consumo minimo de utilidades e dados de custos se comparam redes
potenciais em diversas diferencas minimas de temperaturas nos trocadores. A
diferenca minima de temperatura que obtiver o maior VPL € a escolhida para
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continuar o processo. Uma taxa de atratividade de 20% e um tempo de retorno do
investimento de cinco anos sao utilizados para o célculo do VPL.

Sintese da rede com mdxima recuperacdo de energia (MER) - Partindo de um
Diagrama Grade em branco utiliza-se, para atingir a méxima recuperagdo de energia,
todas as heuristicas descritas no método de projeto de redes pelo ponto de
estrangulamento. O VPL da rede € calculado;

Evolucgao e sintese da nova rede - com a utilizacio de andlise da rede MER, da técnica
de quebra de circulos (“Loops”) e caminhos (“paths”) e unido de correntes reduz-se o
numero de trocadores de calor com o objetivo de aumentar o VPL da rede. A rede
sintetizada com maior VPL ¢ o resultado do método do ponto de estrangulamento.

A Figura 29 mostra, em diagrama de blocos, a seqiiéncia da sintese.
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Figura 29: Sintese de Trocadores de Calor para o Caso Base.
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5.2 Elaboracao da rede sem recuperacao de energia

Para facilitar a visualizagdo das relagcdes entre as varidveis, os trocadores de calor, as
temperaturas e as correntes sdo também apresentadas nesta dissertacdo através dos diagramas
de grade.

Os pontos de estrangulamento, quer seja de processo ou de utilidades, sdo
simbolizados por linhas verticais continuas que cruzam toda a representacdo grifica. J4 as
correntes quentes e frias sdo representadas respectivamente por linhas vermelhas e azuis.
Quando as linhas que representam as correntes se apresentam na forma pontilhada, isto
significa que as demandas de calor ndo foram completamente supridas. Quando trocadores de
calor fazem com que a corrente chegue a sua temperatura final, toda a linha passa a ser
representada com um traco continuo. Se houver necessidade de segmentacdo ela serad
representada por um pequeno traco vertical ao longo da linha que representa a corrente, quer
seja quente ou fria. As temperaturas iniciais estdo indicadas a esquerda das correntes quentes
ou a direita das correntes frias, enquanto as temperaturas finais estdo localizadas no lado
oposto. Todas as correntes estdo numeradas e nominadas a esquerda do gréafico.

Os trocadores de calor quando selecionados s@o representados também por linhas
verticais que unem as correntes quentes com as frias. Quando uma barra sobreposta for
adicionada a uma corrente qualquer, isto significa que um trocador de calor cruzou o ponto de
estrangulamento. As utilidades quentes (vapor d agua de média e baixa pressdo) estdo
localizadas na parte superior do grifico e permanecem pontilhadas até o final das evolugdes,
visto que em tese elas nunca serdo supridas completamente. O mesmo ocorre com a dgua de
resfriamento, no entanto, para facilitar esta representacdo o Aspen a indicada na parte inferior
de cada um dos diagramas de grade.

A Figura 30 mostra o Diagrama Grade para a rede sem nenhum trocador de calor.
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Case: Sem recuperagdo de energia DTMIN: 10.0 (Duty based)
VAP M 183.2. 183~2m m
VAP B 1429, 142.9
H1-DES 489 | 425
H2-STP 100.0. } 409
H3-EJ1 95.0 | 4090
H4-EJ2 95.0 | 409
H5-OLE 100.0. 70:
H6-FLA 92.0 } { 400
H7-DS 90.0. { 4090
H8-EJDS %3 409
H10-MIN 0.0 4090
H11-EJC 945 | 400
H12-RES 0.0 409
C1-HEXA 550 400
c2-MIS 0.1 : : : : 441
C3-STR J05.0, 90.1
C4-SEC 200 700
C5-FLA 2850 920
C7-FER &0 80
C8-DEC &.0 30.0
CO-MIN 200 550
AGUA RES 290 25
Ut [iz20] U:4 500 u:16
QS:111024.0 QS:2355911.8 QS:3234784.5
Figura 30: Diagrama grade sem trocadores de calor da planta de farelo branco.

Neste diagrama considera-se o AT minimo igual a 10°C. E importante ressaltar que
nesta etapa da sintese a escolha arbitraria do AT interfere muito pouco. Normalmente as
diferencas de temperatura das utilidades e as correntes de processo sdo bem maiores que o
ATmin~

Nota-se que duas correntes foram excluidas do problema, a corrente H9 — Ar e Hexano
— e a corrente C6 — Vapor Superaquecido. S@o dois os motivos que fundamentam esta
simplificagdo. O primeiro € a pequena quantidade de calor que estas correntes envolvem. O
segundo motivo diz respeito ao intervalo de temperaturas em que operam. A corrente H9
inicia com 40 °C e € finalizada com 36 °C, muito provavelmente serd resfriada dnica e
exclusivamente por dgua de resfriamento. A mesma afirmac¢do pode ser feita para a corrente
C6, em funcdo de suas temperaturas inicial e final serd aquecida com vapor de média pressao.

O diagrama da Figura 30 mostra também que o problema tem dois estrangulamentos:
um estrangulamento de utilidades - em fungdo do vapor de média pressio - e um
estrangulamento de processo.
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A Figura 31 mostra o diagrama grade com todas as correntes de processo atendidas
com utilidades. Os critérios de viabilidade econdmica utilizardo esta configura¢cdo como ponto
de partida.

Case: Sem recuperagdo de energia DTMIN: 10.0 (Duty based)

VAPM 82....... Q.. 18
VAPB 1R9........ @ HRI... @ 1R29... @ 1R3.. @ 1RY.. @ 1R9... @ 129... ... KRS
H1-DES \ 489 ,_4z§
Ho-STP 1000 € % 09
H3EJ %0 | \ 400 Q9

B0 ] \ IM’IA’] 409
HeER } \
H50LE 1000. € A% 8
HEFLA 20 € \ 209
H7-DS %00 209
He-EIDS B2 rmn 09
HIOMIN s}n 09
HITEIC %5 \ Lmn v
Hi2RES 900\ 09
CHHEXA 00
C2Mis &£l " | Il Il a1

1 T T T
C3STR 250 ‘ Q01
C4SEC L0 ) 00
)
C5FLA 350 : R0
CT-FER &0 00
C8DEC &0 ) 00
CHMN 20 ) %0
AGUARES 20 20@Q...20.Q.. 20Q-. 20 Q... 220 0@ 0 @y 20|
1329 800
Ui U4 Ui
Q81110240 Q2359118 QS3UTBS

Figura 31:  Diagrama grade sem recuperagdo energética.

E importante mencionar que as correntes H3, H4, H8 e H11 serdo unidas com intuito
de reduzir o nimero de trocadores de calor. Todas sdo uma mistura de hexano, dgua e ar a
pressdes e temperaturas similares, portanto sdo similares em natureza e compativeis. Por este
motivo, a rede sem recuperacao de energia foi elaborada unindo estas correntes.

A correntes C5 - Vapores de hexano - pode ser aquecida primeiramente com vapor
d’4gua de baixa pressdo. Na rede apresentada, esta corrente é aquecida apenas com vapor
d’4agua de média pressdo, pois, a medida que a rede evolui, a tendéncia é que se utilize apenas
vapor d’dgua de média pressdo, isto ocorre em fungdo do aumento significativo da diferenca
de temperatura, e como conseqiiéncia, da reducao significativa do tamanho deste trocador de
calor.

Estas duas consideragdes fazem com que a rede sem recuperacio de energia tenha um
menor custo de investimento, fazendo com que as andlises posteriores sejam mais
consistentes.



&9

A Tabela 18 mostra os resultados obtidos com a rede sem recuperacio energética:

Tabela 18: Resultados da rede sem recuperacio energética

Numero de trocadores

Area total

Custo dos trocadores

Custo total com equipamentos
Poténcia quente utilizada
Custo da utilidade quente
Poténcia fria utilizada

Custo da utilidade fria

Custo Capital Anualizado
Custo Energia Anualizado

16

1807,5 m*

322.756 US$
645.511 US$
5.097.044 kcal/h
987.727 US$/ano
5.864.893 kcal/h
213.016 US$/ano
64.551 US$/ano
1.200.744 US$/ano

Custo Total Anualizado 1.265.295 US$/ano

5.3 Rede padrao

Com base na literatura, este trabalho propde uma suposta rede padrio, desenvolvida
através de intuicdo e experiéncia sem utilizar nenhuma técnica sistemaética de sintese e andlise
de processos.

Indmeros autores ja abordaram o tema recuperacio energética em plantas tradicionais
de esmagamento de soja — Apéndice C - resta a este trabalho adaptar estes conceitos para o
processo de produgdo de farelo branco. Esta adequagdo em si é um dos resultados desta
dissertacdo.

Os vapores oriundos dos ejetores da evaporacio e coluna ‘stripper” sao
utilizados para aquecer a miscela.

N4o € a tnica alternativa para estas correntes, mas € amplamente utilizada em todo o
mundo e aceita como uma boa solucdo. A rede padrdo fard uso do mesmo conceito.
Nao hd nenhum impedimento para esta recuperacio na fébrica de farelo branco.

Os vapores do DT sao utilizados para evaporar miscela.

Em praticamente todas as plantas em operacdo no mundo os vapores Umidos do DT
sdo utilizados para aquecer e evaporar parte do hexano contido na miscela. A planta de
farelo branco néo tem DT, em seu lugar possui um tubo “flash” (que ndo utiliza vapor
direto) e um “stripper” a vidcuo. O hexano evaporado no tubo “flash” pode ser
utilizado para suprir a auséncia dos vapores do DT, aquecendo a miscela. Porém, esta
corrente tem menos energia do que os vapores do DT que contém o vapor direto em
excesso utilizado para evaporar todo o hexano do farelo. Os vapores do “stripper”
dificilmente seriam empregados, pois estdo em outro nivel de pressdo e necessitariam,
portanto, de outro equipamento. O ejetor que ¢ utilizado para reduzir a pressdo do
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“stripper”, por sua vez, estd no nivel de pressdo do flash, ndo contém nenhum
contaminante e pode também ser utilizado para evaporar miscela. Sendo assim, para
aquecer e evaporar a miscela no primeiro evaporador, emprega-se o vapor do ejetor do
DS e os vapores de hexano do tubo “flash”.

Vapores do Flash nio condensados no primeiro evaporador de miscela sido
utilizados para aquecer o hexano puro.

Nao € a tnica alternativa para estas correntes, mas ¢ amplamente utilizada em todo o
mundo e aceita como uma boa solucdo. A rede padrio fard uso do mesmo conceito.
Nao ha nenhum impedimento para esta recuperacio na fabrica de farelo branco.

Oleo destilado por arraste de vapor aquece a miscela apés o primeiro
evaporador.

Em praticamente todas as plantas em opera¢do no mundo o 6leo recém destilado é
utilizado para aquecer a miscela apds o primeiro evaporador. A rede padrio fard uso
do mesmo conceito. Nao ha nenhum impedimento para esta recuperacdo na fabrica de
farelo branco.

Oleo mineral rico em hexano resfria 6leo mineral pobre em hexano

Todas as instalacdes de recuperacdo de solvente do ar com o auxilio de 6leo mineral
fazem uso deste conceito. Nao ha impedimento para esta recuperacio

Além destas recuperacdes, a planta de farelo branco ainda possui um ejetor para retirar
ar das vdlvulas rotativas entre o “Stripper” e o Resfriador. Esta energia serd utilizada
para aquecer dgua residual da planta industrial.

A Figura 32 apresenta o diagrama grade da rede padrdo da planta de produgdo de
farelo branco e a Figura 33 o fluxograma de processo do processo da mesma rede.
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Case: Rede Padrio DTMIN: 10.0 (Duty based)
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Figura 32:  Diagrama grade da rede padrao
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Figura 33:

Fluxograma da Rede Padrio
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O AT minimo utilizado atualmente em plantas de esmagamento é 10 °C. Nota-se que
ha 8 trocas de calor que cruzam a linha de estrangulamento. A Tabela 19 mostra os resultados
obtidos para a rede padrdo juntamente com o valor do VPL e da Taxa Interna de Retorno
(TIR) tomando por base a rede sem recuperacdo de energia. O VPL e a TIR sdo calculadas
com base na rede suprida apenas com utilidades.

Tabela 19: Resultados da rede padrio energética

Numero de trocadores 19
Area total 2.480 m’
Custo dos trocadores 432.334 US$
Custo total com equipamentos 864.667 US$
Poténcia quente utilizada 2.885.360 kcal/h
Custo da utilidade quente 571.247 US$/ano
Poténcia fria utilizada 3.659.325 kcal/h
Custo da utilidade fria 132.908 US$/ano
Custo Capital Anualizado 86.467 US$/ano
Custo Energia Anualizado 704.156 US$/ano
Custo Total Anualizado 790.623 US$/ano
TIR 141,20%
VPL 718 .10°US$

A rede padrio € um investimento muito atraente. A taxa interna de retorno aponta uma
taxa de retorno anual maior que 100%. Isso significa que em menos de 1 ano todo o
investimento feito em recuperacio energética retorna ao bolso do investidor. Em cinco anos a
empresa teria um resultado financeiro de 718 mil US$ se aplicasse em recuperagdes
energéticas desta natureza partindo de uma rede suprida apenas com utilidades.

A rede padrio tem 19 trocadores de calor, somente trés a mais do que a rede sem
recuperagdo de energia. O nimero minimo de trocadores calculado pela férmula do capitulo 4
resulta em 31 trocadores. O nimero de 19 trocadores sé foi atingido por nao se respeitar os
estrangulamentos e por conta das misturas de correntes que foram previstas para quatro
trocadores. Foram previstos 6 trocadores de calor destinados a recuperagio energética.

5.4 Otimizacao da diferenca minima de temperatura

Seguindo o conceito desenvolvido por AHMAD e LINNHOFF (1989), que foi
denominado como "Supertaget”, foram determinados o ponto de estrangulamento, o nimero
minimo de trocadores de calor, a area minima de troca térmica € o consumo minimo de
utilidades para AT minimo entre 1°C e 15°C.

A faixa de variagdo do AT minimo € limitada em 15 °C porque com 16 °C e com
suprimento de dgua de resfriamento a 25 °C ndo seria possivel resfriar correntes até 40 °C.
Certas correntes do problema exigem esta condi¢do. Portanto, considerou-se que o maior AT
minimo admissivel é 15 °C.
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A limitagdo do AT minimo seria maior ainda caso a corrente H9 permanecesse no
problema. A sua temperatura final é 36 °C, e, portanto, para garantir o seu resfriamento, o
maior AT minimo considerado seria 11 °C.

Os vapores que abandonam os ejetores foram unidos em uma tnica corrente, a H13.
Como t€m composi¢des compativeis — 4gua, hexano e ar — nao hd o menor problema em uni-
las, e, em fungéo disto, o nimero minimo de trocadores de calor cai drasticamente, pois se
reduz o nimero de correntes nos subproblemas separados pelos estrangulamentos de processo
e de utilidade.

O AT que apresenta o maior VPL € definido como AT minimo e serd utilizado para o
célculo da rede de maxima recuperacdo de energia.

A Tabela 20 mostra os resultados desta analise:

Tabela 20: Otimizag¢do do AT minimo

AT (°C) 1 4 6 8 10
Estrangulamento (°C) 92.5 90.0 89.0 86.0 85.0
N° minimo de trocadores 20 22 22 26 25
Minima area de troca (m?) 49291 43423 40404 3769 3485.1
Minimo Consumo de Vapor (kcal/h) 2,294,422 2,321,425 2,353,683 2,405,805 2,458,063
Minimo Consumo de Agua (kcal/h) 2,992,849 3,019,852 3,052,110 3,104,232 3,156,490
Custo com Utilidades Anualizado (10° US$) 541 547 554 566 579
Custo de Investimento Anualizado (10°US$) 148 135 127 125 116
Custo Total (10° US$) 689 682 681 691 695
TIR (%) 35.7 46.5 54.4 56.4 67.1
VPL (MUSS$) 303 446 525 533 608
AT (°C) 11 12 13 14 15
Estrangulamento (°C) 85.5 86.0 85.5 85.0 84.5
N° minimo de trocadores 25 24 24 24 24
Minima area de troca (m?) 3383.7 3293.2 3211.8 3138.0 3070.3
Minimo Consumo de \(apor (kcal/h) 2,479,259 2,500,455 2,521,583 2,551,450 2,563,840
Minimo Consumo de Agua (kcal/h) 3,177,686 3,198,882 3,220,010 3,241,139 3,262,267
Custo com Utilidades Anualizado (10°US$) 584 590 595 600 606
Custo de Investimento Anualizado (10°US$) 114 110 108 106 105
Custo Total (10° US$) 698 700 703 707 710
TIR (%) 71.0 76.8 80.5 84.1 87.6
VPL (10°US$) 628 658 673 685 695

O problema tem um estrangulamento dominante entre 84,5 e 92,5 °C, dependendo do
AT minimo escolhido.

Segundo o critério do Custo Total Anualizado, o AT minimo 6timo para este problema
é préximo de 6 °C. Neste critério ndo se aplicou nenhum tipo de corre¢do no capital investido.
Além disto, favorece o fluxo de caixa alocando os desembolsos de forma equivalente ao longo
dos anos. Ativos de baixo valor como trocadores de calor sio normalmente pagos a vista. O
resultado de tudo isto € uma grande subvalorizacdo do custo dos equipamentos favorecendo
em muito a instalag@o de redes de trocadores de calor com muitos equipamentos.
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A Figura 34 mostra a curva de otimizagdo do AT baseada no Custo Total Anualizado.

Otimizacao pelo Custo Total

715
& 710 /’
e 705
= Nl
= 700 /
E 695 /
o 690
2 685 | \/
© 680

675 \ \ ‘

0 5 10 15 20
AT Admissivel
Figura 34: Otimizacdo do AT com base no Custo Anualizado Total

Considerando o critério do Valor Presente Liquido, o AT minimo 6timo para este
problema € o extremo superior, 15 °C. O resultado confirma que a desconsidera¢do dos juros
sobre o capital em problemas deste tipo pode levar a erros significativos, principalmente em
paises, onde a taxa de juros atinge dois digitos, como é o caso do Brasil. Na Figura 35
apresenta-se os valores de VPL para os diversos AT minimos. Além disso, o VPL considera o
desembolso do valor do equipamento ja no primeiro ano - o que de fato acontece.
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Otimizacao por VPL
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Figura 35:  Otimizagdo do AT com base no VPL

Apesar da restri¢do da otimizagdo - 1 a 15 °C - o gréfico da Figura 40 mostra que a
medida que se aproxima o AT de 15 °C a inclina¢do da curva diminui, no entanto, ndo hd pico
identificando ponto de mdximo. Provavelmente se ndo houvesse a limitagdo de 15 °C -
explicada no inicio deste item - 0 AT minimo seria maior.

5.5 Sintese da rede com maxima recuperacao de energia

A definicdo da minima demanda por utilidades inicia a sintese da rede com maxima
recuperacdo de energia. Esta etapa foi calculada com o auxilio do Aspen Pinch Release
11.1.1.

Como ja foi mencionado no capitulo 4, as curvas compostas podem mostrar
graficamente de maneira eficaz os conceitos que definem o ponto de estrangulamento e o
consumo minimo de utilidades. A Figura 36 mostra a curva composta para o caso em questao.
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COMPOSITE CURVES (Real T, No Utils)

Case: DT min

140.0 Heat Balance D‘TMIN =15.00

120.0

100.0

80.0—

TEMPERATURE C

60.0—

40.0—

20.0

ENTHALPY X10 6 kcal/hr

Figura 36:  Curvas Compostas para AT minimo otimizado

Na Figura 36 aparece claramente que existe um estrangulamento no problema. Os
consumos minimos de utilidades para este processo sdo 2.564 Mcal/h e 3.262 Mcal/h.
Respectivamente para vapor € dgua de resfriamento. O ponto de estrangulamento é 84,5 °C
em 15 °C que é o AT minimo otimizado.

Em virtude da utilizagdo do vapor de média surge um estrangulamento de utilidades na
rede. O problema entdo deve ser dividido em 3 partes: Acima do estrangulamento de
utilidades, acima do estrangulamento de processo e abaixo do estrangulamento de processo. A
Figura 37 mostra um diagrama grade onde se pode observar o problema, ja subdividido, com
todas as correntes quentes e frias - incluindo utilidades.
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Case: DT min DTMIN: 15.0 (Duty based)
VAP M 183.2 1832 fozd
VAP B 142.9 142:9
H1-DES 48.9 { 425
H2-STP 100.0. } 40
H5-OLE 100.0. 709
H6-FLA 92.0 | } 40
H7-DS 90.0 } 40
H10-MIN 90.0 40
H12-RES 90.0 40
H13-MIS 94.0 40
C1-HEXA &5.0. 40.0
C2-MIS £20.1 } } } } } } 44.1
C3-STR 405.0. 90.1
C4-SEC 0.0 70.Q
C5-FLA 435.0 92.0
C7-FER 85.0 80.0
C8-DEC 85.0 30.0
C9-MIN 90.0 55.0
AGUA RES 29.0 25.4
U:1 2zl U:10 7.0 U:13
QS:375366.8 QS:2188473.5 QS:3262267.5

Figura 37: Diagrama grade subdividido incluindo utilidades

A sintese serd iniciada pela regido acima do estrangulamento de utilidades. Nesta
regido s6 hd uma possibilidade para o suprimento da demanda fria de C5, a utilizagdo do
vapor de média. A Figura 38 mostra este trocador de calor.
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Case: MER Rev 4 DTMIN: 15.0
[ia2d [e2d
VAP M 183.2 1832
VAP B 142.9. 142;9
H1-DES 48.9
H2-STP 1.00.0.
H5-OLE 1.00.0.
H6-FLA 92.0.
H7-DS 90.0.
H10-MIN 90.0.
H12-RES 90.0.
H13-MIS 94.0
C1-HEXA 5.0
C2-MIS 20.1 { {
C3-STR 405.0 90.1
C4-SEC £20.0
C5-FLA 4350 92.0
C7-FER £5.0 80.0
C8-DEC 85.0
C9-MIN 20.0
AGUA RES 29.0
u:t (EFTE] U:10 77.0
QS:375366.8 QS:2188473.5
Figura 38: Trocador de calor na regido acima do estrangulamento de utilidades

A regido acima do ponto de estrangulamento de processo € a proxima a ser sintetizada.
Nesta etapa todas as correntes quentes devem ser conduzidas até o ponto de estrangulamento
pelas correntes frias de processo. Utilidades frias ndo podem ser utilizadas. Sendo assim, é
necessdrio que o nimero de correntes frias disponivel no estrangulamento seja maior que o de
correntes quentes. Caso contrario, ha necessidade de divisdo de correntes. O problema tem

quatro correntes frias e trés correntes quentes.

A Tabela mCp para esta regido € apresentada a seguir na Tabela 21.

Tabela 21: Tabela de mCP acima do estrangulamento de processo

n° Quentes < n° Frias e mCp Frias > mCp Quentes

Correntes Quentes MCp - kcal/h°C Correntes Frias mCp - kcal/h°C

H13-Mis 10620 C2-Mis 6290
H5-Ole 4237 C9-Min 5597
H2-Stp 369 C8-Dec 5000

C4-Sec 4241
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A corrente H13 tem mCp maior do que qualquer corrente fria, portanto, € necessario
dividi-la para respeitar a inequacdo de mCp nesta regido e evitar violacdo do AT minimo. A
divisdo da corrente serd executada até que C2 - o maior mCp disponivel - seja capaz de levar
H13 até o estrangulamento. A menor parcela da divisdo pode fazer par com C9 ou C8. Para
favorecer um possivel trocador por contato direto, opta-se por C8 como a corrente
complementar mais adequada. A Figura 39 mostra esta divisio.

Case: Passo a passo DTMIN: 15.0 (Duty based)
[zl [e2al
VAP M 183.2. 1832
VAP B 1429 1429
H1-DES 489 } 425
H2-STP 100.0, | 4
H5-OLE 100.0. 709
H6-FLA 920 } { 4
H7-DS 90.0. } 4
H10-MIN 90.0 4
H12-RES 90.0. 4
H13-MIS 940 / 4
C1-HEXA 5.0, 40.0.
C2-MIS 0.1 } } } J J s
C3-STR J05.0. 91.0
C4-SEC 2.0 0.0
C5-FLA 350 920
C7-FER 8.0 80.0
C8-DEC &0 30.0
C9-MIN £0.0 55.0
AGUA RES 20 25
[1279] 77.0
QS:(l3J7:15366,8 03:31: ]5%494,8 OS:iliJZ:IS:;ZSIS

Figura 39: Divisdo da corrente H13

As correntes H5 e C4 tém mCp iguais, ao propor um trocador de calor acima e abaixo
do estrangulamento facilita-se a etapa subseqiiente: a evolucdo da rede. J4 H2 € a corrente
com mCp mais baixo e, portanto, a mais facil de conduzi-la até o estrangulamento. Utiliza-se
C9 para este fim. A Figura 40 mostra todas as correntes de processo supridas.
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Case: MER Rev 4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
[e2d [e2d
VAP M 183.2 ® 183:2
VAP B 142.9. 142:9
H1-DES 48.9 % 425
H2-STP 100.0 '92 Q | 40
H5-OLE 100.0 92.0. 709
H6-FLA 92.0. } } 40
H7-DS 90.0....... 400
H10-MIN 90.0........ 409
H12-RES 90.0....... 409
92.0.
H13-MIS 94.0 92.0. 40
C1-HEXA 5.0 40.0
C2-MIS 0.1 9. I I I I 4.1
C3-STR 205.0. 90.1
C4-SEC 0.0 85 (b 0.0
C5-FLA 435.0 o 92.0
C7-FER 85.0. 80.0
C8-DEC 85.0. 8. 30.0
C9-MIN 90.0. 17 "' 55.0
AGUA RES 25 O —— 25.Q
127.9 77.0
Figura 40:  Correntes quentes supridas até o estrangulamento.

A Figura 41 apresenta a rede com méaxima recuperagdo energética acima do ponto de
estrangulamento de processo. As correntes frias que ndo foram totalmente supridas com
correntes quentes de processo estdo sendo complementadas com utilidades.
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Case: MER Rev 4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
VAP M 183.2 18(’;]2Jm m
VAP B 142.9 142.9142.9142.9@142.99142.9142.9 1429
H1-DES 48.9 + 425
H2-STP 100.0 92.0. | 40
H5-OLE 100.0 92.0. 700
H6-FLA 92.0. { } 40
H7-DS 90.0 | 409
H10-MIN 90.0. 4049
H12-RES 90.0 409

92.0.

H13-MIS 94.0 / 92.0. 40
C1-HEXA
C2-MIS 201 79
C3-STR 1050 a0.1
C4-SEC 20.0 85 70.0
C5-FLA 435.0 127 920
C7-FER 85.0 80.0
C8-DEC 85.0 78 30.0
C9-MIN 20.0 77 55.0

AGUA RES

127.9

u:1 u:10 uU:13
QS:375366.8 QS:2188473.5 QS:3262267.5

Figura 41: Rede MER acima do estrangulamento de processo.

A regido abaixo do ponto de estrangulamento de processo € a préxima a ser
sintetizada. Apesar da sistematica ser a mesma da regido ja estudada, as inequagdes aplicadas
a esta etapa sdo invertidas. Todas as correntes frias devem ser conduzidas pelas correntes de
processo quentes até o estrangulamento, portanto deve haver mais correntes quentes do que
frias no estrangulamento. Por conta da divisdo de H13, tem-se um numero superior de
correntes quentes. Resta saber se a inequacdo de mCp pode ser aplicada abrangendo toda a
regido estudada. A tabela 22 mostra a tabela de mCp abaixo do estrangulamento.

Tabela 22: Tabela de mCP abaixo do estrangulamento de processo

n° Quentes > n°Frias e mCp Frias < mCp Quentes

Correntes Quentes mCp - kcal/h°C Correntes Frias mCp - kcal/h°C

H13-Mis1 6290 C2-Mis 6290
H13-Mis2 4330 C9-Min 5597
H5-Ole 4237 C8-Dec 5000
H2-Stp 369 C4-Sec 4241
H6-Fla 5968
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Os primeiros trocadores escolhidos unem C2/H13 e C4/HS5, ambos podem ser
simplificados na etapa de evolucdes sem prejuizo de aumento de consumo de utilidades.
Nota-se que a corrente H5 tem mCp menor que C4, sendo assim contraria a heuristica mCp
Frias <mCp Quentes. No entanto, em fungdo da diferencga entre os mCp ser pequena (menor
que 0.1%) e dos ganhos na etapa de evolugdo, opta-se por manter esta conexdo. A Figura 42
mostra estas conexdes.

Case: MER Rev 4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
VAP M 183.2 18(’;32JE m
VAP B 142.9 142.99142.99142.99142.99142.9@142.9 142;9
H1-DES 48.9. + 425
H2-STP 100.0 92.0. | 40
H5-OLE 100.0 92 0 %80
H6-FLA 92.0. { } 40
H7-DS 90.0......}.... 40
H10-MIN 90.0 40.
H12-RES 90.0 40,

92.0.

H13-MIS 94.0 / 92.0 84, 40
C1-HEXA
C2-MIS 201 79 7
C3-STR 4050 0 1
C4-SEC 20.0 85 77.0@70.0
C5-FLA 435.0 127 92.0
C7-FER 85.0 80.0
C8-DEC 85.0 78 30.0
C9-MIN 20.0 77 55.0

AGUA RES

127.9

: u:10 uU:13
QS:375366.8 QS:2188473.5 QS:3262267.5

Figura 42: Trocadores de calor entre C2/H13 e C4/HS5.

A corrente H6 tem mCp para atender tanto C9 quanto C8 - porém s6 uma delas. H13
por sua vez ndo atende nenhuma das duas. A alternativa escolhida foi suprir C9 com H6 e
utilizar H13 para trazer C8 até a linha de estrangulamento. E certo que o trocador de calor
H13/C8 viola o AT minimo pois ndo respeita a inequacdo do mCp, porém como se trata de
aquecimento de 4gua (C8) com vapor de 4dgua (H13) hd uma possibilidade concreta do
emprego de um trocador de contato direto. A Figura 43 mostra o diagrama grade com esta
solucao.
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VAP M

VAP B

H1-DES

H2-STP

H5-OLE

H6-FLA

H7-DS

H10-MIN

H12-RES

H13-MIS

C1-HEXA

C2-MIs

C3-STR

C4-SEC

C5-FLA

C7-FER

C8-DEC

C9-MIN

AGUA RES

Case: MER Rev 4

[iz2d

183.2.9.183:2

142.9

1429

1429,

1429,

1429 '1429 1429,

DTMIN: 15.0

1429

435.0,

100.0

92.0.

[ezdl

48.9.

(Duty based)

425

40.

100.0

%00

‘92 0

92.0

QZ.Q_'

81.9.

40.

90.0

40

90.0.

40.

90.0

40

94.0 /

92.0

40

0.1

4050

90.1

4{4.].

0.0

S‘S(b

92.0

8 .74

77

20.0

77

77%

55.0

127.9

QS:375366.8

Figura 43:

u:10
QS:2188473.5

29.0

25,

77.0

Correntes frias supridas até o estrangulamento.

uU:13
QS:3262267.5

A préxima etapa é aquecer integralmente as correntes frias através da utilizagdo de

correntes quentes. A principal demanda por energia é C2 (1738 Mcal/h). A tnica corrente que
tem energia e perfil de temperatura capaz de suprir C2 é H6. Para utilizd-la novamente ha

necessidade de violar o AT minimo.

Por uma questdo de “layout” e para manter a independéncia do sistema de absorc¢ao, a
corrente H10 trocard calor com C9. A Figura 44 mostra este passo da sintese da rede.
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Case: MER Rev 4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
[1z24 [zl

VAP M 183 18

VAP B 142.9 1429 @ 1429 1429 @ 1429, 1429 @ 1429, 142:9

H1-DES 48.9 { 425
H2-STP 100.0 92.0. } 40
H5-OLE 100.0 92 0 26.0
H6-FLA 92.0 81.9 59.0. 40
H7-DS 90.0. { 40.
H10-MIN 90.0 77 40.
H12-RES 90.0. 40

92.0 40.0

H13-MIS 94.0 / 920 84 \66 40
C1-HEXA S55.0. 40.0
C2-MIS Q0.1 79 Z 69 44 1
C3-STR 2050 90.1

C4-SEC 0.0 85 70.0
C5-FLA 435 127 92.0

C7-FER 85.0 80.0

C8-DEC 85.0 78 30.0
C9-MIN 90.0 77 77 66 2¢ 55.0
AGUA RES @9 Q. 25

Ut (2zg] U:10 7.0 U:13
QS:375366.8 QS:2188473.5 Q8S:3262267.5
Figura 44: Complemento das Correntes C2 e C9.

Para aquecer a corrente C8 de 30 para 31 °C utiliza-se H12. Este trocador é muito

7

pequeno e provavelmente ndo € vidvel, na etapa de evolucdo este equipamento sera
reavaliado. Para evitar novas divisdes, maior complexidade da rede e facilitar a etapa de
evolugdo posterior, C1 serd suprida com H7 violando mais uma vez minima diferenca de
temperatura admissivel.
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Case: MER Rev 4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
VAP M 183.%18'3_;24m ==
VAP B 142.9 1429.. @) 129.. @) 1425... @) 25... @) 125... @) 422 142:9
H1-DES 48.9. { 42:5
H2-STP 100.0 92.0. } 40,
H5-OLE 100.0 92 #9.0
H6-FLA 92.0 81.9 '59 Q. 40
H7-DS 90.0! 52.0. 40
H10-MIN 90.0| 77 40
H12-RES 90.0 ‘86 5. 40,
92.0 40
H13-MIS 94.0 / 92 84 \66 9...40
C1-HEXA S5.0 400
C2-MIS Q0.1 79 77 69_% 44 .1
C3-STR 050 90.1
C4-SEC 0.0 85 A 0.0
C5-FLA 435 2 92.0
C7-FER 85.0 80.0
C8-DEC 85.0 78 va 28 30.0
C9-MIN 0.0 77 77 66 55.0
AGUA RES 29.0 25
[27.9] 77.0

u:1
QS:375366.8

Figura 45:

u:10
QS:2188473.5

U:13
Q8S:3262267.5

Complemento das Correntes C1 e C8.

Para obter a rede com maxima recuperagdo energética, basta suprir as demandas
restantes com utilidades frias. A Figura 46 mostra a rede sintetizada.
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VAP M

VAP B

H1-DES

H2-STP

H5-OLE

H6-FLA

H7-DS

H10-MIN

H12-RES

H13-MIS

C1-HEXA

C2-MIs

C3-STR

C4-SEC

C5-FLA

C7-FER

C8-DEC

C9-MIN

AGUA RES

Case: MER Rev 4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
[izpa] [zzo]
ht 1892,
142.9 1429
489 425
100.0 92.0 40
100.0 92(0 8510 700
92.0 81.9 59)0 40
90.0 52.0 40
90.0 7718 40
90.0 86.5 40
92.0 40/0
94 (/ 9210 848 \ 40
S50 40.0
0.1 79 17 69 44 1
2050 90.1
0.0 85 77 70.0
&0 92.0
85.0 180.0
85.0 8.7 30.0
20.0 77 77 66 55.0
29.0 25
1279 770
sl i - s
Figura 46: Rede com méaxima recuperagdo energética.

A rede com maxima recuperacdo de energia requer investimento mais alto por conta

do nimero de trocadores de calor. De maneira geral, as redes com mdxima recuperacio
energética tendem a ser menos vidveis que as rede evoluidas, que recuperam menos energia
mas tém também menos trocadores de calor — por conseqiincia requerem menos
investimento. Neste exemplo em questio, além das observacdes supracitadas, a rede se tornou
bastante complexa e dificil de operar. Na Tabela 23, sdo mostrados os resultados obtidos.
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Tabela 23: Resultados da rede com méxima recuperacdo energética

Numero de trocadores 28
Area total 3274 m*
Custo dos trocadores 570.474 US$
Custo total com equipamentos 1.140.948 US$
Poténcia quente utilizada 2.563.840 kcal/h
Custo da utilidade quente 487.402 US$/ano
Poténcia fria utilizada 3.262.267 kcal/h
Custo da utilidade fria 118.488 US$/ano
Custo Capital Anualizado 114.094 US$/ano
Custo Energia Anualizado 605.890 US$/ano
Custo Total Anualizado 719.985 US$/ano
TIR 67,06 %
VPL 581 10° US$

Nota-se que os consumos de vapor e dgua de resfriamento sdo os mesmos do que foi
previsto apds a definicdo do DT minimo, no item 5.5 deste capitulo, através da Figura 36. Isto
mostra que a rede com maxima recuperacdo de energia foi de fato obtida.

Os valores de TIR e VPL foram calculados com relacdo a rede sem recuperagdo de
energia. O resultado da rede com maxima recuperagéo de energia é pior que o da rede padrio,
apesar do valor gasto com energia anualizada ser quase 100.000 US$/ano menor, utilizando os
critérios do VPL e da TIR chega-se a conclusdo que a rede padrdo é mais vidvel. Muitas
vezes, ainda que atraente pelas economias energéticas que produz, o investimento em redes
com maxima recuperacdo energética pode ndo ser o mais econdomico.

Pelo critério do custo total anualizado, a rede com maxima recuperagdo energética é a
melhor.

5.6 Evolucao da rede com maxima recuperacao de energia

O processo de evolugdo das redes de trocadores de calor se desenvolve basicamente
através do emprego de "loops" ou "paths". Como resultado deste procedimento, diminui-se o
nimero de trocadores de calor e as dreas de troca térmica. O valor do VPL aumenta em
relacdo a rede sem recuperacdo de energia. De forma geral, busca-se eliminar os trocadores

com menor servico. Também € considerada como uma evolugdo, qualquer modificacdo
intuitiva, que aumente o VPL sem utilizar a metodologia acima citada.

Na primeira evolugdo, que serd executada, trata-se da eliminagdo do trocador que
envolve a corrente C5 e o vapor de baixa pressdo. O trocador de calor entre a corrente C5 e o
vapor de média pressdo aumenta de tamanho para absorver o servico do vapor de baixa e
manter a corrente C5 equilibrada. Esta modificagdo reduz um trocador de calor de 823 m’
(vapor de baixa pressdo e corrente 5). No entanto, o trocador que aquece a corrente 5 com
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vapor d’dgua de média pressdo aumenta substancialmente — de 92 m’ para 426 m’, Surge o
primeiro cruzamento no ponto de estrangulamento de utilidade. Esta é a simplificacdo mais
lucrativa do processo de evolucdo, o VPL sobe de 581.10° US$ para 697 10°USS$. A primeira
evolucdo € mostrada na Figura 47.

Case: ev-re4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
[izza] [zza]
VAP M 1832. @ e33
VAP B 1429.... @z s 99 _— 1429
H1-DES 489 425
H2-STP 100.0 920 40
H5-OLE 100.0 02 @8 700
H6-FLA 920 819 59 ® 40
H7-DS 900 520 40
H10-MIN 90.0 0z 40
H12-RES 90.0 86.5 o 40,01
920 40.q
H13-MIS 94 0/ 92 84 \ 40
C1-HEXA 50 400
C2-MIs 201 9.0, nL 9 441
C3-STR 2050 a01
C4-SEC 200 55_0‘ n‘ 0.0
C5-FLA & > 920
C7-FER 850 800
C8-DEC 850 8 O 30.0
C9-MIN Q€00 g 5 0 £6.2@ 550
AGUA RES 29.0. @ 29.0, 25,
Ui U0 iz u13
QS3TEH6S Q21884735 QS3B2675

Figura 47:  Exclusdo do trocador entre C5 e vapor de baixa pressdo — Primeira evolugio.

Ao seguir-se a metodologia do ponto de estrangulamento, tratam-se os subproblemas
como se fossem completamente independentes, por conta deste procedimento, o nimero de
trocadores de calor necessdrios ao problema aumenta. As proximas evolugdes reduzirdo o
nimero de trocadores de calor posicionando equipamentos na linha de estrangulamento.

A segunda evolucdo quebra o “loop” entre as correntes H13 e C8 criando um novo
trocador de calor que cruza o ponto de estrangulamento de processo. A Figura 48 mostra o
resultado da segunda evolucao.
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Case: ev-re4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
Lol [ezo]

VAP M 1832. @) 852

VAP B 1429, 42,142 ) 42 Q) 42 QY42 1429

H1-DES 489 ® 42.5
H2-STP 100.0 920 PY 4
H5-OLE 100.0 92, P ® 700
Hé-FLA 192.0 81.9 59. ° 4
H7-DS 200 | @520 ® 4
H10-MIN 90.0 ® 7 4
H12-RES 20.0 @865 ® 4

340,

H13-MIS 940 / 82 84 \ 4
C1-HEXA 55.0 ® 40.0
C2-MIS 201 o—| 709 —B98 441
C3-STR 2050 @ 901

C4-SEC 200 ® 85.0, 70@ 700
C5-FLA &0 ) @0

C7-FER 8.0 80.0

C8-DEC &0 8 > 28g 300
C9-MIN 200 775 770, 66.2@) 550
AGUA RES 2.0 029 Q> Q= Q@@ 25

770
oldas s - s

Figura 48: Quebra de “loop” entre as correntes H13 e C8 — Segunda evolugéo

A terceira evolugdo quebra o “loop” entre C2 e H13 criando outro trocador que cruza o
estrangulamento, sendo mostrada na Figura 49.
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Case: ev-re4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
Lol [ezo]
VAP M 1832. 9. 132
VAP B 1429 099 1429
H1-DES 489 ® 425
H2-STP 100.0 92.0 ® 4
H5-OLE 100.0 2 98 ° 700
Hé-FLA l92.0 81.9 59 ® 4
H7-DS 200 | @520 ® 4
H10-MIN 20.0 o 4
H12-RES 20.0 P ® 4
340,
H13-MIS 940 / P 84 \ 4
C1-HEXA &0 @ 400
C2-MIS 201 @ 790¢ Basg, 441
C3-STR 2050 ® 90.1
C4-SEC 200 ® 85.0) 70g 700
C5-FLA & ) 920
C7-FER &0 800
C8-DEC &0 8, ) 28g 300
C9-MIN 200 715, 77.0, £6.2g 55.0
AGUA RES 20 099> Q@@= @-220Q--280
1279 770
ot bl - ol

Figura49: Quebra de “loop” entre as correntes H13 e C2 — Terceira evolugéo.

A quarta evolugdo quebra o “loop” entre H5 e C4 criando outro trocador que cruza o
estrangulamento. Esta evolucdo € apresentada na Figura 50.
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Case: ev-re4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
[igs] [0l
VAP M 1832. @ 1632
VAP B 142.9 14 142, 14 1429
H1-DES 489 425
H2-STP 100.0 Q 40,
H5-OLE 100.0 385.0 709
He-FLA 192.0 819 59.0 40,
H7-DS 90.0 52,0 40
H10-MIN 90.0 77 40,
H12-RES 90.0 86.5 40,
340
H13-MIS 94.0 / € 84, \ 40,
C1-HEXA &0 400
C2-MIS 201 7h.0g Ba.g, 441
C3-STR 4050 901
C4-SEC 200 85.0, ) 70.0
C5-FLA &0 ) 920
C7-FER &0 80.0
C8-DEC &0 87, ) 328, 300
C9-MIN 200 7. 77.0, 66.2, 55.0
AGUA RES 290 29.0) 25
ui U0 [zl U3
Q83753668 QS21834735 Q530622675

Figura 50:  Quebra de “loop” entre as correntes H5 e C4 — Quarta evolugio.

As proximas evolucgdes eliminam trocadores pequenos invidveis por conta da reduzida
recuperacio energética que propiciam e do alto custo de mobilizacdo empregado na sua
fabricac@o.

A quinta evolugdo visa eliminar o trocador entre C8 e o vapor de baixa pressdo, que
tem 0,6 m>. Porém, este equipamento se localiza em ponta de rede, e um trocador de calor
com utilidade na ponta da rede aumenta controlabilidade. A estratégia empregada foi reduzir
um equipamento entre correntes de processos, que seja pequeno e que, quando eliminado,
aumente o tamanho do trocador de ponta de rede entre C8 e vapor de baixa pressio.

Utiliza-se um “path” entre o vapor de baixa pressdo e a dgua de resfriamento para
eliminar C8 e H12 (2,4 mz). O resultado foi o aparecimento de mais um trocador cruzando o
estrangulamento e um aumento de 0,2 m? no trocador C8/Vap B. A Figura 51 mostra a rede
evoluida.
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Case: ev-re4 DTMIN: 15.0
[iga] [zo]
VAPM 12 g2,
VAPB 1429 42,142,142 Q42 2 v B
H1-DES 89 428
Ho-STP 100 20 ®
H5-OLE 1000 :asn 08
He-FLA 20 .819 '590
H7-DS ﬂm__’&Q g
HIOMIN 200 778
H12-RES €00 400!
0
HI3MIS A0 € 848
CIHEXA = g 40
C2Mis 21 ‘ m: &8_‘ 41
C3STR 350 01
C4SEC 20 ‘ 850 700
C5FLA 4350 ) 20
C7-FER &0 00
C&DEC &0 ) 00
COMN 20 OII. 62 50,
AGUARES 20 2.0Q) 2@ Q) 292G 2 @.Q“ ........... 20
279 @]
oszl;.f:'ms (32?818%735 @1&&75
Figura 51:  Remocio do trocador C8/H12 através de Path entre Vapor de Baixa e Agua de

Resfriamento — Quinta evolucéo.

A sexta evolugdo visa eliminar um trocador de 2 m? entre C9 e H2. Utiliza-se também

um “path” entre o vapor de baixa pressdo e a dgua de resfriamento, aumentando o trocador
entre C9 e H2 e as utilidades. O resultado é apresentado na Figura 52.



5.6 EVOLUCAO DA REDE COM MAXIMA RECUPERACAO DE ENERGIA 115

Case: ev-re4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
[izza] [zza]
VAP M 1832.@). 1532
VAP B 99
H1-DES 489 425
H2-STP 100.0 € 40
H5-OLE 100.0 385.0 700
Hé-FLA l92.0 819 @8 ® 40
H7-DS 90.0 520 40.
H10-MIN 200 7 40
H12-RES 200 40
€ DO
H13-MIS 940 / € 85. \ 40.
C1-HEXA 550 400
C2-MIS 201 9.0¢ 0.0 44.1
C3-STR 405.0 ® Q0.1
C4-SEC Q00 85.0, 700
C5-FLA & 3 Q20
C7-FER 850 800
C8-DEC &50 ) 300
C9-MIN €0 ¢ :I 6629 550
AGUA RES 200 @ @-29.0@......250
770
o s = s

Figura 52:  Eliminag¢do do trocador entre C9 e H2 através de "path" entre Vapor de Baixa
Pressido e Agua de Resfriamento — Sexta evolugio.

A sétima evolucdo tem por objetivo eliminar o trocador entre H6 e C9. A Figura 53
mostra em verde e lilds o "loop" que possibilita a eliminacdo do trocador H6/C9 e a Figura 54
mostra a sétima evolucdo com a rede sem o trocador H6/C9.



5.6 EVOLUCAO DA REDE COM MAXIMA RECUPERACAO DE ENERGIA 116

Case: ev-re4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
[ies] [ezol
VAPM 1832, @)1832.
VAPB 1429 12142142 @42 @424 we
H1-DES 489 ' 25
H2:STP 1000 € |
H50LE 1000 0 ° 8.
HE-FLA 20 819 'ma o 409
H7-DS 00 'ro Q '
HIO-MIN 00 ) 8
H12RES 00 ' 400{
€ 0
H13MIS Y0 / € 5.1 \ 400
C1-HEXA 80| _‘ 400
C2MIS @1 O 10 g 00 441
C3STR 50 o N1
C4SEC 20 ® 850 00
C5FLA 50, ) 20
C7-FER 20 800
C&DEC &0 ) T‘ 00
COMIN 20 770 . ﬁz‘ 560
AGUARES 0. ’za;‘zsn'zw‘zsu.zsm‘a.u. 20, 20
1219 770
i ol = e

Figura 53: "Loop" para eliminar H6/C9
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Case: ev-re4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
(il [l
VAPM 1832... @ 1832
e 128 1 @es e @es g @128
HI-DES 89 25
H2-STP 1000 € 400
H50LE 1000 P50 ' 00
H6-FLA (20 588
H7-DS 00 o ° ﬁ
H10-MIN 00 8 400
H12-RES 00
€ 400
H13MIS %0 / :@ \ 400
Ci-HEXA 20 400
C2Mis 21 ‘.ms‘ D6 g 41
C3STR 50 €01
C4-SEC 20 ® 860 700
C5FLA @ 20
CT-FER &0 ‘ 800
C8DEC &0 ) 7%0‘ 300
CHMIN 20 r 662 50
AGUARES 20. 20. 210',29,0“,29&‘ 20.@.20. 20, 250.
1279 770
e e - s

hexano, dgua e ar e estdo a uma mesma pressao. O resultado € apresentado na Figura 55.

Figura 54: Rede resultante da sétima evolugdo

A oitava evolugdo consiste na jungdo das correntes H6 e HI3 em um tnico
condensador na ponta de rede. Isto é possivel porque as duas correntes sdo constituidas de
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Case: ev-re4 DTMIN: 15.0 (Duty based)
VAPM 182.... Q). 1082
VAPB 1429 129 @129 @) 1429 @ 1429 @129 1429
H1-DES 89 ° 25
Ho-STP 1000 €
H5-OLE 1000 =$0 09
HEFLA |20 538 400 40,
H7-DS 00 520 zj
HIOMIN 00 8 °
H12RES 00 °
€ 400
H13:MIS A0 / =$| 1400
Ci-HEXA 50 400
C2-MIS D1 886 Nﬂ: 441
C3STR 2050 N1
C4SEC 20 850 ) 700
C5FLA 250 %0
C7-FER &0 800
C8DEC &0 ) 759 300
COMN 20 3 62 50
AGUARES 20 @ ANQ-A0g.20Q.20Q.20Q.... 250 50
Ut ﬂl u:10 EE U:13
Q8375%68 QS21834735 Q53062675

Figura 55:  Juncdo de H6 e H13 em um unico condensador — Qitava Evolucéo.

A nona evolugio une H6 e H13 para aquecer C2 em um s6 evaporador. E importante
ressaltar que esta evolucdo reduz a energia fornecida a C2 por correntes de processo. Na rede
anterior C2 era aquecida até 88.6 °C, ja na nona evolugo a temperatura chega apenas até 79.9
°C. As Figuras 56 e 57 apresentam respectivamente a rede da nona evolucdo (rede evoluida) e
o seu fluxograma de processo. A Tabela 24 apresenta os resultados da nona evolugdo. Os
resultados ja sdo melhores do que as redes com méaxima recuperacio de energia e padrio.
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VAP M

VAP B

H1-DES

H2-STP

H5-OLE

H6-FLA

H7-DS

H10-MIN

H12-RES

H13-MIS

C1-HEXA

C2-MIs

C3-STR

C4-SEC

C5-FLA

C7-FER

C8-DEC

C9-MIN

AGUA RES
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Tabela 24: Resultados da nona evolugdo

Niimero de trocadores 19
Area total 2670 m*
Custo dos trocadores 458.759 USS
Custo total com equipamentos 917.519 US$
Poténcia quente utilizada 2.635.664 kcal/h
Custo da utilidade quente 524.227 US$/ano
Poténcia fria utilizada 3.334.336 kcal/h
Custo da utilidade fria 121.105 US$/ano
Custo Capital Anualizado 91.751 US$/ano
Custo Energia Anualizado 645.332 US$/ano
Custo Total Anualizado 737.084 US$/ano
TIR 126 %
VPL 771.10° US$

Como foi mencionado nos capitulos anteriores, a andlise do ponto de estrangulamento
tem por objetivo orientar, de forma sistemadtica, o projeto de redes de trocadores de calor, no
entanto, ndo tem a pretensdo de encontrar solu¢des Otimas para os problemas, ndo ha
nenhuma fungdo objetivo que é otimizada durante a aplicacdo do método, logo, apés a
aplicacdo desta metodologia, as redes ainda podem ser melhoradas.

Observa-se que na rede definida nas Figuras 56 e 57 o maior trocador de calor € o que
aquece a corrente C2 com as correntes H13 e H6. Este equipamento tem 845 m”.
Complementando a demanda energética da corrente C2 com vapor d’dgua de baixa pressdo,
tem-se outro trocador de calor, bastante pequeno, com apenas 6 m’. Uma andlise superficial,
indica que pode ser vidvel reduzir a drea do primeiro trocador (C2/H13/H6) aumentando o
aquecedor a vapor, como o coeficiente global de troca térmica do vapor € maior e a diferencga
de temperatura neste segundo trocador também serd maior, a fortes indicios que esta
modificacdo melhora o VPL. Isto se mostrou verdadeiro em uma simulagdo que foi feita
utilizando o Aspen Pinch. Os resultados sdo mostrados na Figura 58 e na Tabela 25. Esta € a
décima evolugio.
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ndo chega a 2 m?. Os resultados sdo apresentados na Tabela 25.
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O trocador de calor entre C2, H13 e H6 ficou com 780 m2, no entanto o aquecedor,
com vapor d’agua de baixa pressdo que aquece C2, aumentou para 7 m®. O condensador das
correntes H13 e H6 também ¢ influenciado pela décima evolugdo, porém o aumento de area
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Tabela 25: Resultados da rede evoluida

Numero de trocadores 19
Area total 2606 m*
Custo dos trocadores 450.105 US$
Custo total com equipamentos 900.210 US$
Energia quente utilizada 2.652.646 kcal/h
Custo da utilidade quente 527.425 US$/ano
Energia fria utilizada 3.351.318 kcal/h
Custo da utilidade fria 121.722 US$/ano
Custo Capital Anualizado 90.021 US$/ano
Custo Energia Anualizado 649.147 US$/ano
Custo Total Anualizado 739.168 US$/ano
TIR 134 %
VPL 784 MUS$

Partindo do pressuposto que a rede com méaxima recuperagdo de calor é um ponto
intermedidrio no processo evolutivo, a comparagdo que deve ser feita é entre a rede padrdo e a
rede evoluida. Com o mesmo nidmero de trocadores de calor que a rede padrido e com 126 m’
de aumento na drea de troca térmica, a rede evoluida economiza 55.000 US$ por ano em
gastos com energia térmica. Esta reducdo é bastante atenuada pelo Valor Presente Liquido
que em cinco anos mostra acréscimo no resultado de 66000 US$, esta reducdo basicamente se
da pelos altos juros - 20% ao ano - empregados na formulacdo do problema. Apesar do
mecanismo de constru¢do das redes ser completamente distinto, existem muitas similaridades
entre as duas estruturas. Metade das correntes t€ém conexdes iguais (C3, C5, C7, C9, H1, H2,
H10 e H12). No entanto, mesmo com todas as similaridades, ainda existem diferencas bem
concretas que sdo itemizadas a seguir:

- Unifo das correntes a jusante dos ejetores — formacdo de H13 e eliminagdo
de H3, H4, H8 e H11;

- Reducdo do nimero de trocadores que aquecem a corrente C2 — na rede
evoluida esta corrente é aquecida apenas por H6 (vapores de hexano do
Flash), parte dos vapores de H13 (mistura dos ejetores) e vapor de baixa;

- Utilizacdo da corrente H7 (vapores de hexano e dgua do DS) para o
aquecimento de hexano puro — na rede padrdo esta corrente é condensada
com 4dgua de resfriamento. Esta modificagdo também disponibiliza mais
energia de H6 (vapores de hexano do Flash) para aquecer C2 (miscela do
extrator);

- Utilizacdo de HS (dleo ja dessolventizado quente) para aquecimento de C4
(6leo degomado) ao invés de aquecimento de C2.
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Em linhas gerais as modifica¢gdes simplificam a rede e por conta da utilizagdo de H7 e
algumas melhorias nas configuracdes das dreas dos trocadores de calor (vide evolugdo 10)
aumentam a recuperagdo energética.

Os 19 trocadores especificados na rede evoluida sdo apresentados na Tabela 26.

Tabela 26: Confi

guracdo dos trocadores de calor

Trocador |Correntes |Servico (kcal.h™) [Area (m®) [LMTD (°C)|Ug (kcal/m*.h.°C) [T, (°C) [Tf(°C
1 VAP M 183.2[183.2
CB-FLA 2273348 429.5 67.4 78.5 920 | 1350

2 VAP B 142.9[142.9
Co-MIS 81140 7.2 59.0 190.9 775 | 90.1

3 VAP B 142.9[142.9
C3.STR 73287 15.0 44.9 109.1 9.1 11050

4 VAP B 142.9[142.9
C4-SEG 21238 35 55.4 109.1 850 | 900

5 VAP B 142.9[142.9
C7-FER 25000 0.5 60.4 890.4 800 | 85.0

6 VAP B 142.9[142.9
CB-DEC 45588 0.8 62.3 890.4 759 | 850

7 VAP B 142.9[142.9
CO-MIN 133045 19.0 64.1 109.1 662 | 90.0

8 H5-OLE 100.0[ 85.0
C4.SEC 63590 75.7 15.0 56.0 200 | 850

9 H13-MIS 94.0 | 40.0
C8.DEG 229412 82.0 13.7 204.7 200 | 759

10 |H7-DS 90.0 | 52.0
C1-HEXA 305240 275.0 16.0 69.2 200 | 550

11 H1-DS 489 | 4255
AGUA 1873501 496.2 15.8 239.3 050 | 29.0

12 [H10-MIN 90.0 [ 77.8
CO-MIN 62860 48.2 23.3 56.0 550 | 662

13 [H2-STP 100.0 [ 40.0
AGUA 281791 43.3 27.2 239.3 050 | 29.0

14 |H5-OLE 85.0 | 70.0
AGUA 63535 11.9 50.3 106.4 050 | 290

15  |H7-DS 52.0 | 40.0
AGUA 153877 95.3 18.7 86.3 250 | 290

16 |H10-MIN 77.8 | 40.0
AGUA 195639 64.2 28.7 106.4 250 | 29.0

17 |H12-RES 90.0 | 40.0
AGUA 202562 58.1 32.8 106.4 550 | 29.0

18 [H6-FLA 92.0 | 63.0
H13-MIS 1783286 780.4 17.9 128.0 94.0 | 62.0
C2-MIS 77.2 | 44.1

19  |H6-FLA 63.0 | 40.0
H13-MIS 580413 100.2 20.0 290.0 53.2 | 40.0
AGUA 25.0 | 29.0

Os trocadores de nimero 5 e 6 t€ém 4area inferior a um metro quadrado, aquecem as
correntes de dguas residuais com vapor d’dgua de baixa pressdo. Na execugdo, estes
equipamentos serdo substituidos por trocadores por contato direto que sdo mais baratos e
demandam diferengas de temperatura menores.
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Existem alguns trocadores de calor que tém tamanho considerdvel como os de nimero
1, 11 e 18 (maiores que 400 m?), porém a grande maioria € constituida de pequenos
equipamentos.

Apenas dois trocadores recebem mais de duas correntes - nimeros 18 e 19.

Desconsiderando o trocador 9 os trocadores tém LMTD maior que 15 °C. E importante
salientar que o trocador 9 aquece dgua do decantador (C8) com vapores de ejetores (H13), ela
tem tudo para no detalhamento do projeto se tornar também um trocador de contato direto,
que necessitam menos diferenga de temperatura.

Apesar da metodologia empregada, tem-se 14 trocadores supridos com utilidades e
apenas 5 com intercaimbio entre correntes de processo.

Aa Figura 60 apresenta o grafico que mostra o efeito das evolugdes no custo totais
(TAC) e no VPL.

Indicadores de Viabilidade Economica
830
4
780
8 730 ] | ——VPL
= 680 ——TAC
630 /
580 T T T T T T T T T
o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Evolucoes

Figura 59: Progressdo do VPL, custos energéticos e custos totais em fungdo da evolugéo da
rede.

N

A andlise por VPL é muito mais sensivel & alteragdo no investimento em
equipamentos. Um exemplo deste efeito aparece na primeira evolugdo. Quando se utiliza
apenas vapor d’dgua de média pressdo para aquecer C5, reduz-se em um s6 passo quase 500
m?, o que representa aproximadamente 20% do total da area da rede com méxima recuperagdo
de energia - ponto 0. Pelo critério do Custo Total Anualizado o ganho com esta modificacdo é
atenuado por dez. O VPL mostra este ganho de forma bem mais contundente e realista.

O VPL da evolucdo nimero 10 apresentado no grifico € maior do que o valor
apontado na Tabela 25. Isto ocorre porque na Figura 59 consideram-se os evaporadores como



5.7 CONSIDERACOES FINAIS 126

se fossem simples trocadores de calor casco-tubo. A equacdo de custo para evaporadores s6
foi habilitada ap6s obter-se a rede evoluida.

5.7 Consideracoes finais

A rede sem recuperacdo de energia como ponto de partida para a avaliagdo da
evolucdo das redes possibilita: a quantificagdo clara do aumento de investimento em
trocadores de calor para recuperacio de energia, a mensura¢do da vantagem do emprego da
recuperacdo energética (tem um cunho didédtico) e o calculo do AT minimo utilizando
indicadores econdmicos mais adequados, como o VPL. Além disto, conceitualmente é mais
adequado considerd-la como ponto de partida ao invés da rede padrdo — ja que € resultado de
50 anos de estudos de processo.

A formulagd@o da rede padrio para a producio de farelo branco, mesmo tendo como
base os desenvolvimentos da indistria do esmagamento tradicional, em si, € uma
contribuicdo. Nao ha trabalhos escritos mencionando estudos de integracdo energética em
uma planta produtora de farelo branco com "flash desolventizing" e "stripper” a vicuo. Além
disto, a utilizacdo desta configuragdo para fins comparativos torna os resultados desta
dissertacao mais robustos e conclusivos.

A otimizag@o do AT minimo com a utilizagdo do VPL partindo-se da rede suprida com
utilidades € outra boa contribuic@o. Fica claro que sem este indicador os resultados poderiam
ser bastante distintos e afastados da realidade.

A rede com maxima recuperacido de energia foi obtida com um minimo de violacdo
nos critérios bdsicos do método do ponto de estrangulamento - ndo cruzar a linha do
estrangulamento com trocador de calor, ndo violar o AT minimo e nao utilizar utilidades
quentes abaixo do ponto de estrangulamento ou utilidades frias acima do ponto de
estrangulamento.

O desenvolvimento da rede com mdaxima recuperacdo de energia foi realizado
antevendo as evolugdes que seriam feitas posteriormente. Foram constituidos muitos "loops"
com trocadores antes e depois do estrangulamento utilizando as mesmas correntes para
facilitar quebra na préxima etapa. Exemplos desta conduta sao H5/C4, H13/C8 e H13/C2.
Foram propostas também conexdes entre correntes com os mesmos componentes buscando
viabilizar trocadores por contato direto, como por exemplo, C8/H13.

Descreveram-se todos os passos da evolugdo da rede, explicando, quando apropriado,
as op¢des possiveis e mantendo transparentes os critérios de escolha das conexdes. Muitos
“loops” foram empregados sem aumentar o consumo de utilidades da rede. Porém, em alguns
casos, foi necessario a utilizacao de “path” entre uma utilidade e outra, que quando quebrados,
necessariamente aumentam o consumo energético.
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Ja na etapa evolutiva da rede, a operabilidade do sistema foi levada em conta, isto é
demonstrado na quinta evolu¢ido onde um “loop” é quebrado eliminando um tocador de calor
maior para manter o equipamento menor sendo aquecido com vapor vivo na ponta da rede.

Os valores obtidos se comparados a rede sem recuperagdo energética sdo muito
expressivos. O que deixa claro que o investimento em redes de trocadores de calor € muito
lucrativo. No entanto, se a comparacdo ¢é feita com a rede padrdo, os resultados continuam
sendo positivos, mas menos expressivos; 66000 US$ como resultado de cinco anos de
operacdo ndo resulta em beneficio significativo para uma empresa de porte médio. Em parte,
este resultado € derivado dos altos juros aplicados na dissertagio, 20% ao ano, com juros mais
baixos o beneficio em relagdo a rede padrao seria maior. Além dos juros altos, duas questdes
que favorecem o investimento ndo foram abordadas no trabalho. A primeira diz respeito ao
possivel aumento no custo do combustivel nos cinco anos da andlise. E dificil projetar os
valores pois estes sdo influenciados por fatores econdomicos e politicos do cenario mundial,
mas as tendéncias apontam para aumentos nos valores do preco do petréleo e de seus
derivados. A segunda varidvel importante é a economia no investimento em caldeiras, torres
de resfriamento e bombeamento de dgua. Tanto as caldeiras quando os sistemas de torres de
resfriamento e bombeamento de dgua poderiam ser 10% menores do que o projeto padrio.
Estas redugdes talvez compensassem o acréscimo de investimento da rede que foi obtida
como o método do ponto de estrangulamento, fazendo com que os resultados fossem mais
atrativos.



Capitulo 6

Analise de flexibilidade

O Capitulo 6 analisa a flexibilidade da rede sintetizada no Capitulo 5 através de duas
sistemdticas: a avaliacdo das etapas da posta em marcha e a avaliagdo de alteracdes no
extrator.

O final do capitulo mostra a aplicacdo da técnica das tabelas de sensibilidades para
duas correntes com mCp linear.

O Capitulo 6 tem por objetivo verificar se hd problemas de flexibilidade que impecam
a aplicacdo da rede do Capitulo 5, também sugere pontos onde malhas de controle podem ser
aplicadas para reducdo de consumo de utilidades e aumento da estabilidade da fabrica frente a
oscilacdes de vazdes e temperaturas diversas.

6.1 Analise da rede sintetizada

Sob o ponto de vista de recuperacdo energética versus investimento, a rede sintetizada
no Capitulo 5 é mais econdmica que a solug@o padrdo. Porém, como foi abordado no Capitulo
4, existem outras varidveis que influenciam na defini¢do de uma rede de trocadores de calor, a
flexibilidade desta estrutura € uma das mais importantes.

A rede deve ser flexivel a ponto de mitigar as varia¢cdes no processo causadas por:
condi¢des de partida e parada da planta, “turndown” do projeto, variacdes sazonais, mudangas
nas vazodes de alimentagdo, mudanga de especificacdo da matéria-prima, mudancas de produto
etc. Uma rede flexivel pode implicar em aumento significativo de custos por conta de
aumento de area, fluxos alternativos e/ou trocadores de calor.

O capitulo 6 visa estudar a rede definida no capitulo anterior investigando
qualitativamente e quantitativamente sua vulnerabilidade com relagdo as operagdes de posta
em marcha e parada da planta e com relacdo a distirbios bastante comuns no extrator. E
importante ressaltar que as varidveis do processo em questdo sdo relativamente constantes,
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pois ndo ha mudanca de produto nem mudangas significativas no processo por conta de
sazonalidade ou qualquer outra condicao.

6.2 Partida da Planta Industrial

As operagdes de posta em marcha e parada da planta sdo conduzidas com condicdes
operacionais bastante distintas do estado estaciondrio no qual a rede foi projetada. Para
facilitar a compreensdo da partida da planta a Tabela 27 apresenta suas etapas e as correntes
envolvidas.

Tabela 27: Posta em marcha da unidade industrial

Correntes Envolvidas
AGUA RES (AR)
C9, H9, H10, ARe VAP B
C5e¢e VAPM
C7,C8,H13e VAPB

Etapas da Partida
Acionamento das bombas de dgua de resfriamento
Posta em marcha da coluna de absor¢ao e stripper
Partida do "Flash Desolvetizer" com N, e depois Hexano
Decantador e refervedor de dguas residuais

Nivelamento do Extrator com hexano a 55 °C Cle H7
Acionamento das bombas de circula¢io do extrator Cle VAP B
Aquecimento da planta com vapor VAP B

Injecdo de vapor nos ejetores da destilacio

HI13 (H3eH4), C2, C8 e AR

Acionamento do circuito dos solidos

C5, VAPBe VAPM

Preenchimento do extrator com soja laminada Cle H7
Bombeamento da miscela para a destilacio C2,H6,H13e VAP B
Injecdo de vapor direto e nos ejetores do DS C2,C8 e AR

Posta em marcha do flash e do DS com farelo H6,H7,C2,VAP M e VAP B

Especificacdo do 6leo bruto C4e AR
Inicio da hidratagdo para degomagem HS5, C4 e AR
Especificacio do farelo branco H6,H7,C2,VAP M e VAP B
Inicio da Degomagem H5,C4 e AR
Inicio da secagem do 6leo e da lecitina C4,H5e VAPB
Resfriamento do 6leo H12 e AR

Colunas de absorcio e "stripping" para tratamento da mistura ar € hexano

As colunas de absor¢do e de "stripping" do sistema de recuperacdo de hexano contido
no ar sdo praticamente independentes do resto da planta. A integracdo energética proposta,
mantém esta independéncia pois apenas as correntes C9 e H10 (correntes de 6leo mineral a
jusante da absor¢do e a jusante da coluna "stripping") interagem. O “layout” das fabricas é
particularmente favordvel para esta recuperagao.

Mantendo-se esta independéncia ndo ha problema algum de flexibilidade nesta
primeira etapa da posta em marcha.
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"Flash Desolvetizer" com N2 e com Hexano

As tnicas correntes envolvidas nesta etapa s@o o vapor de média pressdo e hexano
superaquecido. Também € uma etapa independente.

Decantador e refervedor de dguas residuais

A partida do sistema de tratamento de &dguas residuais envolve aquecimento da
corrente C8 através do ejetor H13. Caso ndo haja disponibilidade desta corrente na posta em
marcha, este servico serd suprido pelo vapor de baixa sem maiores problemas. Ndo ha
nenhum inconveniente para este subsistema também.

Nivelamento do Extrator

E vantajoso preencher o extrator com hexano a 55 °C de modo a especificar o farelo
branco mais rapidamente, reduzindo desperdicios. Porém, as corrente que aquecem C1 s6
estardo plenamente disponiveis no estado estaciondrio da planta. A solugdo para este impasse
¢ bastante simples, instala-se um bocal para vapor de baixa no trocador de calor que é aberto
apenas na posta em marcha. Como as correntes que em estado estaciondrio aquecem a C1 nédo
se contaminam com vapor, ndo hd maiores problemas.

Injecio de vapor nos ejetores da destilacido

A condensacdo dos vapores a jusante dos ejetores ocorre em trocadores com as
correntes C2 (plena apenas no estado estaciondrio da planta), C8 e com dgua de resfriamento.

No inicio da posta em marcha ndo hd nem o ejetor do DS (H8), nem a corrente H6 que
sd0 muito mais energéticas que os ejetores da destilacdo. Todas essas correntes sdo
condensadas no mesmo grupo de trocadores de calor. Em fungéo deste fato, mesmo sabendo-
se que a corrente C2 € plena sé no estado estaciondrio, a simulagdo mostra que ndo ha falta de
fontes frias e nem de drea para condensac@o na posta em marcha.

Bombeamento da miscela para a destilacido

A corrente C2 no estado estaciondrio é aquecida por H7, H13 (composta por H3, H4,
H8 e HI11), H6 e VAP B. No momento de sua posta em marcha, as unicas correntes
disponiveis sdo H3, H4 e VAP B. A corrente H6 fornece calor para o C2 apenas com o Tubo
Flash em operacgdo. Os ejetores H7, H8 e H11 s6 partem quando o farelo de soja chegar ao
DS. A proposta intuitiva para resolver este problema € aumentar a drea do evaporador com
vapor d’dgua de baixa pressao.

A corrente mais significativa no aquecimento de C2 € sem divida H6 - Evaporacédo de
hexano do flash. Neste evaporador hd também a possibilidade de instalar-se um bocal para
vapor de baixa pressdo utilizado apenas no "start-up” da planta. Este vapor pode compensar



6.2 PARTIDA DA PLANTA INDUSTRIAL 131

todas as faltas de energia de recuperacio até que a fabrica atinja o seu estado estacionario
evitando o aumento da area do evaporador.

Inicio da hidratacio para a degomagem

Para as operagoes de hidratagdo e centrifugagio a temperaturas 6tima do 6leo é 75 °C -
H5. Grandes desvios podem afetar a producao de lecitina e do 6leo degomado. A rede resfria
a corrente HS inicialmente com o 6leo imido (C4). Na posta em marcha a corrente H5 podera
atingir temperaturas mais altas porque a corrente C4 sé serd plena apds o inicio da
degomagem, porém como hd um trocador de calor com dgua de resfriamento a jusante este
disturbio sera reduzido. Ndo h4 maiores problemas.

Condensacdo das correntes

E fundamental que a planta seja capaz de condensar todo hexano evaporado. Desta
forma, evita-se vazamentos e fuga de hexano para dreas nao classificadas - com instalagdo nao
preparada para lidar com inflamaveis. Como ja foi mencionado no Capitulo 4, para este
exemplo os condensadores sdo dimensionados com 20% de seguranga no coeficiente global
de troca térmica. Mesmo com esta contingéncia ndo € comum utilizar correntes frias para
condensar estas correntes no lugar de dgua de resfriamento. A andlise do ponto de
estrangulamento mostra que estas correntes podem suprir demandas por aquecimento
reduzindo o tamanho dos condensadores com 4dgua de resfriamento. Esta proposta deve ser
examinada com bastante cuidado, pois pode resultar em falta de drea de troca térmica para
condensar todo o hexano evaporado se unida a uma condi¢do operacional mais rigorosa. A
falta de condensagdo pode provocar vazamentos de hexano na planta, fuga de vapores de
solvente para drea ndo seguras e/ou sobrecarga na coluna de absor¢do, aumentando assim a
emissdo de hexano para a atmosfera. E necessario analisar cada uma destas correntes.

As correntes H1 e H2 continuam sem participar de processo algum de recuperagdo
energética, ou seja, continua-se condensando o hexano apenas com dgua de resfriamento em
um condensador dedicado. Na@o ha problema com estas correntes.

A corrente H6 utiliza a corrente C2 para condensar parte dos vapores de hexano. Na
auséncia desta corrente, pode também haver falta de fonte fria para condensacgéo. Neste caso
porém, a possibilidade de ocorréncia € bastante pequena. Tanto na posta em marcha como a
parada da planta interrompe-se a corrente H6 antes da C2, pois a circulagdo de miscela no
extrator e o conseqiiente envio desta corrente para a recuperacdo de solvente, ¢ fundamental
para o estado estaciondrio do extrator e para especifica¢do do farelo branco a jusante.

A corrente H7 troca calor com Cl antes de encaminhar-se ao seu condensador
dedicado. Esta recuperagdo ndo € usual, surgiu através da andlise do ponto de
estrangulamento. Na posta em marcha, a corrente C1 € plena quando H7 inicia sua operacao.
Nao ha maiores problemas, ja na parada da planta pode haver falta de area de troca
térmica, pois o extrator para antes do DS. A solugdo € recircular hexano para o extrator ou
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para o "flash desolventizer" até a parada ou redugdo da carga do DS; esta sistematica deve ser
incluida no procedimento operacional.

Os vapores dos ejetores também trocam calor com diversas correntes antes de atingir o
seu condensador final. Sendo assim, também se reduziu este equipamento em funcido das
recuperacdes. As correntes mais importantes nesta andlise sdo C2 e C8, ambas s6 sdo plenas
no estado estaciondrio da planta e t€m seu "start-up" apds os ejetores. Por outro lado, o
condensador final dos ejetores também condensa os vapores da corrente H6. Como a corrente
H6 também s6 é plena no estado estaciondrio da planta, hd disponibilidade de 4rea neste
equipamento na posta em marcha.

6.3 Disturbios no Extrator.

A planta de extragdo processa soja laminada. A qualidade da soja laminada é
influenciada pela umidade da soja, granulometria da polpa quebrada, percentual de casca de
soja na polpa, temperatura e tempo de residéncia do condicionamento, boa manutencdo e boa
operacdo dos rolos laminadores e espessura da lamina. Cada modificagdo nestas varidveis
pode alterar as condi¢des de drenagem e assim modificar as correntes a jusante no extrator,
pode alterar o percentual de hexano na miscela e no farelo branco. As correntes foram
definidas considerando percentuais conservativos de hexano na miscela e no farelo. Neste
item utilizam-se os conceitos de “Downstreams Paths” e Simulacio via o Aspen Pinch para
verificar o que acontece com a rede com variagdes de hexano na miscela e no farelo branco a
jusante do extrator. A Figura 60 mostra um diagrama com as correntes envolvidas no balango
do extrator e Tabela 28 mostra o balan¢o de massa para um extrator operando conforme o
Caso Base e conforme o Caso 1, que opera com menos hexano.

3

Solvente - C1 Miscela - C2/H1

v

o Extrator
Laminas Lex - C5/H6

v

Figura 60: Correntes no Extrator
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Solvente - C1 Lamina Miscela-C2 Lex- C5/H6 Ar-A

Hexano 37000 0 23282 13555 163

Oleo 0 8000 7761 239 0

Sdlidos 0 29000 0 29000 0

CASO BASE Ar 0 74 0 0 74
Total 37000 37074 31043 42794 237
Razao Hexano/Lamina %0leo Miscela %Hexano no Lex

1.0 25% 32%

Solvente - C1 Lamina Miscela-C2 Lex-C5/H6 Ar-A

Hexano 29600 0 18500 10937 163

Oleo 0 8000 7761 239 0

Solidos 0 29000 0 29000 0

CASO 1 Ar 0 74 0 0 74
Total 29600 37074 26261 40176 237
Razao Hexano/Lamina %0leo Miscela %Hexano no Lex

0.80 30% 27%

Tabela 28: Balanco de Massa no Extrator para o Caso Base e para o Caso 1

No caso base o percentual de 6leo na miscela € 25% e no farelo é de 32%. O Caso 1
utilizard percentual de 6leo na miscela é de 30%, ja o hexano no farelo é de 27%, para obter
esses valores a razdo entre hexano e laminas de soja precisa ser ajustada para 0,8.

6.4 Caminhos a jusante — “Downstream Paths”

Os distdrbios produzidos pelo Caso 1 afetam varias correntes da rede. Utilizando o
conceito de “Downstream Paths”, verificam-se quais sdo os trocadores e as temperaturas que
serdo atingidos pelo Caso 1. Para melhorar a visualizacdo, dividiu-se os “Downstreams Paths”
em duas figuras. A Figura 61 mostra a influéncia das correntes C1 e C2, ja a Figura 62 mostra
a influéncia das correntes C5, H6 e H1. As correntes H1 e C5 apesar de serem influenciadas

pelo Caso 1 ndo trocam calor com nenhuma outra corrente de processo, e, portanto,
modificam pouco o problema.
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Case: Evolugao DTMIN: 15.0 (Duty based)
VAP M .1.83.2..1...183&
VAP B 1429.... @ 1es... @ 123... @ 125... @ 125... @ 1429
H1-DES 489 425
H2-STP 100.0. € 4
H5-OLE 100.0 385.0 709
Hé-FLA 192.0 M 1
STansmmsssnss{asnrdennnnnnnnnnnnEnna R
H7-DS 00 @520 1 4
:-u n:u snsmsmnEnnspnanapnnnnfunnnnnnennnnnnnnnnnnfnnnnn;
H10-MIN 900 s @802 4
. "
- "
H12-RES 9.0 |*® . 4
i H ®
P T - 40.0
/ ik \
H13-MIS 94.0 . 0
H A4 e a
T
" "
. "
. "
. L]
C1-HEXA ’ aafanapagdapananpannsdunnndurnnunnnannnnfssnnnnnnns s
.
C2-MIS 90.1 78_5‘...... sasafusnnprnnadunnadunnnnunnnnnnnrnpuspup
C3-STR 405.0 91.0
C4-SEC 200 85.0, ) 70.0
C5-FLA 4850 3 20
C7-FER &0 800
C8-DEC &0 ) 76.8 300
C9-MIN Q00 3 65.0 550
AGUA RES 29%290"29.0"290‘ .
127.9
Ut u:10 uU:13
Q8S:375366.8 QS:2155494.8 Q8:3257287.5

Figura 61:  Downstream Paths C2 e C1.
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Case: Evolucao DTMIN: 15.0 (Duty based)
VAP M 183 1832
VAP B 142.9.... @es... @ues...@)is... @) 12s... @) s 1429
H1-DES - e e e e e
H2-STP 100.0 € 40.
H5-OLE 100.0 3850 709
H6-FLA 920 62.1 nga_n_m;
H7-DS 00 @520 | = 40,
.
H10-MIN 20.0 | @802 40,
H
H12-RES 90.0 H 40,
H
€ 40.0
€ T
u
H13-MIS 94.0 / L @850 \sas 40.0 4
H
'
H
'
C1-HEXA 250 - 40.0
'
CaMIS JYLL (LLLE CLLLy LEET Ty EEET Ty EEE TN ST, (3.‘ 441
C3-STR 405.0 91.0
C4-SEC 2.0 850, ) 70.0
C5-FLA 850 r Y ®0
C7-FER &0 800
C8-DEC £5.0 ) 6.8 300
C9-MIN 00 > 65.0 550
AGUA RES - X — Y — 29.0‘.29.0{'.29,0«.29.0‘.29.0{' ............... 29.0‘ ............ 25.0)
127.9 77.0
U u:10 U:13
Q8S:375366.8 QS:2155494.8 QS:3257287.5

Figura 62: Downstream Paths H1, C5 ¢ H6.

Segundo as andlises das Figuras 61 e 62 muitas correntes sdo afetadas pela
modificacdo do Caso 1. A corrente H1 é afetada pois a miscela C2, que é sua geradora, é
corrente envolvida no balanco do extrator. A corrente H2 nao é afetada. A corrente HS5
também nao € afetada. A corrente H6 ¢ influenciada pois resulta da composi¢ao do farelo a
jusante do extrator. A corrente H7 troca calor com Cl1, portanto serd alterada no Caso 1. A
corrente H10, a alimentagdo de 6leo mineral na coluna de absor¢do, nao € influenciada. O
ejetor H11 € influenciado como os outros ejetores. A corrente H12 nao € influenciada pelo
Caso 1. A corrente H13, que € a mistura de todos os ejetores, é bastante influenciada, pois
troca calor com C2.

A corrente C1, hexano puro, € diretamente influenciada pelo caso 1, bem como a
corrente C2, miscela do extrator. C3 e C4 nao sao influenciadas pelo caso 1. A corrente C5,
hexano superaquecido do flash, esta diretamente relacionada com o Caso 1. C7 também nao é
influenciada pelo Caso 1. C8 pode ser alterada, se a divisdo da corrente H13 for feita ap6s o
trocador entre C8 e H13, caso contrdrio, nao é afetada. A corrente C9 nao € influenciada
desde que a especificacio do farelo a jusante do "Flash Desolventizer" nio seja alterada - este
foi o critério adotado.
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A mudanca no extrator envolve as principais correntes do sistema, como C2 e farelo
com solvente (C5 e H6). Apesar disso, muitas correntes permanecem inalteradas no Caso 1 e
esse efeito € bastante positivo.

Muitos dos trocadores de calor que visam recuperagdo energética operam em
subsistemas independentes, se tornando mais robustos em relagdo a variagdes do resto da
planta. Um exemplo disto € o sistema de absorcdo - contemplado na andlise pelas correntes
C9 e HI10.

Também é importante mencionar que varios trocadores de calor entre correntes de
processo e utilidades sdo afetados, H1 e &4gua de resfriamento e H13/H6 e &4gua de
resfriamento sdo dois exemplos. Para evitar desperdicio de utilidades e manter as
temperaturas em faixas adequadas, malhas de controle nestes equipamentos podem ser
adicionadas.

6.5 Lista de Correntes para o Caso 1 e Simulacao da Rede

Como ja foi mencionado, as correntes Cl, C2, C5, Hl e H6 sdo alteradas
conjuntamente com as mudangas que ocorrem no extrator. A Tabela 29 apresenta a nova lista
de correntes. Em negrito estio as correntes influenciadas pelo extrator.

Tabela 29: Lista de Correntes do Caso 1

Descricdo das Correntes Ts (°C)| Tt (°C)| Calor (kcal/h) | mCp (kcal/h°C) | hg (kcal/m2.°C.h)
Hexano p/ Extrator HEXA - C1 40 55 244,200 16,280 300
Miscela do Extrator MIS - C2 45 46 407,523 313,479 200
46 47 319,013 265,844 200
47 49 217,925 121,069 200
49 52 162,612 60,227 200
52 57 136,039 26,674 200
57 70 145,523 11,281 200
70 90 127,003 6,287 200
Oleo para "Stripper" STR - C3 90 105 73,287 4,919 112
Oleo para Secador SEC -C4 70 90 84,828 4,241 112
Vapores de Hexano Flash FLA - C5 98 135 2,062,031 55,882 80
Vapor Superaquecido SUP - C6 112 170 16,217 280 55
Agua para o Fervedor FER -C7 80 85 25,000 5,000 1131
Agua do Decantador + "makeup" DEC - C8 30 85 275,000 5,000 1131
Oleo mineral para o "Stripper" MIN - C9 55 90 195,905 5,597 112
Vapores Hexano a Vacuo DES - H1 50 43 54,052 7,949 270
43 43 1,438,280 2,876,560 270
Vapores Hexano Umidos a Vacuo STP - H2 100 72 10,339 369 270
72 40 271,452 8,483 270
Oleo para Degomagem OLE - H5 100 70 127,125 4,238 112
Vapores de Hexano Atmosféricos FLA - H6 98 71 130,656 4,821 270
71 62 1,304,752 144,972 270
62 40 206,218 9,374 270
Vapores Hexano e Agua DS DS - H7 90 75 9,222 615 90
75 40 449,905 12,854 90
Oleo Mineral para Absorcédo MIN - H10 90 40 258,499 5,170 112
Oleo Quente RES - H12 90 40 202,562 4,051 112
Mistura dos Ejetores MIS - H13 94 40 573,530 10,621 250
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A seguir segue o diagrama de grade da simulag¢do do Caso 1.
Case: caso 1 DTMIN: 15.0 (Duty based)
[igal ol
VAP M 1832... ... 1652,
VAP B 1429........ ‘1 AZ.‘JAZ..J Az.‘.mz.‘mz.‘ .............................. 4
Hi-DES . %
H-STP 000 €
HOLE 1000 :iﬁn . 9,
HeFLA RB1 .fm .M
708 o @eo o
HIOMN EO . 8 . 3
Hi2RES 0 .
400
HI3MS 0 / .mz \31.9 ‘M
CHEXA é%éﬁ‘ 40
C2MIs &1 ‘ om‘ 49
C3STR &0 0 01
CASEC &0 ‘ 80 = 00
C5FLA gﬁ B
C7-FER &0 ‘ 800
CBDEC () %59 ) 200
COMIN Q0 %2‘ 50
AGUARES ..m‘ 90..%&'2911‘2)&‘.210.‘ ........ 0]
127

Figura 63: Diagrama do Caso 1

Nota-se que o evaporador entre C2 e vapor de dgua de baixa pressao estd pontilhado,

isto ocorre porque todo o servico necessario para evaporar o hexano de C2 € realizado pelo
equipamento a montante, o evaporador H6/H13/C2.

A corrente H7 também estd pontilhada, isto ocorre porque com esta nova

configuragdo, mantendo-se as dreas de troca térmica, ndo se consegue resfriar essa corrente
até 40 °C, que € a sua temperatura final. A temperatura atingida é 40,5 °C, ndo ha problemas
maiores com esta violacao.

A corrente C1 também esta pontilhada, isto ocorre porque a sua temperatura final
excede o estabelecido na tabela de correntes - 55 °C. No entanto, conforme demonstrado na
Tabela 2 do Capitulo 2, um acréscimo com a magnitude de 3 °C, ndo prejudica o processo.
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Na Tabela 30, sdo descritas as principais modificagdes com as correntes que foram
afetas pelo Caso 1.

Tabela 30: Resultados do Caso 1

Descricao da Corrente Ts (°C) Tt (°C) Taxa Massica (kg/h) |Modificacdes
Vapores de hexano da evaporagdo [Sobe para [N&o ha Reduz para 18091 Adicionar controle de vazao de
agua de resfriamento evitar
49,8 °C mudancas |kg/h desperdicio de AR
Vapore de hexano evaporados no Sobe para |Nao ha Reduz para 11215 Adicionar controle de vazao de
agua de resfriamento evitar
Flash 98,1 °C mudancas |kg/h desperdicio de AR
Vapores de hexano umidos Nao muda |N&o atinge |Nao muda -
Tt. Sobe
evaporados no DS para 40,5 °C
Vapores a jusante dos ejetores N&o muda |N&o ha N&o muda Adicionar controle de vazéo de
agua de resfriamento evitar
mudancas desperdicio de AR
Hexano puro para o extrator N&o muda |Sobe para |Reduz para 29600 -
58 °C kgrh
Miscela do extrator Sobe para |Nao ha Reduz para 26261 Adicionar malha de controle no
segundo evaporador para evitar
449 °C mudancas |kg/h temperatura alta.
Vapores de hexano superaquecidos [Sobe para [N&o ha N&o muda Adicionar malha de controle no
segundo evaporador para evitar
recirculando no Flash 98,1 °C mudancas temperatura alta.

Aplicando o Caso 1 surge a necessidade de algumas malhas de controle na ponta de
rede, elas manterdo as temperaturas finais dentro das faixas especificadas. No caso dos
condensadores, a instalacdo de malhas de controle é menos importante, em caso de auséncia,
o efeito negativo é o consumo desnecessario de dgua de resfriamento. O custo da dgua de
resfriamento é bem menor que o do vapor, e os sistemas de controle relacionados s@o mais
caros. S0 muito raras as plantas de extragdo que possuem este tipo de sofisticacdo.

O aumento da temperatura final de C1 para 58 °C traz beneficios ao processo.
Segundo o que foi descrito no capitulo 2, a eficiéncia de extracdo melhora com o aumento da
temperatura.

Caso a planta possa operar em estado estaciondrio sem perda de rendimentos haverd
uma considerdvel redug¢do no consumo das utilidades. No caso de H1 haverd uma reducio no
consumo de dgua de resfriamento de 95292 kg/h, no caso de H6 a economia serd de 38084
kg/h de 4gua de resfriamento, ja em H13 acontece o efeito inverso, em funcio da redugéo das
vazdes das correntes C2 e H6 houve um pequeno aumento no consumo de dgua de
resfriamento — 1859 kg/h. No caso das correntes frias hd uma reducdo de consumo de vapor
em C2 e C5 — respectivamente 159 kg/h e 442 kg/h.

E importante mencionar que a rede se mostrou bastante robusta ao Caso 1, ou seja, ndo
ha qualquer inconveniente em operar a planta com concentracdes menores de hexano no
farelo e maiores na miscela.
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6.6 Tabelas de Sensibilidade

O método das tabelas de sensibilidade foi desenvolvido para apresentar, através de
tabelas, quais sdo os trocadores de calor que governam a flexibilidade da rede e com que
intensidade isto ocorre.

Este item ndo tem por objetivo aplicar completamente a metodologia das tabelas de
sensibilidade para toda a rede, mas sim mostrar as suas potencialidades.

As tabelas de sensibilidade serdo aplicadas para algumas correntes que ndo foram
envolvidas pelo Caso 1 por se tratarem de subsistemas independentes.

As correntes escolhidas sdo HS e HI10, essas t€ém mCp linear ndo segmentado e
constituem subsistemas importantes. O primeiro interfere na degomagem e especificacao do
6leo e o segundo, na recuperacdo de hexano contido no ar, dltima barreira & emissdo
atmosférica do solvente.

E necessario fazer uma consideracio a mais a respeito da interferéncia da corrente H5
na corrente C4 e da corrente H10 na corrente C9. Observando o Fluxograma do Capitulo 3, na
Figura 8, nota-se que em ambos os casos tratam-se das mesmas correntes (C9 e H10 sdo a
mesma corrente de 6leo mineral e HS e C4 sdo a mesma corrente de 6leo de soja) em
momentos sucessivos do processo. Sendo assim, ao aumentar-se a taxa madssica e a
temperatura de HS, aumenta-se também na corrente C4. No caso do par C9 e H10, apenas a
variagcdo da taxa mdéssica de H10 serd propagada para C9, a temperatura podera ser alterada
pela transferéncia de massa nas colunas de absor¢éo e de "stripper" que ndo foram simuladas
neste trabalho.

O primeiro passo para o calculo das Tabelas de Sensibilidade é identificar e numerar
as temperaturas da rede. A Figura 64 mostra a numeracido das temperaturas da rede. Os
ejetores sdo somados em uma Unica corrente.
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Case: tr1 DTMIN: 15.0 (Duty based)
) )
VAP M 183.2.@ 1832
VAP B 1429 109 @wg 'jm_‘mﬂl 1129, 1429
H1-DES 489 1 425
H2-STP 100.0 2 40.
H5-OLE 100.0 =85 0 3 4 700
H6-FLA 920—'63 Q 5 @400 6 40.
H7-DS 90.0 52.0 7 ' 8 40
H10-MIN 90.0 78 9 ' \ 10 40.
H12-RES 90.0 ' 11 40,
€ 40.0 12
H13-MIS 94.0 / ’QZ.O 13 \53.2 43% 4
C1-HEXA 350 15 40.0
C2-MIs 0.1 17 16 77. 2' 441
C3-STR J05.0 18 90.1
C4-SEC 20.0 Z) @ 19 85.0, ) 70.0
C5-FLA & Rzr} P20
C7-FER &0 2 ® 80.0
C8-DEC 850 24 y WA Q. 30.0
C9-MIN 200 ) AR 550
% )
AGUA RES S — ‘.EQ‘.@Q‘.ZSO‘@Q‘ZBO‘ .......................... 290" ............ 25.0]
127.9 77.0
s Bns -
Figura 64: Numeracgéo das temperaturas da rede

Como ja foi mencionado, KOTJABASAKIS (1986) estabeleceu trés tipos de tabelas

de sensibilidade: variacdes de temperatura, variagdes de mCp e variacdes de UA. Sendo que
as variagdes no mCp cobrem variagdes de taxa mdssica e variacdes no Cp, ja as variacdes no
parametro UA cobrem incrustag@o nos tubos e decréscimo na 4rea efetiva de troca térmica.

Segundo o “Downstream Path” da corrente HS, apenas as temperaturas 3, 4, 19 e 20

sdo afetadas diretamente pelas modificagdes. No caso de H10 as temperaturas afetas sdo 9, 10,
25 e 26. A temperatura inicial de H5 e de C9 também podem ser fonte de distirbio nesta
analise As Tabelas 31 e 32 mostram as tabelas de sensibilidade de temperatura para H5 e H10.
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Tabela 31: Tabela de sensibilidade para variagdes de temperatura da corrente HS.

Temperaturas da Rede | Variagdes ocasionadas por 1 °C em H5
T3 0,79
T4 0,59
T19 0,79
T20 0,73

Tabela 32: Tabela de sensibilidade para variagdes de temperatura da corrente H10.

Temperaturas da Rede | Varia¢des ocasionadas por 1 °C em H10
T9 0,65
T25 0,32
T10 0,17
T26 0,22

Nota-se que em ambos 0s casos a rede atenua a variagdo de temperatura introduzida
por distdrbios causados em H5 e H10. Na pior das hipdteses, uma varia¢do de 1 °C pode levar
a variagdes de 0,8 °C (H5 para T3 e T19). Em alguns casos uma variagdo de 10 °C pode se
tornar quase despercebida pela rede (H10 para T10 e T26). Este efeito atenuador é bastante
benéfico.

A Tabela 33 mostra a tabela de sensibilidade para variagdes de taxa méssica e/ou calor
especifico para HS.

Tabela 33: Tabela de sensibilidade para variagdes de taxa mdssica ou Cp de HS.

mMpHs | A% | % | 2% | -10% | 10% X% X% | A%
3 1428 949 2 H64 28 206 376 517 635
@ -1655  -11.51 708 3%H 2R 519 726 907
T19 240 20 143 073 073 143 210 273
T 1.04 024 003 01§ 023 082 084 117

As temperaturas T3 e T4, que fazem parte da rede de influencia de HS, sdo
temperaturas de correntes quentes, sendo assim, quanto menor forem os seus valores, menor
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serd o consumo de dgua de resfriamento. O efeito inverso € observado nas temperaturas de
correntes frias.

As temperaturas T4 e T20 estdo sinalizadas com um asterisco porque estdo na ponta da
rede. A rigor, apenas o efeito das pontas de rede é importante para o processo, elementos
finais de controle deverdo ser instalados nestes pontos para que as variagdes possam ser
corrigidas, mantendo as temperaturas finais dentro de faixas aceitaveis.

Caso haja variagdo de até 5 °C somada com variagdes de vazdo da ordem de 20%
teriamos os seguintes resultados:

Tabela 34: Resultados de variagdes de 20 % na taxa massica e 5 °C para H5.

Condicoes -20% e -50C -20% e +50C +20% e -50C +20% e +50C
T3 -9.59 -1.69 -0.19 7.71
T4* -10.01 -4.11 2.24 8.14
T19 -5.38 2.52 -2.52 5.38
T20* -3.74 3.56 -3.13 4.17

-

A temperatura T4 € bastante sensivel as variagdes de temperatura e de vazdo de HS. E
fundamental que haja uma malha de controle no trocador de calor com dgua de resfriamento
para que a operacdo de centrifugacdo seja efetuada com qualidade.

A temperatura T20 é muito mais robusta a oscilagdes, tanto na temperatura quanto na
vazdo de H5. Mesmo com variagdes de 20% na vazdo e 5 °C na temperatura de H5 a variagdo
de T20 ndo ultrapassa 5 °C. Sendo assim, se ndo fosse o aspecto de economia de utilidades
ndo haveria nem necessidade de malha de controle para manter a temperatura em 90 °C,
raramente o processo teria variagdes desta grandeza. Com a adi¢do de uma malha de controle
em T4, T20 fica ainda mais estavel.

Tabela 35: Tabela de sensibilidade para variagdes de taxa massica ou Cp de H10.

mCpHI0| -40% -30% 2% -10% 10% 20% 0% 40%
T -4.41 -3.03 -1.87 -0.87 0.76 1.43 202 256

T25 4.08 280 1.73 0.80 0.70 -1.32 -1.87 -2.36
T10* -8.74 6.5 4.32 212 203 3.5 5.76 7.46
T26* 13.78 942 577 266 -2.31 434 6.13 -1.72

As temperaturas T9 e T10 fazem parte de correntes quentes, T25 e T26 sdo
temperaturas de correntes frias. O mesmo efeito observado nos comentarios da tabela de
sensibilidade de HS valem para estas temperaturas.

As temperaturas T10 e T26 estdo sinalizadas com um asterisco porque estdo na ponta
da rede. A rigor apenas o efeito das pontas de rede € importante para o processo, elementos
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finais de controle deverdo ser instalados nestes pontos para que as variagdes possam ser
corrigidas, mantendo as temperaturas finais dentro de faixas aceitdveis.

Caso haja variag¢do de até 5 °C somada com variagdes de vazdo da ordem de 20%
terfamos os seguintes resultados:

Tabela 36: Resultados de variagdes de 20 % na taxa massica e 5 °C para H10.

Condicoes -20% e -50C -20% e +50C +20% e -50C +20% e +50C
T9 -5.12 1.38 -1.82 4.68
T25 0.13 3.33 -2.92 0.28
T10* -5.17 -3.47 3.10 4.80
T26* 4.67 6.87 -5.44 -3.24

As variagdes apresentadas sdo bastante relevantes, incrementos ou redugdes da ordem
de 5 °C principalmente em T10 podem ser particularmente maléficas ao processo. Por outro
lado, variacdes de taxa mdssica de 20% nestas correntes sdo muito raras pois se trata de um
sistema em circuito fechado de 6leo mineral sem interferéncia do resto da planta e sob
controle do operador. Mesmo assim, recomendam-se malhas de controle na dgua de
resfriamento e no vapor.

6.7 Consideracoes finais

A rede configurada no Capitulo 5 é flexivel as etapas da posta em marcha, a reducio
de concentracdo de hexano no farelo e ao aumento de 6leo na miscela desde que algumas
alteracdes sejam feitas.

No nivelamento do extrator € desejdvel que o hexano seja aquecido a 55 °C porém a
corrente que presta este servico ao processo ndo estd disponivel na posta em marcha, sendo
assim, recomenda-se a instalacdo de um bocal para injecdo de vapor de baixa pressdo na
camisa deste equipamento apenas para o inicio da operacao.

Na posta em marcha, a corrente C2 ndo tem H6 que € a fonte quente mais energética
do primeiro evaporador. Para compensar esta auséncia, se faz necessario a instalacdo de um
novo bocal de vapor de baixa pressdo no primeiro evaporador que servird para compensar a
falta de energia.

A Corrente H7 pode ndo condensar completamente na parada da planta ji que a
Corrente C1 € interrompida antes. A solug@o proposta ¢ manter o bombeamento de hexano
para o extrator na vazio necessdria para condensar a corrente H7 remanescente na parada.

O Caso 1 mostra que algumas malhas de controle sdo importantes para a estabilidade
do processo em caso de mudanga de condi¢des operacionais do extrator. Controle do vapor de
baixa injetado no segundo evaporador para controlar o aumento ou a reducdo de vazdo ou
temperatura da miscela e o controle de vazdo de vapor de média no aquecedor de hexano
superaquecido no Tubo Flash sao as mais importantes.
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Outros pontos de controle foram evidenciados no Caso 1, dgua de resfriamento nos
condensadores de H1, H6 e H13. Porém, tratam-se de sistemas mais caros, de beneficio
menor, visto que a dgua de resfriamento € uma utilidade com custo bem menor do que o
vapor, e sem prejuizo para o processo - quanto mais frios forem os vapores de hexano, melhor
€ a eficiéncia da coluna de absorg¢ao, e, portanto, maior € a recuperacio de hexano.

A rigor, todas outras pontas de rede podem ter malhas de controle. C7, C9 e C4 sdo
exemplos de correntes frias que podem receber malhas de controle, reduzir consumo de vapor
e manter estabilidade do processo.



Capitulo 7

Conclusodes e Sugestoes

O presente trabalho sintetizou uma rede de trocadores de calor para recuperacdo de
energia no processo de producdo de farelo branco, utilizando o método do ponto de
estrangulamento. Este capitulo apresenta as principais conclusdes deste trabalho.

7.1 Conclusoes

A aplicag@o da metodologia do ponto de estrangulamento na integragcdo energética da
fabrica de farelo branco confirmou a facilidade de aplicagdo do método e a clareza com que as
relacdes de compromisso entre investimento e custos operacionais sio manipuladas. A
interacdo do engenheiro de processo com o método € intensa em todas as suas etapas, é ele
quem define:

1) as restrigdes do problema - layout, seguranca, controle, etc;

2) todas as conexdes entre as correntes quentes e frias para formar trocadores de calor;
3) as caracteristicas dos trocadores de calor em cada conexao;

4) as divisdes de correntes que precisam ser feitas;

5) se as regras da metodologia do ponto de estrangulamento serdo seguidos ou ndo em cada
uma das conexoes;

6) cada uma das simplifica¢des na etapa de evolucio da rede.

Isto faz com que a solugdo obtida dificilmente resulte em uma rede desassociada da
realidade do processo, pois estd baseada intrinsecamente na experiéncia do engenheiro. A
sistemadtica, baseada em conceitos termodindmicos e em heuristicas, € bastante poderosa e
poupa muito tempo dos técnicos responsdveis pela recuperagdo de energia em qualquer
desenvolvimento de processo.
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A féabrica de producdo de farelo branco é muito similar as plantas tradicionais de
esmagamento de soja, no entanto, tem diferencas significativas, como por exemplo a
dessolventizacdo do farelo branco. Nao foram encontrados estudos especificos na literatura
descrevendo as recuperagdes de energia em plantas industriais produtoras de farelo branco.
Com base nas recuperagdes energéticas empregadas no processo de esmagamento tradicional
o Capitulo 5 deste trabalho sintetizou a rede que simboliza o estado da arte de recuperacdo
energética neste processo - Rede Padréo. Os resultados de consumo de utilidade desta rede
constituida basicamente por analogia com o processo tradicional de esmagamento de soja sdo
adequados as expectativas.

A grande maioria dos artigos publicada ndo manipula situagdes reais, e, em funcdo
disto, ndo se deparam com uma série de detalhes que dificultam a obten¢do de uma solugdo
vidvel em uma instalacdo industrial. O Capitulo 3 mostra a formulacdo do problema que
basicamente lida com todos estes inconvenientes. A defini¢do do escopo, ou seja, a escolha
das correntes que fardo parte do problema, bem como a sua formatag@o, é parte importante do
processo. Nesta etapa, a segmentacdo das correntes se destaca como ponto essencial para a
producdo de um resultado aceitdvel. Normalmente quando correntes multicomponentes
trocam de fase, a relacfo entre a variac@o de entalpia e variacio de temperatura ndo € linear, e
portanto, requer segmentacdo em trechos lineares para poder ser resolvida pela metodologia
do ponto de estrangulamento com razodavel precisdo. Sem este cuidado, os resultados obtidos
podem ndo refletir a realidade do processo industrial. No Capitulo 3 fica bastante claro quais
correntes foram consideradas lineares e quais foram segmentadas.

Boa parte das pesquisas realizada no campo da conservagdo de energia ocorre na
Europa e nos Estados Unidos. Estes pesquisadores utilizam nimeros basicos para custo de
trocadores de calor, de vapor, de dgua de resfriamento, entre outros, sendo muito distantes da
realidade brasileira. Em muitos casos estes valores sdo tdo distintos que ndo podem servir nem
para a comparacdo grosseira. Sem dados brasileiros os resultados obtidos t€ém pouco valor.
Por exemplo, o valor da diferenca de temperatura minima admissivel (AT min.) varia com a
natureza do problema, o custo de investimento e os custos de utilidades. Sendo assim, o
mesmo problema pode ter AT min. diferente no Brasil e nos EUA, resultando em redes finais
diferentes também. Outro fator importante nesta andlise é a taxa de juros, que estd ligada a
taxa de atratividade. Quanto mais alta é a taxa de atratividade mais dificil serd a viabilidade da
rede de trocadores de calor. Sendo assim, paises onde a taxa de atratividade é muito alta e o
custo de utilidades € baixo tendem a ter sistemas de recuperagdo de calor mais simples. Este
trabalho foi vinculado estritamente a situacdo brasileira.

Como explica o capitulo 5, a faixa de diferengas minimas admissiveis estudadas para
este processo foi limitada de 1 a 15 °C. Isto ocorreu, por conta da temperatura de dgua de
resfriamento disponivel — minimo 25 °C — e das correntes que precisam ser resfriadas até 40
°C. Ao observar o grifico da Figura 35, nota-se que se houvesse um “range” maior,
provavelmente, a temperatura minima admissivel otimizada seria maior. Uma forma de operar
com AT minimos maiores sem prejudicar as correntes que precisam ser resfriadas a 40 °C
seria a divisdo do problema em dois subproblemas com AT minimos distintos, mantendo as
pontas de rede das correntes quentes operando com AT minimo de 15 °C.

Como ja foi mencionado, o processo de extragdo foi amplamente desenvolvido por
muitos engenheiros experientes durante vdrias décadas, mesmo assim, como mostra o
Capitulo 5, os resultados obtidos pela rede evoluida sdo melhores do que o da Rede Padréo. O



7.1 CONCLUSOES 147

Capitulo 5 mostra este ganho na Rede Evoluida. Foi obtida uma reducdo nos gastos com
utilidades de 58000 MUSS$ anuais. Porém, o VPL da rede em cinco anos é marginal em
funcdo do investimento necessdrio e da taxa de atratividade empregada - que € muito alta em

paises em desenvolvimento como o Brasil.

Mesmo apresentando resultados modestos, este estudo mostra claramente as
capacidades do método, pois, como ja mencionado, o exemplo analisado trata-se de um
processo bastante maduro com mais de cinqiienta anos de existéncia, e mesmo assim, a rede
sintetizada com a metodologia do ponto de estrangulamento apresenta resultados melhores do
que o estado da arte.

A definicdo do valor presente liquido (VPL) € mais apropriada para avaliar projetos
do que o conceito de custo total anualizado (TAC), quer seja pela maneira com que corrige 0s
gastos através de uma taxa de atratividade, quer seja pelo fato de o desembolso em
equipamento ser realizado no inicio do empreendimento - e ndo diluido ao longo dos anos
usando o artificio da depreciagdo. Este trabalho desenvolve uma técnica para utilizar o valor
presente liquido como critério para definicdo da AT min. Mostra também que existe uma
diferenca bastante significativa quando o VPL ¢ utilizado para a definicdo do AT min. ao
invés do TAC.

Neste trabalho, ao utilizar-se o VPL para o célculo de viabilidade da rede, considerou-
se que o investimento seria feito no inicio do projeto — supostamente com capital préprio da
empresa. Este critério foi escolhido por conta do baixo investimento relacionado com o
exemplo em questdo. Na hipdtese mais onerosa a empresa investiria 1.140.948 USS$, incluindo
equipamentos e mao-de-obra para instalagdo — Tabela 23. O item 5.4 (Otimizagdo da
diferenca minima de temperatura) discute este critério. Em contrapartida, muitas vezes é
necessdrio captar recursos de bancos de investimento ao invés da utilizac@o de capital proprio,
nesta situacdo haveria necessidade de incluir na andlise os juros cobrados pela instituicdo
financeira ao longo do tempo de acordo com o contrato de financiamento. Neste caso, a
viabilidade de qualquer rede diminuira.

A flexibilidade da rede evoluida foi avaliada segundo “downstream paths”, simulacdo
e tabelas de sensibilidade. Estas metodologias demonstraram que a rede evoluida, além de
econdmica, é robusta na posta em marcha, quando hd concentragdo de miscela no extrator e
no momento em existem modifica¢des de temperatura e vazio de algumas correntes lineares.

E importante ressaltar também que este estudo ndo contempla a avaliacio da
possibilidade de reducdo da capacidade das caldeiras e torres de resfriamento que geram
decréscimo no capital investido na planta como um todo. A tendéncia é que redes mais
sofisticadas, isto é, com maior nimero de trocadores de calor e controle associado se
viabilizem caso esta andlise mais abrangente seja feita.

Por fim, € muito claro que ha grandes vantagens na aplica¢do de uma sistematica no
projeto de uma rede de recuperacio energética. O método do ponto de estrangulamento é uma
das alternativas mais empregadas no mundo por conta de sua praticidade, flexibilidade e do
histérico de resultados obtidos. Este trabalho mostra que mesmo quando aplicado em um
processo bastante desenvolvido o Método do Ponto de Estrangulamento pode trazer
beneficios econdmicos vinculados a reducdo do gasto com utilidades. Se isto é verdade para
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processos maduros, o potencial para aplicagdo da metodologia em processo menos estudados
¢ fantéstico.

7.2 Sugestoes para novos trabalhos
Sdo muitas as sugestdes para novos trabalhos associados a recuperacao energética:

Reaproveitamento de equipamentos usados - A rede com méxima recuperacdo de
energia consome 40000 US$ a menos por ano em vapor e dgua de resfriamento, porém, o
investimento adicional necessério € alto demais para viabilizar esta redu¢do. No entanto, se
fossem empregados trocadores de calor usados, com custo de aquisi¢do menor, boa parte
desta economia poderia ser viabilizada. Este pequeno exemplo serve para mostrar que a busca
de alternativas para reduzir o investimento em redes de trocadores de calor pode contribuir
muito para a viabilizacdo da rede de maxima recuperagéo de energia.

Metodologia para Adequacao de Instalacoes Existentes - No parque industrial
brasileiro, existem muitas fabricas que estdo carentes de estudos de recuperacio energética. A
sistemdtica abordada neste trabalho auxilia e fundamenta estudos em instalacdes existentes,
mas ndo foi desenvolvida especificamente para lidar esta situacdo. Para enderegar o problema
de adequacdo de uma unidade existente com todas as condi¢des de contorno associadas a este
cendrio — “layout”, geometria de equipamentos existentes, aproveitamento de equipamentos
usados - € necessario que outras técnicas sejam utilizadas também. O estudo de adequacgéo de
plantas existentes é denominado na literatura internacional como “Retrofit” e € também um
tema bastante rico para proximos estudos.

Anadlise Integrada com a Planta de Utilidades - A aplicacdo de métodos que
compreendam ndo s6 a recuperacdo de calor nas plantas de processo mas também nas
utilidades - incluindo no escopo investimento em caldeiras, torres de resfriamento e sistema
de produgdo de dgua gelada - abre caminho para viabilizacdo de redes mais elaboradas e mais
econdmicas, pois contabiliza a reducdo de investimento em utilidades.

Métodos Numéricos - O método do ponto de estrangulamento € baseado na
termodindmica e em heuristicas, mas apesar de todas as suas vantagens, ndo garante a
obtencdo da solugcdo 6tima do problema. As metodologias numéricas também sdo bem
exploradas na literatura, t€ém suas prOprias particularidades e dificuldades. Métodos
Matematicos Seqiienciais e Simultaneos podem produzir solugdes mais econdmicas e com
maior qualidade, e t€m sido foco dos estudos mais avancados neste tema nos dltimos anos.



Apéndice A
Calculo do equilibrio de fases para a mistura hexano, agua e ar

Abordagem -y

Foi utilizada a abordagem ®—y que trata o equilibrio na fase liquida com o coeficiente
de atividade. Para resolver o coeficiente de atividade utilizou-se o modelo de Van Laar. Para a
fase vapor foi considerado adequado o modelo dos gases ideais. As equagdes e consideragdes
s@o explicitadas abaixo.

Como o ponto de azedtropo da mistura é conhecido (61,7°C a 5% w/w de agua) os
parametros bindrios da equacdo de Van Laar puderam ser obtidos da seguinte forma:

Equacdo da abordagem ®-y para o equilibrio liquido e vapor

Fazendo-se uma simplificacdo para gas ideal, onde:

Tem-se:

Sat

PXyi=y,XP"™ Xx,
No azedtropo tem-se a seguinte igualdade:

XI

Vi
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Conseqiientemente:

Equacdes do Coeficiente de atividade seguindo o modelo de Van Laar para uma
mistura bindria dos componentes 1 e 2.

2

A, XX
Iny =A;,X = :
A, Xx, + A, Xx,
A 2
X X
Iny, =4, X 12 1

A, Xx +A, Xx,
Assim sendo com a pressdo de operagdo, a temperatura e a composi¢do do azedtropo
podem-se encontrar os pardmetros bindrios de Van Laar — A12 e A21.
De posse dos parametros de Van Laar e da metodologia ®—y obtém-se os pontos de
bolha e orvalho — ndo ha razdo para descrever-se neste trabalho o modelo ®—y pois ele é

amplamente discutido em livros tradicionais de termodindmica e engenharia quimica.

A presenca de um gés incondensavel reduz o ponto de orvalho. Este efeito pode ser
explicado pela relagdo entre as Leis de Dalton e Raoult aplicadas para solugdes ideais.

P, = y;.P (Dalton)
P; = x1.P°; (Raoult)
Sendo que:
P, - Pressdo parcial do componente 1;

y; - fragdo molar do componente 1 na fase vapor;
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X1 - fragdo molar do componente 1 na fase liquida;
P - Pressdo total do sistema;
P° - Pressdo de vapor do componente 1 na temperatura do sistema;

Sabendo a composicdo da fase vapor e a pressdo total do sistema e com a certeza que
para uma solucdo bindria onde um dos componentes é um incondensivel, x; é sempre
unitdria, a pressdo parcial equivale a pressdo de vapor. Sendo assim, a temperatura do ponto
de orvalho € a temperatura de saturacido do vapor correspondente a pressdo parcial calculada

pela Lei de Dalton.

A mesma formulagdo da mistura bindria (vapor e incondensavel) foi utilizada para a
mistura de vapores e ar existente em alguns condensadores. Além do hexano e da dgua, o ar
faz parte da mistura a ser condensada. Como o ar ndo condensa, os pontos de bolha e de
orvalho foram calculados considerando a pressdo total do sistema como sendo a soma das
pressdes parciais da 4gua e do hexano, excetuando os moles do ar.

Cada uma destas correntes serd interpretada da seguinte forma:
1) Através da metodologia ®—y obtém-se a temperatura de saturacio da mistura;

2) Divide-se a corrente em duas etapas dessuperaquecimento e condensacio, sendo
que o divisor de dguas é temperatura de saturacio;

3) Na primeira etapa apenas calor sensivel é trocado;

4) Na segunda etapa ocorre a condensa¢do com temperatura decrescente até 40 °C -
considera-se para esta etapa mCp constante.

5) A composi¢do das correntes a jusante dos condensadores € estabelecida pelo artigo
de HORSMAN (1982).



Apéndice B

Historicos relacionados com o trabalho

Estudo de redes de trocadores de calor

O desenvolvimento do estudo das redes de trocadores de calor passou, ao longo destes
anos, por inimeros marcos que contribuiram para o desenvolvimento desta ferramenta.

Pioneiros

O primeiro autor que escreveu um artigo a respeito de redes de trocadores foi Ten
Broeck, em 1944 (BROECK apud FURMAN e SAHINIDIS, 2001). Outro autor, que ¢
considerado como um pioneiro neste campo, € o professor Rudd juntamente com seus
colaboradores da Universidade de Wisconsin (RUDD apud GUNDERSEN e NAESS, 1988).

Hohmann e Lockhart

Muitos autores reconhecem a importancia do trabalho inovador feito por Hohmann e
Lockhart que contribuiu muito para o desenvolvimento dos métodos evolutivos (CIRIC e
FLOUDAS 1989; GUNDERSEN e NAESS, 1988; FURMAN e SAHINIDIS, 2001; CIRIC e
FLOUDAS, 1991).

Os trabalhos de Hohmann foram os primeiros a fazer uso da expressdo (N-1) que
define o minimo ndmero de trocadores em uma rede. Hohmann também discutiu o efeito de
“loops” e subproblemas e sua relagdo com o minimo nimero de trocadores (GUNDERSEN e
NAESS, 1988). Hohmann e Lockhart foram os primeiros a utilizar as curvas compostas € a
definir a minima demanda por utilidades quentes e frias em um processo (FURMAN e
SAHINIDIS, 2001).
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Ponto de Estrangulamento (‘“‘Pinch Point”)

Umeda et al e Linnhoff e Flower em 1978 identificaram de forma independente o
ponto de estrangulamento do sistema (UMEDA apud GUNDERSEN e NAESS, 1988,
LINNHOFF apud GUNDERSEN e NAESS, 1988). Linnhoff e Flower também introduziram
nestes artigos conceitos que viriam a ser utilizados na metodologia Pinch, como a Tabela
Problema. Tanto Umeda et al quanto Linnhoff e Flower utilizaram conceitos termodindmicos
para a elaboracdo de seus métodos, incluindo relagdo entre temperaturas das correntes e suas
entalpias (SMITH, 1995, LINNHOFF et al., 1982, SEIDER et al., 1998)

Método do Ponto de Estrangulamento (“Pinch Design Method”)

Em 1983, Linnhoff e Hindmarsh propuseram o Método do Ponto de Estrangulamento
(SEIDER et al. 1998, LINNHOFF, 1983). O problema ¢ dividido em intervalos de
temperatura das correntes frias e quentes, sempre mantendo uma minima diferenca de
temperatura previamente estabelecida. Este método inclui também a determinag@o do ponto
de estrangulamento, que é o ponto de maior restricdo da rede, ou seja, o de menor gradiente
de temperatura. Partindo deste ponto, a rede de trocadores deve ser formada levando em
conta: recuperacdo de energia, custos de aquisi¢do de trocadores, disponibilidade de
gradientes de temperatura - atendendo sempre a diferenca minima de temperatura - e
disponibilidade de energia.

“Transshipment Model”

No mesmo ano, PAPOULIAS e GROSSMANN (1983), da Universidade de
Pittsburgh, publicaram um artigo onde tratam de redes de recuperagdo de calor. Neste artigo,
os autores descrevem o Modelo "Transshipment" (transbordo de energia), largamente
empregado em desenvolvimentos posteriores. Os autores fazem uso da programacio linear
para definir o minimo custo de energia empregado em utilidades - para uma dada diferenca
minima de temperatura. Apds isto, resolve-se o Modelo "Transshipment" através de
programacdo linear inteira e mista (MILP) no intuito de encontrar-se o nimero minimo de
trocadores de calor que atende as demandas do processo. Dividindo o problema em duas
partes, procedimento tipico dos Métodos de Sintese Seqiiencial, reduz-se o tamanho e a
complexidade do problema, conforme foi observado por eles.

O artigo de Papoulias e Grossmann, juntamente com os artigos de Cerda, publicados
em 1983 (CERDA apud. FURMAN e SAHINIDIS, 2001), motivaram novas tentativas de
resolver o problema das redes de trocadores de calor com ferramentas mais matematicas e
sistemadticas.

Simulacao Simultanea

Um dos primeiros trabalhos que trataram a simulagdo simultinea de redes de
trocadores de calor foi o de YUAN et al., (1989) de Toulose. Uma formulagédo do tipo MINLP
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¢ apresentada e dois exemplos sdo resolvidos. O inconveniente do modelo é que ndo permite
mistura ou divisdo de correntes.

CIRIC e FLOUDAS, 1989, em seu artigo criticam o trabalho de Papoulias, Grossmann
e Cerda. Segundo eles, a limitagio destes modelos diz respeito a multiplicidade de solugdes -
existem normalmente vérias solu¢des para um dado problema - e a falta de consideracdo em
suas formulagdes de drea de troca térmica ou outro pardmetro que possa identificar qual o
custo de investimento da rede. Na prdtica, o projetista pode encontrar dezenas de solugdes
para o problema, com custos de investimento bastante distintos, sem nenhum instrumento,
definido pelos autores, para a sele¢do do melhor arranjo.

No mesmo artigo, CIRIC e FLOUDAS enunciam os problemas associados aos
métodos de projeto de redes de trocadores. O primeiro problema ¢é associado a
impossibilidade de selecdo de unidades de troca, através do ponto de “pinch”, quando estas
causam redugdo significativa no custo de investimento que compensem o aumento de
consumo de energia no sistema. O segundo problema ¢é associado ao fato da selecdo das
unidades ser um problema com multiplas solucdes, atingindo uma mesma recuperacio
energética. Cada uma delas com custos de investimento diferentes. A terceira incerteza deve-
se ao fato da etapa final do método ser constituida por uma programacio nao linear e ndo
convexa, onde as solugdes encontradas sdo 6timos locais. O artigo desenvolve estratégias para
superar os dois ultimos problemas. A técnica utilizada para superar o segundo problema ¢é a
hiperestrutura, onde todas as possibilidades de unidades de troca térmica sdo levadas em
conta.

Em 1991, novamente, CIRIC e FLOUDAS, propuseram um método de sintese
simultinea que aborda simultaneamente o consumo de utilidades, o posicionamento dos
trocadores de calor e a configuracio da rede. O método faz uso do Modelo "Transshipment"
vinculado a hiperestrutura definida no artigo citado no paragrafo anterior.

YEE e colaboradores escreveram, em 1990, trés artigos que tratam também de
simulacdo simultinea de redes de trocadores. Na segunda parte do trabalho, eles resolvem
simultaneamente o consumo de energia, nimero de trocadores, drea de troca térmica para os
trocadores e configuracio da rede de recuperacdo de energia. Nesta formulacdo ndo é
necessdria a defini¢do prévia do consumo minimo de utilidades e nem da minima diferenca de
temperatura para uma unidade de troca térmica (YEE, e GROSSMANN, 1990). O problema é
dividido em estdgios e ndo em intervalos de temperatura, como sio divididos pelos demais
métodos. A superestrutura proposta na primeira parte (YEE, GROSSMANN e
KRAVANIJA,1990) assume mistura isotérmica, isto significa que a temperatura ao final de
cada estagio € igual para uma dada corrente - especialmente importante para quando a divisdo
de uma corrente € necessdria. Fazendo esta simplificacdo os autores eliminam o balanco
energético ndo linear em torno de cada trocador e as equacdes de mistura de calor, também
ndo lineares. Como resultado disto, as ndo linearidades do problema passam a se fazer
presentes apenas na Funcdo Objetivo. O modelo se torna bastante robusto e de resolugéo facil.
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Apesar dos recentes avangos em otimizacdo ainda hd um consideravel trabalho a ser
realizado para resolver redes de trocadores de calor de forma simultdnea. Além da natureza
combinatdria complexa do problema hd a presenca de 6timos locais nestas formulagdes.
Ainda ha espago para o desenvolvimento de formulagdes mais robustas e/ou de algoritmos de
otimizagdo global mais eficientes, conforme FURMAN e SAHINIDIS, 2001.

Outros empecilhos para a consolidagdo dos métodos de sintese simultinea sdo as
restricdes e simplificacdes que os pesquisadores ainda se véem obrigados a fazer para resolver
o problema. Estas simplificacdes incluem: mistura isotérmica, impossibilidade de divisdo de
correntes e inclusdo de "by-pass", etc, o que, em alguns casos, dificulta a utilizagdo desta
metodologia em problemas industriais.

Sintese de Redes Flexiveis

O projeto tradicional de redes de trocadores de calor é baseado em condig¢des
operacionais fixas como vazdes e temperaturas iniciais e finais. Entretanto, uma planta em seu
regime operacional normal pode apresentar oscilacdes em todas estas varidveis. A producdo
varia e com ela as vazdes madssicas que circulam nos equipamentos. Por conta de um distdrbio
qualquer, as temperaturas entre os equipamentos também podem sofrer alteracio; incrustagdes
podem alterar os coeficientes globais de troca térmica, reduzindo as 4reas para troca térmica
inicialmente disponiveis nos trocadores de calor. Todas estas oscilacdes podem afetar a rede
de trocadores de calor de forma a exceder as faixas admissiveis para as temperaturas finais,
muitas vezes tornando a planta incapaz de manter seus produtos dentro de especificagdes ou
condi¢des de seguranga minimas para a operacdo. Para uma rede de trocadores de calor
manter as temperaturas finais dentro de faixas aceitdveis de operagdo, algumas medidas
precisam ser tomadas de forma a manter as temperaturas finais em faixas aceitdveis, mesmo
quando a planta é submetida a disttirbios ou mudangas de carga ou produto. A literatura cita:
aumento de drea de alguns trocadores de calor, adi¢des de trocadores de calor extras, “by-
pass”, etc. Quando, como resultado destas medidas, o processo produtivo passa a absorver
uma faixa de distdrbios e varia¢des sem prejuizo de qualidade, seguranca ou produtividade, a
rede de trocadores de calor ¢ dita flexivel.

Nos tltimos quinze anos este tema foi estudado pela escola das heuristicas baseada em
termodindmica e pela escola que se dedica a programacdo matematica.

Pioneiros

Os trabalhos de MARSELLE et all. (1982) e SABOO (1984) marcaram o inicio do
diagnéstico e estudo de redes flexiveis. Estes autores abordaram problemas genéricos de redes
de trocadores de calor onde vazdes e temperaturas de entrada variavam entre um limite
inferior e um superior. Para resolver este problema estes autores identificaram um nimero de
piores casos de condicdes operacionais e projetaram a rede de trocadores de calor para este
caso critico.



SINTESE DE REDES FLEXIVEIS 156

“Downstream Paths’’ e Tabelas de Sensitividade

KOTJABASAKIS e LINNHOFF, em 1986, publicaram um artigo que descreve duas
técnicas para melhor resolver o problema das redes flexiveis. Na primeira parte do artigo
apresenta os conceitos de operabilidade e “Downstream Paths”, através deles os autores
conseguem identificar em que pontos variam as temperaturas quando o processo € atingido
por uma perturbacdo - tal como mudancas de temperatura, redugdo da drea por incrustagdes
em trocadores de calor, mudanca de vazdo, etc. Com base nestes conceitos, é avaliada a
flexibilidade das redes. A segunda parte do artigo mostra o conceito de tabelas de
sensibilidade. A partir de um caso base, através de um balanco de energia em cada trocador de
calor e variacdes em condigdes operacionais sdo geradas as Tabelas de Sensitividade que
relacionam as temperaturas de saida com variacdes nas temperaturas de entrada, vazdes e
capacidade térmica das correntes.

A Tese de Doutorado de KOTJABASAKIS, em 1988, detalha todos os avangos neste
campo.

Programacao Matematica

Com o intuito de obter uma metodologia computacional para o projeto de redes
flexiveis muitos autores também desenvolveram métodos utilizando Programacio Linear
Mista e Inteira (PLMI) e Programacao Nao Linear (PNL). Os primeiros a se destacarem foram
FLOUDAS e GROSSMANN, que, entre 1986 e 1987, publicaram uma série de artigos que
visava resolver o problema da rede flexivel. Inicialmente utilizaram Programacgdo Linear
Mista e Inteira tomando por base o modelo “transshipment” para resolver plantas com
multiplas condi¢cdes operacionais pré-definidas. A rede 6tima foi obtida levando em conta o
custo dos equipamentos e o custo de utilidades. No ano de 1987 aprimoraram esta sistemadtica
dividindo a metodologia em duas fases completando entdo uma sintese completa. A primeira
fase prediz a rede através da utilizacdo de PLMI e a segunda fase configura a rede através de
PNL.

Outros autores também trabalharam desenvolvendo metodologias para sintese
resolucdo de redes flexiveis. CERDA e GALLI, em 1990, propuseram um novo método com
base no diagrama cascata, PAPALEXANDRI e PISTIKOPOULOS, em 1994, apresentaram
uma sistemadtica para a sintese e adequacdo de redes flexiveis e controldveis, considerando
sintese e flexibilidade simultaneamente usando programacao matematica. TANTIMURATHA
et al. (2001) propuseram um método de peneiramento e definicdo de objetivos para redes de
trocadores de calor flexiveis projetadas para plantas novas ou adequacgéo de existentes.s.
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Recuperacao térmica em plantas de extracao

Virios trabalhos foram publicados tratando de recuperacio de energia em plantas de
Extracio de Oleo de Soja.

SCHUMAKER, 1993, publicou um artigo que avalia o consumo de energia em um
processo completo de extragdo de 6leo de soja - condicionamento, dessolventizacdo de dleo e
farelo, secagem e resfriamento de farelo e degomagem. Trés situagdes foram expostas: a
situacdo antiga - oriunda da década de 50 -, a atual para 1983 e uma futurista. Ele constrdi trés
situacdes para o consumo de vapor por tonelada de semente. Na futurista, t€m-se economias
de vapor decorrentes da utilizacdo de: vapores do DT para aquecimento da miscela, vapores
de “flash” do DT e do secador para aquecer a miscela no segundo estdgio, etc. Utilizando as
observagdes do autor, uma planta de extracdo poderia consumir 177 kg de vapor / t de soja,
enquanto que plantas bem operadas em 1983 consumiam de 300 a 360 kg vapor/ t de soja.

STROUP, em 1997, fez consideragdo a respeito do consumo de energia térmica.
Segundo ele, uma planta tradicional de extracdo consome em torno de 273 kg vapor/t de soja,
sendo aproximadamente 213 kg/t na planta de extracdo. O autor indica como oportunidades
de melhoria para uma planta de 1200 t/d: o DTDC (Desolventizer, dryier and Cooler -
reducdo 1083 kg vapor/h); o Tanque de Vapor de Flash (125 kg vapor/h); o Aquecedor de
Hexano (449 kg vapor / h); o Trocador de Calor Oleo e Miscela (220 kg vapor/h) e o
Trocador de Calor entre o Circuito do Oleo Mineral Quente e Frio (65 kg vapor/h). Todos sdo
reaproveitamentos térmicos vidveis para uma planta de extracdo. Fazendo-se todas estas
modificacdes, tem-se um consumo de 174 kg vapor/ t de soja. Este valor ¢ muito préximo ao
previsto por Schumaker, conforme citado no paragrafo anterior.

DE MARCO, 2000, publicou um artigo descrevendo todos os reaproveitamentos
energéticos existentes hoje nas plantas DE SMET (Fabricante Belga de Plantas de Extracdo,
que divide hoje a lideranga do mercado Global com a Crown Iron Company). Divide os
ganhos em recuperacdo de energia das plantas de extracdo de 6leo em dois grandes grupos:
recuperagdo por troca de calor (redes de trocadores de calor) e aprimoramento de
equipamentos. Destaca em seu trabalho que nas etapas de extracdo e dessolventizacdo do
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farelo ha pouco a se fazer para recuperar mais energia - a etapa de dessolventizagdo do farelo,
segundo o autor, corresponde a 72% do consumo de vapor da planta. No entanto, na
dessolventizacdo da miscela e nos circuitos auxiliares - refervedor de dgua, etc - ha muitas
oportunidades. Segundo o autor, as alternativas para recuperagdo sdo: resfriamento dos
vapores provenientes do DT com a miscela vinda do extrator (economizador, 79 kg vapor/t
de soja), miscela de descarga do economizador com o 6leo final (3,5 kg vapor/t de soja),
hexano fria e d4gua para o decantador com o restante dos vapores do DT (3,2 kg vapor/t), dleo
mineral frio com 6leo mineral quente (sistema de absor¢édo de gases, 2,1 kg vapor/t de soja) e
dgua antes do refervedor com a dgua na descarga do equipamento (6 kg vapor / t de soja).

Pode-se ressaltar que os pontos descritos pelos diversos autores nos dltimos 20 anos
sdo praticamente os mesmos, e que sdo bem conhecidos pelos técnicos das industrias e pelos
fabricantes.
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Métodos de sintese utilizando programacao matematica.

Sintese Sequencial

As abordagens matemadticas para resolucdo de rede de trocadores de calor utilizam
métodos como PL, PNL, PLMI e PNLMI para resolver partes de um problema ou o problema
como um todo. Estes métodos sio menos intuitivos que a abordagem Pinch, porém
possibilitam automacdo e sistematizagao e, além disto, podem explorar todas as vantagens que
a computagdo moderna oferece (BRIONES e KOKOSSIS, 1999).

Programacao Linear

A programacio linear € também uma alternativa para o método grafico. Através desta
metodologia é possivel obter as utilidades minimas bem como localizar o ponto de
estrangulamento (SEIDER, SEADER e LEWIN, 1998).

O método inicia-se apds a etapa "c", descrita no Método da Tabela do Problema. De
posse das variagdes entélpicas em cada um dos intervalos, minimizando a utilidade quente -
simbolizada pela varidvel Qgeam. A formulagdo fica da seguinte forma para o exemplo das
Figuras 14 e 15.
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Fungdo Objetivo
Minimize Qicam
Restrigcdes

Qgeam - R1+1,5 =0

R;-R»-6,0=0

R;,-R3+1,0=0

R;3-R4-4,0=0

R4-Rs5+14,0=0

Rs-R4-2,0=0

Rg-Qy-2,0=0

Qsteams Quws Ri, Ro, R3, Ry, Rs, Rg 20

Sendo que:
Qeam € @ demanda por utilidade quente em MW
R; (i=1 .....6) sdo os residuais de energia de cada intervalo
Q. € a demanda por utilidade fria em MW.
Modelo “Transshipment”

O modelo “transshipment” para transferéncia de calor, introduzido por Papoulias e
Grossmann (1983), € um método mais sistemdtico para a conexao de correntes. Neste modelo,
as correntes quentes e utilidades quentes sdo entendidas como as fontes de energia que
distribuem entre os intervalos de temperatura sua energia para os destinos ou sumidouros, ou
seja, para os fluxos frios e utilidades frias.

Os niveis de temperatura das fontes e dos destinos estabelecem os intervalos de
temperatura onde as fontes podem prover energia e, semelhantemente, onde os destinos ou
sumidouros podem receber energia. Energia também pode ser conduzida pelas correntes
quentes, como residuos, para os intervalos adjacentes a uma temperatura mais baixa. Este
modelo ¢ ilustrado de forma esquematica na Figura 65.
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Figura 65: Modelo “Transshipment”.
Fonte: SEIDER, 1998.

Na Figura 65 os fluxos quentes, Hl e H2, trocam energia potencialmente com os
fluxos frios, Cj, e dgua de resfriamento, W, em um intervalo, k. Como € apresentado, a
energia dos fluxos quentes no intervalo k, Qumi x € Qum2x combina-se com a energia residual
das correntes quentes do intervalo k - 1, Ry k1 € Ru k1, para ser transferida aos fluxos frios
C1 e W. Caso esta energia ndo seja aproveitada segue para o préximo intervalo sob forma de
Ruix € Ruax. Na Figura 24 € apresentada uma superestrutura na qual todas as possiveis trocas
de calor entre os fluxos quentes e os fluxos frios sdo apresentadas. Usando esta superestrutura,
PAPOULIAS e GROSSMANN (1983) criaram um MILP que minimiza o ndmero de
conexdes. Para este MILP, a Figure 24b define a nomenclatura. Entfo, usando esta

nomenclatura, o MILP leva a forma:
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Minimize =233 wyyy (MILP)

Qljk! yij £

ST:

Ric = Ry + EC Qu=08 i€H. k=1,... K (MILP))

jE k
g,{ Qi = O JECG k=1,...,K MILP2)

&ty

; Qi — y;U; <0 i€H jec (MILP.3)
Rx=0 Qu=0 y; €0,1 (MILP.4)
Rop=Ryx=0 (MILP.5)

Nesta formulacdo, yj; € uma varidvel bindria que € igual a uma unidade, quando uma
conexdo existe entre o fluxo quente i e o fluxo frio j, e € zero em caso contrario. O objetivo
desta formulacdo é minimizar o nimero de partidas, sendo assim, a fungdo objetivo soma
todas as conexdes possiveis. Caso haja alguma conexdo menos desejdvel, utiliza-se o fator
ponderante, wij, no intuito de evitar que a otimizacdo a escolha. As restricdes (MILP.1) e
(MILP.2) sdo os balangos de energia em cada intervalo de temperatura, onde i, o indice de
fluxo quente, que pertence ao conjunto de fluxos quentes em intervalo k, Hy, e j, o indice de
fluxo frio, que pertence ao conjunto de fluxos frios em intervalo k, Cx.

A restrigdo (MILP.3) define o calor ser transferido quando o fluxo quente i e o fluxo
frio j s@o conectados. Claro que, quando yj; = 0, ndo hd nenhuma conexdo. Este U;;€ o minimo
do calor que pode ser trocado pelo fluxo quente i [Qi =Ci(Tsi -Tti)] e pelo fluxo frio j [Qj
=Cj(Tsj -Ttj)].

A restrigdo (MILP.4) assegura que todos os residuos e taxas de transferéncia de calor
sd0 maiores ou iguais a zero e define também as varidveis bindrias. Finalmente, a restri¢do
(MILP.5) indica que os residuos inferiores e superiores aos intervalos de temperatura sdao
zero, e conseqiientemente todos os fluxos que trocam energia t€ém que ter as temperaturas
dentro dos intervalos de temperatura, inclusive as utilidades quentes e frias.

Superestruturas

As superestruturas sdo sistemas onde vdrias possibilidades de reaproveitamentos
térmicos sdo representadas simultaneamente.
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E representada na Figura 66 uma tipica superestrutura publicada por CIRIC e
FLOUDAS (1989).

Figura 66:  Superestrutura de Ciric e Floudas (1989).

Nesta estrutura, pode-se destacar alguns elementos importantes, comuns a varias
superestruturas:

1) Divisores de Fluxo - existentes na entrada da corrente na superestrutura e na saida
de cada trocador de calor;

2) Misturadores de Fluxo - existentes na entrada de cada trocador de calor e na saida
da rede.

Estas combinacdes de misturadores e divisores contém todas as alternativas de fluxo
na rede.

Estruturas similares devem ser propostas para cada corrente quente e fria do processo.

YEE et al. (1990) propuseram uma superestrutura mais simples utilizando
misturadores isotérmicos. Ela estd exemplificada na Figura 67.
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Figura 67:  Superestrutura de YEE et al. (1990).

A simplificacdo utilizando misturadores isotérmicos especifica que a temperatura de
descarga de uma corrente particular em cada trocador de calor do estigio é igual a
temperatura de descarga do proprio estdgio. A motivacdo por trds desta simplificagdo é que
igualando estas temperaturas elimina-se o balanco térmico ndo linear em torno de cada
trocador de calor. Eliminam-se também as equacdes térmicas de mistura.

Sintese Simultanea

CIRIC E FLOUDAS (1991) propuseram um método de sintese simultinea para o
célculo de redes de trocadores de calor que consiste em quatro partes. Na Figura 68 mostram-
se as quatro etapas. Em primeiro lugar, define-se se o problema possui um ponto de
estrangulamento estrito — e, neste caso, mantém-se a decomposicdo do problema em uma
regido abaixo do estrangulamento e outra acima do estrangulamento - ou se possui apenas um
pseudoponto de estrangulamento - neste caso € permitido que o calor flua através do
estrangulamento, ndo h4 necessidade de subdivisdo do problema. Em segundo lugar esta
informagdo € utilizada para determinar como modelar os niveis de consumo de utilidades.
Para um problema com pseudo-estrangulamento os niveis de consumo de utilidades podem
ser tratados como varidveis independentes. Para problemas com pontos de estrangulamento
estritos, no entanto, os niveis de consumo de utilidades devem ser determinados como fung¢des
da Temperatura de Recuperacio de Calor (HRAT - “Heat Recovery Approach
Temperature”). Em terceiro lugar, o nivel de consumo de utilidades é combinado com o
método “transshipment” modificado de PAPOULIAS e GROSSMANN (1983) e a
Hiperestrutura de CIRIC e FLOUDAS (1991) que contém todas as possibilidades de trocas
térmicas no sistema. O resultado é um problema MINLP.

A Figura 68 apresenta um diagrama que mostra o encaminhamento para a resolucio
dos dois problemas.
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Problemas Pseudo-Pinch

!

Construir o Modelo

Transshipment

Problemas Pinch Estrito

'

Modelar os consumos de
utilidades como funcdo de HRAT

!

Construir o Modelo
Transshipment Modificado

Figura 68:

Modelar Transshipment
com a hiperestrutura
formando uma MINLP

Resolver a
MINLP

Simulag@o Simultidnea de CIRIC e FLOUDAS (1991)

Os detalhes dos conceitos que sdo envolvidos neste método ndo sdo foco deste
trabalho, mas podem ser encontrados nos artigos de CIRIC e FLOUDAS (1989 E 1991).

Em 1990, YEE e GROSSMANN propuseram também um modelo para calcular
simultaneamente redes de trocadores de calor. A formulacdo é baseada na superestrutura
apresentada na primeira parte da trilogia. Variaveis bindrias sio introduzidas para designar a
existéncia de trocadores de calor na superestrutura e também para indicar custos de
investimento para os trocadores de calor. O conceito de misturador isotérmico é empregado.
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