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Resumo

A eficiéncia energética dos processos produtivos, com foco na redugdo de custos e
impactos ambientais, € um dos principais pilares de sustentabilidade da industria
contemporanea. Além da questdo econdmica, que € impulsionada pelo elevado custo da energia,
ha uma preocupacdo crescente com a escassez dos recursos naturais. Nos dltimos 30 anos sdo
inimeros os trabalhos voltados para a utilizacdo mais eficiente da energia nos processos
industriais, com destaque especial para a area de integracdo energética. A partir do inicio da
década de 80, com o surgimento da tecnologia pinch, o ramo da integracdo energética de
processos se disseminou através da industria, e evoluiu para técnicas avancadas de otimizagao
na busca do consumo 6timo de energia. O objetivo deste trabalho foi determinar a méxima
recuperagdo de energia possivel de ser atingida em uma unidade petroquimica de Aromaéticos,
através do arranjo 6timo de troca térmica das correntes de processo constituintes da unidade.
Para isto, foram utilizadas trés abordagens distintas: avaliacdo do potencial de recuperacdo
energética em cada area operacional da unidade, através da evolugao das redes de trocadores
de calor com o uso de métodos graficos e heuristicos da tecnologia pinch; obtencdo das
combinacdes 6timas de troca térmica para a integragao individual e total das areas operacionais
da unidade de Aromaticos, através da técnica de otimizagdo sequencial com um algoritmo de
Programacdo Linear (LP), seguido de um algoritmo de Programacdo Linear Inteira Mista
(MILP); e por fim, a avaliacdo da integracdo energética total da unidade de Aromaticos (Sitio
Total) através de um modelo de Programacdo Linear (LP), que considera o transbordo de
energia entre blocos de areas operacionais integrados individualmente. Assim, com a evolucdo
das redes de trocadores de calor no cenario de integracdo individual das areas operacionais, €
possivel atingir uma economia de 10% no consumo atual das utilidades quentes. Ja para o
cendario de integracdo total da unidade, é possivel atingir uma redu¢do de 42% no consumo atual
das utilidades quentes. No entanto, como o reprojeto da rede de trocadores de calor instalada
apresenta limitacdes fisicas e operacionais, a nova rede proposta é capaz de reduzir em 33% o
consumo energético atual das utilidades, considerando a possibilidade de integracdo entre
correntes de diferentes areas operacionais da unidade de Aromaéticos.



Abstract

The energy efficiency of production processes, with a focus on reducing costs and
environmental impacts, is one of the main sustainability pillars of contemporary industry. In
addition to the economic issue, which is driven by the high cost of energy, there is a growing
concern about the scarcity of natural resources. In the last 30 years, there have been countless
works aimed at the more efficient use of energy in industrial processes, with special emphasis
on the area of energy integration. Since the beginning of the 1980s, with the emergence of pinch
technology that the process energy integration has spread throughout the industries, and has
evolved into advanced optimization techniques in the search for optimal energy consumption.
The objective of this work was to determine the maximum energy recovery possible to be
achieved in an aromatic petrochemical plant, through the optimal heat exchange arrangement
of the process currents that make up the unit. For this, three different approaches were used:
assessment of the potential for heat recovery in each operational area of the unit, through the
evolution of heat exchanger networks by graphic and heuristic methods of pinch technology;
determination of the optimal combinations of heat exchange in the individual and total
integration of the operational areas of the unit, through the application of sequential
optimization with a Linear Programming (LP) algorithm followed by an Integer Mixed Linear
Programming (MILP) algorithm; and finally, the evaluation of the energy integration between
blocks of operational areas, through a Linear Programming (LP) model based on the Total Site
methodology, which considers the transfer of energy between the areas already integrated
individually. From the applied techniques, it was determined that, with the evolution of heat
exchanger network installed, it is possible to achieve savings of 10% in hot utilities
consumption, for the scenario of individual integration of the areas, and 42% in the total site
integration. However, as the redesign of the heat exchanger network installed has physical and
operational limitations, the new proposed network is capable of recovering 33% of the total
energy currently consumed, considering the possibility of integration between the currents of
different operational areas.
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Capitulo 1

Introducao

Conforme o Balan¢o Energético Nacional (EPE, 2019), o setor industrial € responsavel
por 31,6% do consumo de energia no Brasil. Dentro deste contexto, o ramo petroquimico é
responsavel pela demanda de 70% do combustivel utilizado como fonte de energia na inddstria
quimica e, conforme Olujic et al. (2003), 40% da demanda energética das plantas petroquimicas
¢ oriunda do processo de destilagdo fracionada. Portanto, a eficiéncia energética é um pilar
fundamental para a redugdo de custos operacionais na industria, pois a energia € um insumo de
alto valor agregado (Neelis, 2008).

A competividade da inddstria petroquimica estd diretamente ligada ao consumo de
energia, pois o custo deste insumo aumentou drasticamente nos ultimos anos, € mantém
tendéncia de aumento continuo. A gestdo energética no setor industrial emprega conceitos de
engenharia e economia, tendo por objetivo melhorar a eficiéncia energética dos processos
produtivos, reduzir os custos e minimizar as perdas de energia. O tema gestdo de energia tem
assumido uma importancia crescente na industria, em virtude da competitividade do mercado,
incertezas quanto a disponibilidade dos recursos energéticos, ou devido as restri¢des ambientais
(Marques et al., 2007).

A integracdo energética € a area de estudo da engenharia voltada para a otimizagao
energética de processos produtivos e, conforme Gundersen (2000), € definida como “métodos
gerais e sistematicos para o projeto de sistemas de produgdo integrados, que vao desde
processos individuais até processos industriais complexos, com énfase especial no uso eficiente
de energia e na reducao do seu impacto ambiental”. Dentro da area de integracdo energética de
processos, a sintese de redes de trocadores de calor vem sendo estudada hi muitas décadas,
porém foi nos ultimos 30 anos, a partir da crise do petréleo, que a pesquisa se intensificou.

Um problema bastante relevante na integracdo energética de processos, e de dificil
resolucdo, € o reprojeto de redes de trocadores de calor existentes. A otimizacdo das
combinacdes de troca térmica deve considerar a maxima reutilizacdo dos equipamentos
existentes, e isto envolve uma extensa pesquisa sobre as condi¢des e parametros do processo,
da adequacgdo dos materiais dos trocadores existentes as novas correntes, € uma série de outras
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questdes mecanicas, fisicas e de seguranca de processos. Considerando a estrutura de redes de
trocadores existentes, a solu¢do que minimiza o consumo de utilidades pode ser identificada, e
utilizada, como guia no rearranjo dos equipamentos para atingir a meta de minimo consumo de
energia (Turton et al., 2009).

O problema da sintese de redes de trocadores de calor foi descrito por Furman e
Sahinidis (2001) da seguinte forma: “Dado um conjunto de correntes quentes que precisam ser
resfriadas, um conjunto de correntes frias que precisam ser aquecidas, ambas de sua
temperatura de entrada até sua temperatura de saida, para uma dada vazdo e uma estimativa
para os coeficientes de transferéncia de calor de cada corrente; um conjunto de utilidades
disponiveis, desenvolva uma rede de trocadores com a configuragdo que resulte no minimo
custo total em base anualizada, resultante do custo de investimento em equipamentos associado
ao custo operacional em termos de consumo de utilidades”.

Assim, as seguintes vertentes se desenvolveram ao longo dos tultimos 35 anos com o
objetivo de tratar o problema da sintese de redes de trocadores de calor:

- aplicagao de métodos termodindmicos associados a regras heuristicas (Linnhoff e
Flower, 1978);

- aplicacdo de algoritmos de otimizagdo sequencial, dividindo o problema principal em
trés etapas: determinagdo do consumo minimo das utilidades através de um algoritmo de
programacao linear (LP) (Papoulias e Grossmann, 1983); obtencao das combinacdes 6timas de
troca térmica entre as correntes de processo, através de um algoritmo de programacao linear
inteira mista (MILP) (Papoulias e Grossmann, 1983); determina¢do da rede de trocadores com
o menor custo de investimento em area de troca térmica, através de um algoritmo de
programacao ndo linear (NLP) (Floudas e Grossmann, 1986);

- aplicag¢do de modelos para a sintese simultanea da rede de trocadores de calor, através
de algoritmos de programacao nao linear inteira mista (MINLP) (Yee e Grossmann, 1990).
Mais recentemente, o problema da sintese de redes de trocadores de calor também tem sido
tratado através de algoritmos de otimizagao estocastica.

A primeira vertente é responsavel pela origem de um método de aplicagdo simples e
bastante difundida no ambiente industrial, denominado de tecnologia pinch (ponto de
estrangulamento). A sua aplicag¢do permite facil identificagdo dos alvos de consumo energético
e possibilidades de integracdo, embora a sintese da rede de trocadores seja manual, o que exige
grande conhecimento do processo por parte do engenheiro projetista. Na programacgdo
matematica a sintese € automdtica, e facilmente sdo incorporadas restricdes operacionais,
devido ao tratamento matemético do problema. Entretanto, a programacao matemaética resulta
em problemas mais complexos de serem tratados e solucionados, em virtude da natureza
combinatorial e das ndo convexidades inerentes aos modelos nao lineares (Escobar, 2011).



De acordo com Kemp (2007), a metodologia pinch ¢ uma ferramenta que surgiu no
campo da integracdo de processos, € que vem sendo aplicada com grande sucesso na redugdo
do consumo energético de processos industriais. A simplicidade dos seus métodos graficos e
heuristicos permite a investigacdo dos fluxos de energia entre as varias correntes de um
processo produtivo, e identifica a configuracao mais econdmica para a rede de trocadores de
calor, maximizando a recuperacdo de calor e minimizando a demanda de fontes externas de
energia (utilidades). Esta metodologia pode ser aplicada em um simples trocador de calor que
recupera a carga térmica contida em uma corrente de processo, na recuperacdo da energia dos
gases exaustos de uma turbina a gas, na otimizac¢do da operacdo de um reator, na integracio de
véarias unidades de produg¢do de uma refinaria de petréleo, ou na integracdo total de um
complexo industrial. Entretanto, quando a quantidade de correntes de processo ¢é elevada, as
possibilidades de combinagdes de troca térmica aumentam consideravelmente, e a aplicagdo da
tecnologia pinch torna-se bastante complexa na determinacao da solu¢do 6tima. Neste caso, o
uso da programagdo matematica € mais indicado.

A meta principal da metodologia pinch é determinar a configuracdo da rede de
trocadores de calor que promove o menor consumo de energia externa ao processo. Ja os
métodos de otimizacdo acoplam na funcdo objetivo o fator econdmico da rede 6tima de
trocadores de calor, ou seja, permitem determinar o consumo 6timo de cada utilidade de acordo
com o seu respectivo custo. A metodologia pinch e os métodos de otimiza¢do também sdo uteis
para especificar o nivel energético das utilidades quentes e frias a serem empregadas. Isto
permite ndo sé a otimizagdo da energia global utilizada, mas também da eficiéncia com a qual
ela € entregue. Quando apropriado, o uso da metodologia pinch pode ser estendido para um
complexo industrial constituido por vérios processos, através do sistema de utilidades, ou pela
transferéncia de energia entre as correntes de processo (Turton et al., 1998).

A integracao energética entre varias plantas de processo, ou de um sitio industrial, pode
ser alcancada tanto pela troca direta de calor entre as correntes destes processos, como
indiretamente, através do uso de fluidos intermediarios (Bagajewicz e Rodera, 2002). Muitas
vezes € considerada impraticavel, devido a uma série de restricdes, tais como a distancia
existente entre cada planta, o que exige custos elevados de tubulagdo e bombeamento para o
transporte das correntes de processo; o regime de operacdo de cada planta, o que influencia na
quantidade de energia fornecida, por exemplo, no caso de uma das plantas operar menos tempo
que as demais. Além disto, se as plantas operarem com escala de produc¢do diferente da prevista
na analise pinch, a rede de trocadores projetada pode ndo atender esta nova condi¢do, em funcao
das mudancas nas vazdes e temperaturas das correntes integradas (Chew et al., 2013).

O objetivo geral deste trabalho foi comparar diferentes cenarios de integracao energética
de uma unidade petroquimica de Arométicos, sendo eles: a integracdo individual das é4reas
operacionais da unidade; a integracdo total das correntes de processo da unidade (integragao
total de calor no sitio); a integracao em blocos das areas operacionais; e a transferéncia adicional
de energia entre os blocos de areas integradas. Portanto, duas metodologias distintas de
integracdo energética foram aplicadas: técnicas heuristicas da metodologia pinch e técnicas de
otimizacdo matematica, através de algoritmos baseados no reprojeto de redes de trocadores
existentes.
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De acordo com o objetivo geral e as metodologias aplicadas, os objetivos especificos
do trabalho sdo:

e comparar a efetividade das solu¢des encontradas entre os cenérios de integracdao
avaliados;

e avaliar a possibilidade de transferéncia adicional de energia entre as areas
operacionais, ap0s as suas integracdes individuais;

e avaliar a aplicagdo conjunta das técnicas de programacdo matemaitica e da
metodologia pinch na sintese das redes de trocadores de calor;

e alocar corretamente as utilidades disponiveis nos processos em estudo, e identificar
possiveis trocas por utilidades de menor contetido energético.

A motivacdo do trabalho € fundamentada na determinacdo do arranjo de troca térmica
economicamente mais vantajoso para a unidade operacional em estudo, uma vez que a redug@o
do consumo energético impacta diretamente o custo operacional da empresa avaliada. A
redu¢do do custo operacional agrega competitividade na comercializacdo dos produtos
quimicos e petroquimicos produzidos.

A presente dissertac@o estd organizada de acordo com a seguinte estrutura: no Capitulo
2 ¢ apresentada uma breve revisdo bibliogrifica referente a evolucdo da aplicacdo da
metodologia pinch e das técnicas de integracdo de Sitio Total (Total Site Heat Integration). No
Capitulo 3 € apresentado o estudo de caso elegido para o trabalho. No Capitulo 4 sdo descritas
as metodologias aplicadas no desenvolvimento das andlises de integracdo energética. No
Capitulo 5 sao apresentados os resultados de integragao via metodologia pinch. No Capitulo 6
sdo apresentados os resultados de integracdo via programacdo matemdtica, além de um
comparativo dos resultados obtidos em cada uma das abordagens adotadas: metodologia pinch
e programag¢do matematica. No Capitulo 7 sdo apresentadas as conclusdes e as sugestdes para
trabalhos futuros.



Capitulo 2

Revisao bibliografica

Neste capitulo € apresentada uma revisao da literatura sobre a evolu¢ao dos métodos de
integracdo energética baseados na tecnologia pinch, e mais recentemente nos complexos
modelos de programagao matematica. Também sdo apresentadas referéncias sobre a aplicacio
das técnicas de integracdo energética em grandes complexos industriais, considerando a
integracdo total das correntes de processo.

2.1 Evolucao da integracao energética de processos

A tecnologia pinch foi desenvolvida por Linnhoff e Flower (1978), e através da anélise
termodindmica das correntes de um processo tem como objetivo determinar as combinacdes de
troca térmica da rede de trocadores de calor que visa a maxima recuperagao de energia entre as
correntes de processo, ou rede MER (maximum energy recovery). Consequentemente, ha um
menor consumo de energia externa ao processo, ou das utilidades quentes e frias disponiveis.

De acordo com Linnhoff (1982), a tecnologia pinch caracteriza-se pela andlise da
recuperacdo de energia entre as correntes de um processo através da sobreposi¢cdo das curvas
compostas, que indica a maxima recuperagdo de energia possivel. Conforme Kemp (2007), a
curva composta € uma representacao do balanco de energia do processo (perfis de temperatura
versus entalpia) através de um conjunto de correntes em uma sd, sendo definida para as
correntes quentes (curva composta quente) e frias (curva composta fria). As correntes quentes
e frias sdo representadas graficamente em um diagrama Temperatura versus Energia/Entalpia
(T x Q), no qual aparecem como vetores no eixo vertical, desde a sua temperatura inicial até a
sua temperatura final. A dimensao horizontal destes vetores € proporcional a quantidade de
energia de cada corrente. Todas as correntes quentes sdo somadas vetorialmente entre si (curva
composta quente), assim como as correntes frias (curva composta fria). A integracao conjunta
calor e trabalho, apresentada nos diagramas das grandes curvas compostas para representar a
exergia envolvida no processo, capaz de levar em consideragdo o impacto no consumo de
poténcia de ciclos de refrigeracdo, foi introduzida por Dhole e Linnhoff (1992).
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Duas diferentes abordagens tém sido aplicadas na minimizacao do uso de energia em
processos industriais. Na primeira delas, o problema da sintese de rede de trocadores de calor é
tratado através da tecnologia pinch, a qual € baseada em anélises termodinamicas e graficas do
processo (Linnhoff e Hindmarsh, 1983). Na segunda abordagem, o problema € tratado através
de algoritmos de programacdo matematica (Floudas e Grossmann, 1986). Normalmente, o
problema da sintese de redes de trocadores de calor € dividido em trés metas principais:

1. minimo custo ou demanda minima de utilidades;
2. minimo numero de trocadores de calor na rede;
3. minimo custo de investimento ou area da rede.

A aplicagdo da programacdo matematica como ferramenta na resolugdo da sintese de
redes de trocadores surgiu com o trabalho de Papoulias e Grossmann (1983), através de
algoritmos de otimizacdo sequencial, que tém como estratégia dividir o problema principal em
trés subproblemas. Cada subproblema apresenta uma meta diferente, mas todos eles impactam
o custo total anual da rede de trocadores (Kemp, 2007). Inicialmente, Papoulias e Grossmann
(1983) desenvolveram um algoritmo de programag¢do mateméatica baseado no modelo
Transshipment, que sintetiza automaticamente a rede 6tima de trocadores de calor de uma
planta de processo. Primeiramente, determina-se o consumo minimo de utilidades através da
solucdo de um algoritmo de programacdo linear (LP). Apds, através de um algoritmo de
programacao linear inteira mista (MILP) obtém-se o nimero 6timo de combinagdes de troca
térmica que conduzem o processo ao consumo minimo de utilidades. Por fim, a rede de
trocadores de calor que promove as combinagdes 6timas de troca térmica, com 0 menor custo
de investimento em area de troca térmica, € obtida através de um algoritmo de programacgdo
nao linear (NLP) (Floudas e Grossmann, 1986). Por sua metodologia sequencial, os diferentes
objetivos ndo sdo tratados simultaneamente, ndo existindo garantia de obtencdo da rede Gtima.

O modelo Transshipment de Papoulias e Grossmann (1983) inclui todas as
possibilidades de transferéncia de calor entre as correntes de processo, e a sua rede de utilidades.
Porém, a deficiéncia do modelo € nao levar em conta nenhum comportamento transitério do
processo, o que € extremamente importante ao determinar-se o projeto 6timo da rede de
trocadores em condi¢des de processo nao estacionarias. Assim, Floudas e Grossmann (1986)
aperfeicoaram o modelo e desenvolveram um algoritmo matemaético capaz de sintetizar a rede
de trocadores de calor com flexibilidade para lidar com mudancas nas vazdes e temperaturas de

entrada das correntes de processo.

Posteriormente, Yee e Grossmann (1990) propuseram um modelo de programacgdo
inteira mista ndo linear (MINLP) capaz de gerar redes de trocadores de calor nas quais o custo
das utilidades, as areas de troca térmica e as combinacdes Otimas de troca sdo otimizadas
simultaneamente. O modelo caracteriza-se por uma superestrutura baseada em estagios de troca
térmica, com a hipdtese de mistura isotérmica em cada estdgio, gerando um modelo
simplificado conhecido como Synheat. Mesmo com a eliminag@o consideravel do espago de
busca de estruturas, Yee e Grossmann (1990) demonstraram que, do ponto de vista econdmico,
boas redes de trocadores de calor podem ser obtidas com o modelo (Escobar, 2011).
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A sintese de rede de trocadores de calor através de modelos de programacao inteira
mista ndo linear (MINLP) apresenta certas dificuldades de convergéncia, o que exige um
elevado custo computacional (Biegler et al., 1997). Desta forma, a aplicacdo pratica de
algoritmos MINLP €, muitas vezes, limitada aos problemas que apresentam poucas correntes
de processo. Por outro lado, a grande vantagem deste método é a capacidade de encontrar a
melhor solu¢do possivel para o projeto da rede de trocadores de calor. Mais recentemente,
varios autores tém aplicado algoritmos de otimizagdo estocastica como uma nova opg¢ao para a
resolucao do problema da sintese, ou reprojeto, de redes de trocadores de calor (Nemet et al.,
2018).

Devido ao elevado nimero de correntes de processo existentes em uma planta industrial,
condi¢do que torna a andlise de integracdo energética através da metodologia pinch bastante
complexa, a sintese de redes de trocadores de calor normalmente € formulada como um
problema de otimizacdo. Miranda et al. (2016) utilizaram um modelo de otimizagdo sequencial
para solucionar o problema da sintese de redes de trocadores que operam em diferentes cenarios
operacionais (multi-periodo). O modelo considera a variacdo do calor especifico e das
temperaturas das correntes de processo em diferentes cenarios de operagdo, e o problema
original foi decomposto em etapas, ou em um modelo de otimiza¢do sequencial. A contribui¢do
deste trabalho foi a modificacdo do conhecido modelo de superestruturas (Yee e Grossmann,
1990), com a inclusdo de novas correntes de desvio, e o aperfeicoamento do modelo de
programacdo nao linear (NLP) da terceira etapa. Escobar et al. (2013) desenvolveram uma
metodologia para a sintese de redes de trocadores de calor com aspectos de flexibilidade e
controlabilidade das redes, que sdo submetidas a diferentes condi¢cdes operacionais.

Noda e Nishitani (2006) desenvolveram um método para a determinacdo de redes
flexiveis de trocadores de calor considerando mudancgas nos modos de operacdo de um
processo. O trabalho foi desenvolver um novo método multi-periodo chamado de Dynamic
Transshipment, uma extensdo do modelo Transshipment trabalhado por Papoulias e Grossmann
(1983). A abordagem proposta deriva na rede 6tima de trocadores, incluindo as 4reas de
transferéncia de calor e os padrdes de operacdo para as correntes de processo, 0s quais
minimizam o custo total de utilidades requeridas para modificar o estado de operacdo dos
equipamentos durante as mudangas do modo de operacdo da planta.

Oliveira (2005) avaliou a eficiéncia energética de um sitio industrial composto por trés
plantas de producdo de polietilenos, através dos conceitos da andlise pinch associados com
heuristicas e técnicas de projeto. Na primeira etapa do trabalho foi realizada uma avalia¢do de
possiveis melhorias nas condi¢des operacionais das plantas industrias. Na segunda etapa foi
avaliado o potencial de integracdo energética individual das plantas, sendo que uma delas foi
selecionada para o reprojeto da rede de trocadores de calor através do uso do software
AspenPinch.

Klemes et al. (2015) estenderam o escopo da andlise pinch de um processo individual
para a integracdo total de um sitio industrial. O principio Plus-Minus, que € a abordagem
geralmente utilizada para identificar oportunidades de modificagdes no processo, foi adaptado
para habilitar a escolha das modificacdes de processo em ordem de maximizar a recuperagao
de energia. Os requisitos minimos de energia definidos pelas curvas compostas da andlise pinch
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sdo baseados nos balancos materiais e de energia de um dado processo, e modificando estes
balangos, € possivel reduzir a demanda de utilidades. Existem varios parametros operacionais
que devem ser revistos, como por exemplo, a pressao de operacdo de colunas de destilacdo e
suas razdes de refluxo, a pressdo de vaporizagdo das cargas, conversdo de reatores, etc. Estes
parametros irdo impactar nas temperaturas e vazdes das correntes de processo. O objetivo do
trabalho foi identificar quais destes parametros podem ser manipulados para incrementar a
recuperagao de energia. Os balangos materiais e de energia do processo determinam o formato
das curvas compostas, e quando estes balancos sdo alterados, mudam-se as curvas compostas,
e consequentemente, o montante de energia possivel de ser recuperado.

Boldyryev et al. (2014) trabalharam no desenvolvimento de uma metodologia para a
reduc¢do do custo de capital através da recuperacao total de energia de um sitio industrial, através
do uso de diferentes niveis de utilidades. Propuseram o uso de utilidades intermediarias, para
realizar a troca de calor entre as varias plantas, determinando também o uso da menor area de
troca térmica possivel para cada trocador.

Zhang et al. (2016) desenvolveram um modelo matematico de superestrutura para a rede
de trocadores de calor de uma planta petroquimica, com o intuito de integrar 0s processos
diretamente através da troca de calor entre correntes. No caso de plantas petroquimicas, muitas
correntes de processo sdo resfriadas e destinadas para armazenamento em tanques, € depois
reaquecidas para serem novamente processadas. Desta forma, o objetivo foi eliminar estes
estigios finais de resfriamento, e intermediarios de aquecimento, através da transferéncia de
calor direta entre as correntes dos vVarios processos.

A determinac¢do da rede 6tima de trocadores de calor apresenta dois desafios: encontrar
a estrutura bésica e otimizar o tamanho dos trocadores de calor (Kemp, 2007). Na linha de se
obter o alvo de energia a ser recuperada em um sitio industrial, combinam-se todas as correntes
mapeadas na grande curva composta, considerando a planta toda como um tnico processo. Em
um primeiro momento, assume-se que todas as correntes sdao igualmente livres para trocar calor
entre si, e que ndo ha preferéncia de pares para estas trocas, exceto pelas condi¢des de
temperatura. Frequentemente, na pratica, tal abordagem apresenta restricdes por dois motivos
principais (Turton et al., 1998):

e quando duas partes da planta estdo fisicamente separadas e a troca de calor entre elas
envolve grande investimento em tubula¢des, perdas de calor e diferencial de pressao;

e quando parte da planta forma um subconjunto natural que pode ser operado sozinho, por
exemplo se o restante da planta for retirada de operagdo para manutengao.

Nestas situacoes, pode-se utilizar a segmentacio por zona. As diferentes correntes sao
alocadas em subconjuntos ou zonas, € o montante de energia a ser recuperada € obtida
separadamente. O montante de energia a ser consumida pode, entdo, ser obtido através da
combinagdo dos grupos de correntes mais relevantes, e a diferenca nos targets entre as correntes
separadas e combinadas € determinada. Se a diferenca é pequena, as zonas podem ser tratadas
como entidades independentes. Porém, se a diferenca for grande, cria-se uma grande

possibilidade para a recuperacao de calor entre as zonas, que deve ser comparada com 0s custos
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extras operacionais. Esta técnica tem sido utilizada desde o inicio da tecnologia pinch, mas foi
desenvolvida formalmente por Ahmad e Hui (1991).

2.2 Integracao total de um complexo industrial

A integracdo energética total de um sitio industrial (Total Site Heat Integration — TSHI)
caracteriza-se pela integracdo energética entre as varias areas operacionais de um complexo
industrial e o seu sistema de utilidades, que € considerado como parte do problema. O conceito
da integracdo de Sitio Total foi introduzido por Dhole e Linnhoff (1992), para descrever um
conjunto de processos supridos e interligados pela mesma central de utilidades. Eles
introduziram os conceitos de Site Sink e Source Profiles (SSSP), uma ferramenta grafica que
pode ser utilizada para avaliar o consumo de combustivel, a cogeracdo, as emissdes € as
necessidades de resfriamento para um sitio industrial integrado.

Baseados na combinacao das grandes curvas compostas modificadas de cada processo
de uma planta industrial, Dhole e Linnhoff (1992) determinaram alvos para a geracdo e
utilizacdo de vapor entre estes processos. No entanto, com esta técnica, eles eliminaram a troca
direta de calor entre as correntes quentes e frias de cada planta, reduzindo o potencial de
recuperacdo energética, e limitando a integracio apenas para a rede de vapor do sitio. Assim,
os processos foram integrados através do sistema de utilidades. Primeiramente, cada unidade
foi integrada de forma separada, e a energia excedente ndo integrada € aplicada para gerar uma
determinada utilidade quente que possa ser consumida em outra unidade.

Baseado na SSSP, Klemes et al. (1997) desenvolveram o Total Site Profile (TSP) e a
grande curva composta para todo o sitio, os quais podem ser utilizados para avaliar o potencial
de recuperacdo de energia de toda uma planta industrial. J4 Liew e Alwi (2012) implementaram
uma técnica numérica com o intuito de realizar uma andlise de sensibilidade para a integragao
total de uma planta. Eles desenvolveram a Total Site Sensitivity Table (TSST), uma ferramenta
exploratdria dos efeitos de paradas ndo programadas da planta, ou mudancas de producao que
impactam na distribui¢do do calor e na geragdo de utilidades para toda a planta. Também
desenvolveram uma ferramenta numérica para a integracao total do sitio industrial, a Total Site
Problem Table Algorithm (TS-PTA), a qual estende a estabelecida Tabela do Algoritmo
Problema (PTA) para a andlise total do sitio, e a Total Site Utility Distribution (TSUD), uma
tabela que pode ser usada para determinar a rede de distribui¢do de utilidades.

Bagajewicz e Rodera (2002) desenvolveram uma metodologia de otimizagao
matematica para maximizar a integracdo energética entre vdrias plantas, através da troca de
energia direta entre as correntes de processo, ou através do uso de fluidos intermediarios.
Primeiramente, desenvolveram um modelo de otimizagao do tipo programacao linear (LP) para
a determinac¢ao da energia potencial maxima a ser recuperada em todo o sistema. Em seguida,
desenvolveram um modelo de programacao linear inteira mista (MILP) para a determinacéo do
menor nimero de conexdes entre as correntes das varias plantas, para se atingir a maxima troca
de energia. No entanto, existem alguns problemas com esta abordagem:
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e deve-se considerar a viabilidade da recuperacdo de energia entre os diferentes processos.
Frequentemente ha penalidades na temperatura destas combinagdes;

e assume-se que o calor pode ser recuperado dentro de uma regido da planta, ou seja, a
implementagdo pratica requer que o calor seja transferido para uma corrente de outra planta
a uma dada temperatura, e retorne para a planta de origem em outra temperatura. Em muitos
casos, estas combinacdes exigem a necessidade de longos trechos de tubulagao, e possuem
baixa energia motriz, tornando-se invidveis economicamente;

* ndo € analisada a interagdo com toda a energia da planta e o sistema de geracdo de energia.

Beninca (2008) avaliou a integracdo energética total de 67 correntes de processo de uma
planta petroquimica de Olefinas. Na primeira etapa do trabalho foram aplicadas as regras
heuristicas da tecnologia pinch para a evolucgao e o reprojeto das redes de trocadores existentes,
e o software AspenPinch 11.1 foi utilizado como ferramenta nesta avaliacdo. Na segunda etapa,
o reprojeto de uma parte da rede de trocadores de calor foi avaliado sob o aspecto de
flexibilidade, considerando diferentes cenérios de operacdo da planta, através da aplicacdo de
um modelo de otimizacdo sequencial.

Hack et al. (2011) utilizaram a metodologia de TSA (Total Site Analysis) para recuperar
a energia de um complexo fabril com cinco companhias que trabalham interconectadas através
de suas correntes de processo. O objetivo foi otimizar a rede de utilidades quentes que abastece
o complexo. Brown et al. (2005) utilizou uma combinacdo da andlise pinch, da anilise
exergética e técnicas de otimizagdo para determinar as quantidades minimas de energia a serem
utilizadas em um processo de fabricacdo de celulose e papel. As economias ocorreram em
termos do consumo de combustivel e energia elétrica.

Chew et al. (2015) aplicaram a anélise de Sitio Total considerando a diferenca de
pressdo como um parametro importante. Esta avaliacdo deve-se as grandes distancias entre as
diferentes plantas, e fluxos através das diferentes cotas da planta e equipamentos, incluindo os
trocadores de calor. A falha na consideracao da diferenga de pressdo durante a elaboragdo da
rede de trocadores de calor conduz, no melhor caso, a metas otimistas de energia, € no pior
caso, a um sistema inoperante se as bombas e compressores nao forem capazes de superar o
delta de pressao atual.

Chang et al. (2015) utilizaram um método de transferéncia indireta de calor,
denominado HRL (heat recovery loop), entre duas plantas industriais utilizando circuitos de
fluidos intermediarios. O método HRL é uma abordagem especial para a conservagdao de
energia, pois existem fatores adicionais que devem ser considerados como: o custo adicional
dos trocadores de calor, bombas e tubulagdes de interligacio dos processos, € o custo
operacional de bombeamento e da perda de calor durante o transporte dos fluidos. No caso, o
fluido intermedidrio utilizado para realizar a transferéncia de calor entre as plantas foi dgua
quente.
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Farhat et al. (2014) desenvolveram uma nova tecnologia combinando a analise de Sitio
Total com a andlise exergética. Tal metodologia oferece uma clara compreensao da integracao
de sistemas termodinamicos com o processo. A metodologia permite o uso simultineo de
sistemas termodindmicos, como bombas de calor e ciclos Rankine, com redes de transferéncia
de calor. Esta combinacdo permite uma melhor exploracdo do perfil de energia das plantas.

Ahmad et al. (2012) utilizaram o algoritmo de otimizac¢do do recozimento simulado para
o projeto e operacdo de redes de trocadores de calor multi-periodo, nas quais as condi¢des de
operacdo de um processo podem variar com o tempo. A superestrutura baseada em modelos
multi-periodo para redes de trocadores de calor foi proposta, previamente, aplicando-se
algoritmos de otimizag¢do deterministica, por exemplo nos trabalhos de Aaltola (2002) e
Verheyen e Zhang (2006). Silva (2009) propds uma metodologia para o reprojeto de redes de
trocadores de calor, a partir de um modelo de otimizacdo baseado em superestruturas, cuja
solucdo € obtida com a aplicacdo do método do enxame de particulas. A aplicabilidade da
metodologia foi avaliada em exemplos da literatura, € em um caso real de grande porte. Os
resultados mostraram que a metodologia proposta € eficiente, sendo possivel obter redes de
menor custo dos que as apresentadas na literatura.

Outra metodologia utilizada no reprojeto de redes de trocadores de calor é a
intensificac@o da transferéncia de calor. Esta técnica é responsavel por melhorar a recuperacdo
de energia em redes de trocadores de calor aprimorando a transferéncia de calor sem nenhuma
mudanca na topologia da rede. Isto € possivel com o incremento dos coeficientes de
transferéncia de calor dos trocadores sob areas de troca térmica constantes, através da alteragcao
nas condi¢cdes de escoamento dos fluidos (velocidade). Recentemente, Pan et al. (2012)
utilizaram esta técnica para intensificar a troca de calor em redes de trocadores, em conjunto
com modelos de programag¢do matematica do tipo MILP, considerando o reprojeto da rede.

Durante a implementagdo da integracao total de um sitio industrial alguns problemas
sdo enfrentados pelos engenheiros, muitos deles identificados através dos vérios trabalhos ja
realizados na area, conforme descrito por Chew et al. (2013). Os principais desafios na
integracdo total de uma planta industrial sdo:

e Design: dificuldade de layout; riscos de contaminagdo das correntes de processo; diferenca
de pressao das correntes envolvidas no reprojeto de redes de trocadores; caracteristicas dos
fluidos; limitacao dos niveis de utilidades; oportunidades de cogeracdo, etc.

e Operabilidade: diferentes cenérios operacionais (caracteristicas das correntes); paradas e
partidas de planta; variagdo das condi¢cdes de operacdo; mudangas de carga;
controlabilidade; etc.

e Confiabilidade e manutencdo: condi¢des operacionais seguras que garantam a
confiabilidade dos processos e o desempenho 6timo dos equipamentos.

e Impactos econdmicos: trade-off entre a reducdo de custo operacional e custo de
investimento.



12 2.INTERGRACAO ENERGETICA ATRAVES DA ANALISE PINCH

A otimalidade, viabilidade e integridade das solucdes produzidas sdo as principais
capacidades da programacdo matemética. Uma solucio pode ser 6tima em relacdo a um tnico
critério de otimizacdo (otimizacdo de objetivo tinico), ou varios critérios (otimizagdo multi-
objetivo). Podem ser estabelecidos compromissos apropriados entre o material, os custos
operacionais e de investimento, a receita e varios indices ambientais e sociais, aplicando a
programacao matematica (Smith, 2005).

Recentemente, a integracdo energética total entre plantas foi abordada por Ma et al.
(2018), que formularam um modelo multi-periodo envolvendo a integracdo energética entre
diferentes plantas industrias, interligadas através do sistema de utilidades. O modelo utiliza uma
funcao de duplo objetivo, com componentes para desempenho econdmico e impacto ambiental.
Os resultados relatados indicam que o principal impacto ambiental advém da operacdo do
sistema de utilidades, e que o impacto ambiental proveniente da construcao de novos trocadores
de calor € relativamente baixo. Um elevado grau de integracdo energética entre as plantas reduz,
aproximadamente, 7% do impacto ambiental oriundo da producdo das utilidades. Entretanto,
ha um aumento muito marginal no custo total anualizado, em virtude dos investimentos para o
reprojeto da rede de trocadores de calor.

Klemes et al. (2018) avaliaram o efeito da varia¢do de temperatura na rede de trocadores
de calor empregando a andlise das curvas compostas de integragdo para reagdes exotérmicas e
endotérmicas, identificando as relacdes entre parametros de processo e parametros de demanda
de energia. Estes parametros sdo plotados em um diagrama conjunto, que permite a selecao dos
parametros de combinacdo 6timos. O estudo de caso apresentado indica uma economia
potencial de energia acima de 15%.



Capitulo 3

Estudo de caso

Neste capitulo € apresentado o estudo de caso escolhido para as avaliagdes de integragao
energética deste trabalho, e os dados utilizados sdo oriundos de uma unidade petroquimica de
Arométicos. Sdo apresentadas as caracteristicas dos processos envolvidos nas avaliagdes do
trabalho; a metodologia aplicada na coleta dos dados de processo e, por fim, a avaliagdo do
sistema de utilidades disponiveis na unidade.

3.1 A planta petroquimica

, .

A cadeia petroquimica € organizada em empresas de primeira, segunda e terceira
geracdo, com base na transformacio de diversas matérias-primas. As empresas de primeira
geragdo sdo responsaveis pela producdo dos petroquimicos basicos, através da transformacgao
da nafta de petréleo, do etano, ou do condensado de petrdleo, através de um processo de
craqueamento térmico. Na sequéncia, as empresas de segunda geracdo recebem os
petroquimicos basicos e, através de processos de polimerizagdo, os transformam em
petroquimicos intermediérios (resinas termoplasticas, elastdmeros, fibras, etc). Por fim, as
empresas de terceira geracdo transformam os petroquimicos intermediérios em produtos finais,
como embalagens, componentes plasticos para industria em geral, entre outros (EPE, 2018).

O estudo deste trabalho foi realizado em uma empresa petroquimica de primeira
geragdo, que € subdividida em duas unidades de Olefinas, uma unidade de Arométicos e uma
unidade de fornecimento das utilidades. Nas unidades de Olefinas a nafta petroquimica,
principal matéria-prima da empresa, passa pelo processo de craqueamento térmico e é
convertida majoritariamente nos seguintes petroquimicos bésicos: eteno; propeno; hidrogénio;
metano; etano; propano; butano, butenos e butadieno (corte C4); e gasolina. Apds o
craqueamento térmico, os petroquimicos basicos sao separados e purificados em diversas etapas
de destilacao fracionada.
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A unidade de Aromaticos € dividida em dois setores de dreas operacionais: um setor que
processa correntes gasosas (trem de gases), e outro que processa correntes liquidas (trem de
liquidos). O trem de gases, representado na Figura 3.1, recebe como matéria-prima a corrente
de hidrocarbonetos de quatro carbonos (corte C4) oriunda das unidades de Olefinas, produzindo
butano, butadieno, butenos e éter metil terc-butilico (MTBE).

1,3 Butadieno

- Isobuteno
- Rafinado

Butenos/Butanos

Figura 3.1: Macro fluxo de processo das areas do trem de gases de Arométicos.

O trem de liquidos, representado na Figura 3.2, recebe como matéria-prima a corrente
de gasolina das unidades de Olefinas e produz benzeno, tolueno, xilenos e gasolina automotiva.

Gasolina (C5-C10)
automotiva

Corte C6-C8
hidrogenado

- C6-C8
I —— hidrogenado
Solventes Cé6-
C8
- Benzeno,

Tolueno, Xilenos

C9 Aromatico

— Benzeno Tolueno Xilenos

Figura 3.2: Macro fluxo de processo das dreas do trem de liquidos de Aromaticos.
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3.2 A unidade de Aromaticos

As caracteristicas gerais, assim como os fluxogramas de processo das dreas operacionais
constituintes da unidade de Aromaticos sao apresentados na sequéncia. Nos fluxogramas de
processo, os trocadores destacados em azul trabalham com utilidades frias; os trocadores
destacados em vermelho trabalham com utilidades quentes; e os trocadores indicados em preto
promovem a troca térmica entre duas correntes de processo.

3.2.1 Area de Hidrogenacao de Gasolina

A éarea de Hidrogenacdo de Gasolina (drea HG) visa tratar, em dois estagios de
hidrogenagdo, e fracionar a gasolina oriunda da planta de Olefinas. Através da satura¢do das
cadeias dos hidrocarbonetos insaturados (olefinas) e do fracionamento por destilacdo, o objetivo
¢ retirar uma corrente de hidrocarbonetos de seis a oito carbonos (C6-C8) rica em compostos
aromaticos, adequada para a extragdo destes compostos na area de Extragao de Arométicos, e
posterior fracionamento na area de Fracionamento de Arométicos. Toda a carga da unidade
(gasolina) € hidrogenada no primeiro estagio de reacio, conforme ilustrado na Figura 3.3.

2 22
HG-P-05
(AR) HG-P-14
(AR)

HG-P-13 N
(AR)

1 Corte

:>

I
@
=
o

Para
HG-T-01 »| HG-T-02 HG-P-51

Carga HG *17—»@

HG-P-01

HG-P-06
L 18 (vv) HG-P-08

(v™M)
3 21 23
HG-P-15
(AR)

Corte C9
(Gasolina)

IN
A\

A

HG-T-03

31—»

Corte C10+
(6leo combustivel)

Figura 3.3: Primeiro estigio da area de Hidrogenacdo de gasolina.
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A corrente de gasolina hidrogenada no primeiro reator € fracionada através de trés
colunas de destilagdo, que fornecem quatro novas correntes:

e Corte C5 — corrente com hidrocarbonetos de cinco carbonos;
e Corte C6-C8 - corrente com hidrocarbonetos de seis a oito carbonos;
e Corte C9 - corrente com hidrocarbonetos de nove carbonos;

e  Corte C10+ - corrente com hidrocarbonetos de dez ou mais carbonos.

O corte C6-C8 oriundo do primeiro estagio de reacdo contém compostos sulfurosos.
Estes compostos sulfurosos sdo hidrodessulfurizados no segundo estigio de reacdo, conforme
ilustra a Figura 3.4. O efluente do reator do segundo estagio, livre de olefinas (carbonos com
dupla ligagdo), é processado em uma coluna estabilizadora para a remoc¢do do sulfeto de
hidrogénio (H»S), retirado no topo da coluna. O produto de fundo € enviado para a 4rea de
Extracdo de Aromaticos. Os cortes C5 e C9 sdo utilizados na formulagdo de gasolina
automotiva. O corte C10+ € utilizado como 6leo combustivel para a geracdo de vapor na
unidade de Utilidades.

m
HG-P-52 U

(AR) HG-V-52

)
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28
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HG-P-51

26 H,S

( EE ) »| HG-T-51

HG-P-53

AN\
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i j (V™)
27 29

Figura 3.4: Segundo estigio da area de Hidrogenacao de Gasolina.
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3.2.2 Area de Extracdo de Aromaticos

O objetivo da area de Extracdo de Aromaéticos (area EX) € obter, através de um processo
de extracdo por solvente, um extrato de compostos aromaticos contendo benzeno, tolueno e
xilenos, a partir do corte C6-C8 hidrogenado na area de Hidrogenacdo de Gasolina. Estes
componentes aromaticos sdo, posteriormente, separados na area de Fracionamento de
Aromaticos. A Figura 3.5 apresenta o fluxograma de processo da 4drea. Com relagdo a operagao

de extracdo, ela é constituida das seguintes fases:

a) Extracdo liquido-liquido: processa-se em contracorrente entre o corte C6-C8

hidrogenado e um solvente.

b) Retificacdo do extrato (stripping): onde os compostos ndo-aromaticos contidos no

solvente rico em aromaticos sao removidos na corrente de topo.

c) Recuperagdo de solvente: a separacao entre os compostos aromaticos e o solvente é

facilmente realizada devido a grande diferenca entre os pontos de ebuli¢do das duas

fracoes.

d) Lavagem com agua: visa a remog¢ao do solvente dissolvido na corrente C6-C8 isenta

de compostos aromaticos.

w
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33,
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Figura 3.5: Fluxograma de processo da area de Extracdo de Aromaéticos.
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3.2.3 Area de Fracionamento de Aromaticos

O objetivo da area de Fracionamento de Aromaticos (area FR) é produzir benzeno,
tolueno, e xilenos de alta pureza a partir do extrato aromético produzido na area de Extracdo de
Arométicos. O extrato aromético da area de Extracdo de Arométicos € pré-aquecido em um
permutador de calor (FR-P-01) antes de ser enviado para dois vasos de argila (FR-V-01 A/B).
Nestes vasos a carga € tratada com argila, a qual age como um catalisador “brando”
estabilizando as olefinas residuais da area de hidrogenagdo, e adsorvendo compostos de
enxofre, basicamente.

De acordo com os fluxogramas das Figuras 3.6 € 3.7, o benzeno, o tolueno e os xilenos
sdo separados e purificados em uma sequéncia de torres de destilacdo fracionada, de acordo
com o ponto de ebuli¢do de cada composto.

FR-P-03 FR-P-05
(AR) (AR)

N N BN

4
Benzeno Tolueno
CargaFR @ FR-V-01 FR-T-01 FR-T-02

FR-P-01 FR-P-02
(VA)

T .

FR-P-04 FR-P-06
(VA) (VA)

h 4 v
Para Para
FR-T-05 FR-T-03

Figura 3.6: Fluxograma de processo da area de Fracionamento de Aromaticos.
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(AR) (AR)

/Ji /Ji
FR-T-02
Tolueno \W 49 5

/Ji
FR-P-08 FR-P-15

VA VS

Corte C10+
(6leo combustivel)

Xilenos Corte C9
(Gasolina)
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FR-P-16 3
(AR)

T

FR-P-17
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Figura 3.7: Fluxograma de processo da drea de Fracionamento de Aromaéticos.

3.2.4 Area de Extracdo de Benzeno

A finalidade da area de Extracdo de Benzeno (drea EB) € recuperar uma corrente de
benzeno a partir da gasolina produzida na unidade de Olefinas, e hidrogenada em duas etapas
na area de Hidrogenac¢do de Gasolina. A Figura 3.8 apresenta o fluxograma de processo da area,
que € dividida nas seguintes se¢des:

e Secdo de Pré-fracionamento;
e Secao de Destilacdo Extrativa;
e Secdo de Estripagem e Regeneracao de Solvente.

Na coluna de pré-fracionamento (EB-T-01), a carga (gasolina hidrogenada) ¢ dividida
em uma fracao de benzeno (produto de topo), que consiste em benzeno e outros compostos de
ponto de ebulicdo similares ou menores, € uma corrente de fundo com hidrocarbonetos de sete
ou mais carbonos (C7+) contendo compostos com ponto de ebulicio maior que o benzeno. A
fracdo C7+, obtida no fundo da torre de pré-fracionamento, € utilizada na formulacdo de
gasolina automotiva. A fracdo de benzeno obtida como produto de topo € enviada para a
destilacdo extrativa.
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Figura 3.8: Fluxograma de processo da area de Extracdo de Benzeno.

3.2.5 Area de Eter metil terc-butilico - MTBE

A éarea de processo do MTBE (area ME) visa produzir éter metil terc-butilico, um
aditivo utilizado na gasolina automotiva, através da reacdo do isobuteno com o metanol. O
isobuteno € um subproduto proveniente da area de producdo de Butadieno, que utiliza como
carga o corte C4 oriundo da unidade de Olefinas.

O isobuteno € convertido em MTBE, via reacdo com metanol, em dois estagios. O
primeiro € composto por um reator tubular resfriado com agua (ME-R-01) e um reator
adiabatico (ME-R-02), enquanto que o segundo é composto por dois reatores adiabaticos (ME-
R-03 e ME-R-04). Todos os reatores trabalham totalmente cheios de liquido. A Figura 3.9
apresenta o fluxograma de processo da area.

O produto dos reatores € separado em MTBE e corte C4 ndo convertido em duas torres
de destilagdo. O MTBE produto € enviado diretamente para a area de estocagem, e o corte C4
nao convertido (rafinado) € lavado na unidade e enviado para estocagem, ou diretamente como
carga para a area de producdo de Buteno-1.
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Figura 3.9: Fluxograma de processo da drea de MTBE.

3.2.6 Area de Buteno-1

ME-P-22
(AR)

A area de Buteno-1 (area BU) recebe o rafinado da area de MTBE, e separa o buteno-1
de uma mistura de hidrocarbonetos de quatro carbonos (C4) leves e pesados. A Figura 3.10
apresenta o fluxograma de processo da area. Dois sistemas de fracionamento sao utilizados para
realizar a separacdo: um sistema remove os componentes pesados (C4 splitter), enquanto o

outro separa os componentes leves do buteno-1 produto.

A C4 splitter (BU-T-01) separa os componentes pesados contidos na carga (n-butano,
cis-buteno-2 e trans-buteno2) dos componentes leves. O destilado € enviado para a segunda
torre de destilagao (BU-T-02). O produto de fundo (C4 pesado) é resfriado com agua de
resfriamento no trocador BU-P-06, e enviado para estocagem.
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Figura 3.10: Fluxograma de processo da area de Buteno-1.
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3.3 Correntes de processo da unidade de Aromaticos

A unidade petroquimica de Arométicos em estudo possui pouca integracdo energética
entre as suas correntes de processo, e um elevado consumo de energia, condicdo que motivou
as avaliacOes de integracdo das suas areas operacionais. Nestas avaliacdes, foi excetuada a
integracdo da area de Butadieno. Isto porque, esta area ja possui uma complexa integracao
energética com a corrente de solvente utilizada no processo, o que aumenta a dificuldade do
reprojeto da rede de trocadores de calor. Assim, a avaliacdo considerou apenas a integracao das
seguintes areas: Hidrogenacdo de Gasolina (HG), Extragdo de Aromaticos (EX),
Fracionamento de Aromaticos (FR), Extracdo de Benzeno (EB), MTBE (ME) e Buteno-1 (BU).

A primeira etapa do trabalho consistiu na defini¢do das correntes de processo a serem
integradas em cada uma das areas operacionais, com base no estudo dos fluxogramas de
processo e documentos de projeto dos trocadores de calor. O conhecimento prévio do autor
sobre os processos avaliados foi fundamental para a delimitagcdo dos pontos de origem e destino
de cada corrente, ou seja, os pontos inicial e final das correntes dentro do processo.

Ao total foram elencadas 62 correntes de processo para integracdo, e apds a etapa de
delimitacdo, as correntes foram identificadas e numeradas. Com base nos fluxogramas de
engenharia foi realizado o levantamento da instrumentagdo existente em cada corrente. A
maioria delas possui monitoramento online de vazio e temperatura, varidveis chave para a
integragdo energética. Estas medi¢des sdo armazenadas em um banco de dados do software
Aspen Process Explorer V9, que foi utilizado para a coleta dos dados historicos de processo.

Os dados de vazao méssica e temperatura de cada corrente de processo foram coletados
dentro do periodo histérico de um ano, entre junho de 2017 e junho de 2018. A frequéncia de
coleta aplicada foi o valor médio das variaveis a cada 8 horas de operacdo da unidade. Para as
correntes sem monitoramentos online, a vazao massica foi estimada através do balanco de
massa do processo, e a temperatura medida com o auxilio de pirdmetro portéatil. As duas
primeiras etapas do estudo, identificacdo das correntes de processo e coleta dos dados,
demandou aproximadamente 4 meses de trabalho do autor.

Na sequéncia, realizou-se a etapa de tratamento dos dados de processo, na qual foram
excluidos os valores referentes aos periodos de paradas de manuteng¢do, testes operacionais e
transientes de producao (emergéncias ou instabilidades operacionais). Por fim, para as andlises
de integracdo foram compilados apenas os valores tipicos médios dos pardmetros de processo
de cada corrente, seguindo as seguintes premissas:

¢ Temperatura: utilizou-se o banco de armazenamento de dados do Aspen Process Explorer
V9, responsavel por arquivar os dados de processo medidos e lidos pelo sistema de
automacao e controle da planta industrial em estudo. Para o caso das correntes de processo
que ndo possuem leitura de temperatura online disponivel no sistema de automagao,
realizou-se medi¢ao de campo com o uso de pirdmetro portatil.
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Capacidade calorifica equivalente (mCp): existem correntes que trocam apenas calor
sensivel, porém outras possuem troca de calor latente. Desta forma, para padronizar as
andlises de integracdo energética, calculou-se 0 mC, equivalente de cada corrente. Este
parametro consiste na multiplicacdo da vazdo massica pelo calor especifico da corrente,
para o caso de troca de calor sensivel. J4 para o caso de calor latente, aplicou-se a seguinte
metodologia:

» Calor latente: para transformar o calor latente em calor sensivel, multiplicou-se o
calor latente de condensagdo/vaporiza¢do da corrente pela sua vazdo massica, e
apos dividiu-se a carga térmica obtida pela diferenca entre as temperaturas inicial
e final da corrente. Neste processo foi assumido um limite minimo de 1°C para a
diferenca de temperatura, para evitar divisdes por zero. No entanto, todas as
correntes apresentaram diferenca de temperatura superior a 1°C, e nao foi
necessario forcar o valor limite para nenhuma corrente. Para o caso das correntes
de processo aquecidas por utilidades quentes, ou resfriadas por utilidades frias, a
carga térmica da corrente foi obtida através do balanco de energia pelo lado das
utilidades, que possuem mais dados disponiveis e calor especifico conhecido,
independente da composi¢do do lado do processo. Toda esta abordagem facilita a
etapa de anélise das combinagdes de troca térmica entre as correntes de processo,
porém pode eventualmente inviabilizar algum trocador de calor, pois o calor
especifico varia com a temperatura (Kemp, 2007). Desta forma, os trocadores de
calor obtidos através desta abordagem devem ser, posteriormente, avaliados por
simulacdo rigorosa.

Entalpia: ¢ a quantidade de energia (calor) cedida ou absorvida por unidade de massa de
cada corrente. E obtida através da multiplicacio do mCp equivalente pela diferenca de
temperatura (AT).

Coeficiente de troca convectiva (h): as redes de trocadores de calor atuais foram
reproduzidas no Aspen Energy Analyzer V8.8, e o coeficiente de troca convectiva das
correntes de processo foi determinado através de analise comparativa entre a area de troca
térmica de cada trocador com a referéncia do projeto. Ou seja, com o auxilio do software
da Aspen os coeficientes de troca convectiva foram ajustados manualmente até que os
trocadores simulados atingissem a 4rea de troca térmica de projeto, com base na carga
térmica atual de cada corrente. Assim, foi possivel consolidar o balanco de energia das
correntes de processo conforme o cenario real observado nas leituras. Este procedimento se
mostrou bastante efetivo, pois minimizou os desvios entre as areas de troca térmica
simuladas e as areas de troca térmica de projeto. O fato do Aspen Energy Analyzer
considerar apenas os aspectos térmicos dos trocadores de calor gera desvios em relagdo aos
coeficientes globais de troca térmica, pois esta varidvel é diretamente afetada pelas
condig¢des de escoamento dos fluidos, como velocidade e perda de carga. Assim, o ajuste
manual dos coeficientes convectivos de cada corrente tem como objetivo lidar com esta
limitag¢do do software.

Os valores tipicos médios dos parametros de processo das 62 correntes avaliadas neste

trabalho sdo apresentados na Tabela 3.1, bem como a nomenclatura utilizada.
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Tabela 3.1: Dados das correntes de processo das areas de Aromaticos.
Area N° Corrente Tipo Tin (°C) '{oo Cu)t m(ilzg;l/::;a(l:e):nte Entalpia (kcal/h) (keal lllllmz °C)
1 Carga ME FRIA 30,9 445 19.582,0 -266.414.6 1100
2 Reciclo MERO1 QUENTE 46,6 442 299.467,0 709.781,1 550
3 Carga MERO2 QUENTE 46,5 422 18.274.0 78.981.6 550
4 Carga METO1 FRIA 431 86,3 19.638.0 -849.941,7 1200
Mg 5 Reboiler METOI FRIA 115,0 130,2 170.856.0 -2.594.880.9 900
6 Carga MERO3 QUENTE 59,1 42,0 8.157.0 139.584,1 500
7 Carga MERO4 QUENTE 46,5 42,0 8.268.0 37.3942 500
8  Reboiler MET02 FRIA 1184 1284 188.603,0 -1.882.334.9 950
9 MEPI12 FRIA 1072 110,3 438.388.0 -1.378.253.6 1300
10 Fundo METOI QUENTE 139,9 314 8.862.0 961.619,3 1000
11 Refluxo BUTOI QUENTE 56,3 49,0 1.304.708,0 9.463.790,3 800
12 Reboiler BUTOI FRIA 67,1 72,0 1.402.587,0 6.924.186.9 380
gu 13 Refluxo BUTO3 QUENTE 504 453 867.632,0 4366.021,0 800
14 Reboiler BUT02 FRIA 58,8 63,0 1.433.684,0 -5.989.613.9 380
15 Buteno QUENTE 58,8 30,9 32290 90.115.7 400
16 C4 pesado QUENTE 67,1 30,0 4.042,0 149.809.8 400
17 Carga HG FRIA 324 73,8 86.842.0 -3.601.252.2 400
18 Saida HGRO1 QUENTE 159.2 119,3 90.203.0 3.602.229.4 400
19  Reciclo HGROL QUENTE 119,0 31,7 36.816.4 3.212.306,9 390
20 Refluxo HGTOI QUENTE 63,4 325 159.937,1 4.928.098.5 450
21 Reboiler HGTO1 FRIA 1539 155.8 2.599.832,7 -4.853.670.,5 500
22 Refluxo HGT02 ~ QUENTE 76,1 453 203.718,0 6.261.908,0 500
23 Reboiler HGT02 FRIA 167.6 167.9 17.025.356,3 -3.633.407,1 460
HG 24 Carga HGF51 FRIA 50,4 247,7 38.796.0 -7.656.517.,0 430
25 Saida HGR51 QUENTE 316.4 342 37.308,0 10.526.512.5 430
26 Carga HGT51 FRIA 342 130,6 22.754,0 2.192.242.,0 750
27 Fundo HGT51 QUENTE 1705 29,5 23.543.9 3321.2262 750
28 Refluxo HGT51 QUENTE 83,8 31,5 10.037.0 5247477 330
29  Reboiler HGT51 FRIA 172,9 1738 2.462.634,2 2.171.737,7 700
30 Refluxo HGTO3 QUENTE 97,0 478 2216.1 108.975.8 330
31 Reboiler HGT03 FRIA 1751 182,5 159.410,1 -1.173.348.5 190
32 Topo EXTO1 QUENTE 80.6 36,0 6.926.0 309.223.9 450
33 éﬁg‘;“gﬁgﬁ FRIA 65,3 108.0 116.517,2 -4.976.450.8 300
34 (Sf‘l’llr‘l’ggtggfig;; FRIA 100,0 121,0 98.476,2 -2.068.000,0 1000
ex ¥ 533:&‘;“5;}%3‘)’ QUENTE 177,0 80,0 72.625.0 7.044.625,0 1000
36 Topo EXT03 QUENTE 74,3 354 116.340,0 4.524.835,1 900
37 Topo EXT04 QUENTE 1088 33,1 97.739.0 7.403.592,6 480
38 Reboiler EXTO3 FRIA 160,0 1657 1.368.329,9 -7.822.222.7 650
39 Reboiler EXT04 FRIA 150,0 177,0 120.882.8 -3.263.836,7 350
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fom N Corrente TGO o Gelh e
40 Carga FR FRIA 40,0 199,7 19.530,7 -3.118.876,4 750
41 Saida FRVO1 QUENTE 215,0 1334 21.087,4 1.721.618,7 750
42 Refluxo FRTO1 QUENTE 84,5 42,2 110.194,4 4.665.438,5 800
43 Refluxo FRT02 QUENTE 111,1 42,4 24.461,6 1.679.973,1 700
44 Refluxo FRTO03 QUENTE 137,1 72,4 22.157,4 1.431.820,6 450
45 Refluxo FRT04 QUENTE 159,1 41,8 2.448,0 287.252,8 400
R 46 Refluxo FRTO05 QUENTE 113,9 69,3 22.938,3 1.021.990,7 800
47 Reboiler FRTO1 FRIA 139,7 141,0 3.318.566,5 -4.176.473,6 400
48 Reboiler FRT02 FRIA 154.4 177,0 81.604,0 -1.841.911,5 300
49 Reboiler FRT03 FRIA 1779 215,0 39.361,3 -1.461.116,2 650
50 Reboiler FRT04 FRIA 159,5 173,0 16.534,3 -223.181,8 200
51 Reboiler FRT05 FRIA 157,0 159,0 519.841,5 -1.045.517,0 1000
52 C7+EB QUENTE 136,8 32,9 5.950,3 618.331,4 600
53 C6C8 EB FRIA 335 75,0 13.874,7 -575.325,9 850
54 Solvente EB QUENTE 208,4 120,0 48.265,0 4.268.678,1 750
55 Topo EBTO1 QUENTE 89,3 80,0 343.392,2 3.198.827,4 500
56 Reboiler EBTO01 FRIA 137,6 141,5 858.014,4 -3.355.494,0 600
EB 57 Topo EBT02 QUENTE 96,3 36,4 5.389,2 322.464.,8 750
58 Reboiler EBT02A FRIA 157,8 174,2 85.005,8 -1.394.511,3 450
59 Reboiler EBT02B FRIA 143,0 157,1 153.462,4 -2.171.768,0 172
60 Topo EBT03 QUENTE 52,2 45,1 320.997,4 2.304.490,4 650
61 Reboiler EBTO3A FRIA 166,4 179,0 59.159,2 -746.745,0 300
62 Reboiler EBT03B FRIA 201,2 209,8 243.435,7 -2.094.889,1 350

3.4 Utilidades disponiveis

A unidade de Aromaéticos avaliada possui a disponibilidade das seguintes utilidades
quentes:

Vapor de super alta pressao (VS);
Vapor de alta pressao (VA);
Vapor de média pressdo (VM);
Vapor de baixa pressao (VB).

O vapor de super alta pressdo € produzido em caldeiras aquatubulares e fornos de
pirélise com pressdo de 113 kgf/cm? e temperatura de 525°C. A energia térmica utilizada para
gerar o vapor de super alta pressdo provém da queima de trés tipos de combustiveis: gas
combustivel, 6leo combustivel e carvao mineral. O vapor produzido é utilizado para acionar as
grandes maquinas do processo, como por exemplo: tubocompressores, turbobombas e
turbogeradores de energia elétrica.
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A partir do vapor de super alta pressdo sao obtidos os demais niveis de vapor d’ dgua
utilizados nos processos da empresa: vapor de alta pressio, com 42kgf/cm? e 400°C; vapor de
média pressdo, com 18kgf/cm? e 315°C; e vapor de baixa pressdo, com 4,5kgf/cm? e 225°C. A
Tabela 3.2 apresenta as propriedades fisicas de cada corrente de vapor fornecida pela central de
utilidades da empresa.

Tabela 3.2: Utilidades quentes disponiveis na planta industrial em analise.
Calor latente de

Utilidades Tempefatltl‘a Pressdo (kgf/cm?) vaporizacgio
quentes saturacao (°C) (kcal/kg)
VS 319 113,0 303
VA 255 42.0 406
VM 205 17,5 460
VB 148 47 208

Conforme o esquema da Figura 3.11, todos os ajustes de pressdo no vapor de alta (VA)
e média (VM) pressdes sdo realizados em turbinas de extracdo-condensagdo, turbinas de
contrapressdo, ou em valvulas redutoras de pressdo. A diferenca € que nas valvulas redutoras
de pressdo ndo ha a geragao de trabalho, pois o processo € isentalpico.

Caldeiras Fornos de pirélise

VS

B

ra .

i .
1

Figura 3.11: Representacdo esquemaética da rede de vapor da planta petroquimica.
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Caso a pressao do sistema de VA aumente, as turbinas 1 e 2 indicadas na Figura 3.11
reduzem a extracdo de VA para o coletor, e aumentam a condensagdo de vapor. Para o VM, o
sistema opera da mesma forma através das turbinas 3 e 4. A relagdao empirica de extracdo, tanto
para o VA quanto para o VM, € a seguinte: cada tonelada de VS admitida nas turbinas produz
meia tonelada de VA ou VM, sendo o restante condensado em condensadores a vicuo com dgua
de resfriamento. Assim, quando o consumo de VA ou VM ¢€ reduzido no processo, a produ¢do
de VS nas caldeiras reduz em torno de 50% deste montante.

Portanto, o impacto financeiro é contabilizado a partir da redu¢do do consumo de
combustivel queimado nas caldeiras, que normalmente é o carvao mineral. Cada combustivel
utilizado possui um fator de geracdo (FG), que € a quantidade de vapor gerada por tonelada de
combustivel queimado. Assim, o calculo do impacto financeiro, em R$/ano, oriundo da reducio
do consumo de VA, ou VM, € expresso por:

Q.24.365.05
FG )

Custo = CC 3.1

onde:
Q =vazdo de VM, ou VA reduzida no processo, em t/h;

FG = fator de geracdo do combustivel reduzido, em tonelada de VS/tonelada de
combustivel;

CC = pre¢o do combustivel marginal reduzido, em R$/t.

Além das utilidades quentes indicadas anteriormente, para as analises de integracao
energética deste trabalho foi considerada a utilizacdo do condensado de vapor de baixa pressdao
(CB) como utilidade quente. Esta corrente € formada pela mistura dos condensados de vapor
da planta, que possuem baixa utilizacdo no processo e baixo valor agregado. Esta corrente
necessita ser resfriada de 110°C até 70°C. Como utilidade fria a unidade operacional utiliza
apenas agua de resfriamento (AR), que € suprida a 25°C e retorna para a torre de resfriamento
a 35°C.



Capitulo 4

Metodologias de reprojeto das redes de troca
térmica

Neste capitulo sdo descritas as metodologias aplicadas na integracdo das areas
operacionais da unidade petroquimica de Aromaticos, bem como na integracdo total das
correntes de processo da unidade. Primeiramente, € detalhada a sequéncia de aplicacdo das
metodologias e as avaliacOes realizadas, e em seguida os conceitos de cada metodologia sdao
abordados e descritos.

Na primeira etapa, as areas operacionais foram integradas individualmente, através da
metodologia pinch. Com o uso do software Aspen Energy Analyzer V8.8 foram determinados
os consumos minimos de utilidades para cada area, e construidos os diagramas de grade das
redes de trocadores atuais. A partir das redes atuais, realizou-se a evolu¢do para as novas redes
de troca térmica, com base em uma série de premissas detalhadas na sequéncia deste capitulo.
Os resultados foram comparados com os alvos energéticos das redes MER.

Apo6s as integracdes individuais das édreas operacionais, realizou-se a analise de
integragdo total das correntes de processo, considerando a unidade de Aromaticos como uma
unica drea operacional. Foram determinados os consumos minimos de utilidades, e os
resultados comparados com os consumos do cendrio de integracdo individual das areas
operacionais. Para a obtencdo da rede MER referente a integracdo total da unidade de
Arométicos, foi utilizado o ambiente de otimizacdo do Aspen Energy Analyzer V8.8. Neste
ambiente o soffware gera automaticamente as redes de trocadores de calor, com base nos dados
de processo informados pelo usuério. Para realizar a sintese automatica das redes de trocadores
de calor, o Aspen Energy Analyzer V8.8 utiliza um algoritmo de programac¢do matemética
baseado no modelo de superestruturas do Synheat (Yee e Grossmann, 1990), e resolve o
problema com um solver de propriedade da Aspen.
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A partir das redes de trocadores atuais, foi proposto um novo lay-out de troca térmica
através da evolugdo para uma nova rede global da unidade. A rede foi evoluida a partir das
premissas heuristicas da metodologia pinch, e os resultados comparados com os alvos da rede
MER.

A evolucdo das redes de algumas areas operacionais, através das regras heuristicas da
tecnologia pinch, ndo atingiram as metas das redes MER, devido as restricdes e premissas
adotadas pelo autor. Desta forma, foram utilizadas técnicas de otimizacao para a determinacao
das combinacdes 6timas de troca térmica entre as correntes de processo.

Com o objetivo de encontrar as combinacdes 6timas de troca térmica nos cenarios de
integracdo individual e total da unidade de Aromaéticos, o problema de sintese das redes MER
foi tratado através de algoritmos de otimizacdo sequencial: primeiro com um modelo de
programacao linear (LP), e em seguida com um modelo de programacao linear inteira mista
(MILP). Os algoritmos de programa¢ao matematica foram implementados no software Gams
23.5.2, e aresolugdo dos problemas de otimizagdo tratada com o solver Cplex. As combinacdes
obtidas por este método foram comparadas com aquelas propostas através da analise pinch.

Por fim, considerando todas as areas integradas individualmente, foi aplicado um outro
modelo de programagao linear (LP) para a determinagdo da transferéncia de energia entre as
diferentes areas operacionais da unidade. O objetivo foi avaliar a transferéncia adicional de
energia entre as areas, ou blocos de éareas, integradas individualmente. O problema de
otimizacdo foi implementado no Excel 2016 e tratado com o solver contido no software.

4.1 Sintese das redes de trocadores através da metodologia
pinch

A anélise pinch parte de uma definicao inicial do problema a ser avaliado, no qual as
operagdes unitirias sdo eliminadas, mantendo-se apenas as correntes de processo que as
interligam e as correntes de utilidades disponiveis. As correntes de processo sdo caracterizadas
por suas temperaturas de inicio e fim, e pela quantidade de energia que carregam: o produto
vazdo méssica (m) pelo calor especifico (cp) considerado constante.

A minima diferenca de temperatura admitida entre uma corrente quente € uma corrente
fria que troquem calor entre si, o chamado delta de temperatura minimo (ATmin), € uma
informacao extremamente importante. Este parametro afeta diretamente o resultado da analise:
quanto menor o AT, mais calor pode ser trocado entre as correntes quentes e frias e, portanto,
maior o aproveitamento energético. Assim, menores sao os custos operacionais da rede
projetada, porém maiores serdo as dimensdes dos trocadores envolvidos, refletindo em maiores
custos de investimento.
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Conforme Kemp (2007), os estagios para executar a andlise pinch sdo:
e determinar o balanco de massa e energia das correntes quentes e frias;
e extrair os dados das correntes de processo para a anélise de integracao;
e definir um delta de temperatura minimo (ATmin);
e calcular as metas de energia e a temperatura do pinch para os processos analisados;
e investigar possibilidades de mudangas no processo;

e avaliar os aspectos do sitio industrial como um todo, incluindo as utilidades e a combinacao
da geracdo de energia elétrica e calor (maquinas de calor);

® projetar a rede de trocadores de calor, iniciando com a maxima recuperacdo de energia.

As curvas compostas de um processo qualquer sdo ilustradas na Figura 4.1, na qual a
regido vertical compreendida entre as curvas representa a possibilidade de recuperacao de
energia entre as mesmas, € a medida que as curvas se aproximam horizontalmente uma da outra
maior serd esta possibilidade de troca térmica, até o ponto no qual atingem a menor distancia
vertical permitida (diferenca minima de temperatura - ATmin). Neste ponto, a energia restante
para satisfazer o balango térmico das correntes deve ser fornecida pelo sistema de utilidades, e
representa o consumo minimo de utilidades quentes e frias necesséarias para o processo. De
acordo com o grafico da Figura 4.1, em cada intervalo de temperatura a inclinagc@o das curvas
¢ representada pela razdo (1/mC,), a partir da soma vetorial do conteddo energético das
correntes quentes e frias (m. C,. AT).

A partir das curvas compostas surge o elemento que d4 origem ao nome da metodologia,
o ponto de pinch, que € o ponto de estrangulamento que divide o processo em duas sub-regides:
a regido acima do pinch € deficitaria em energia, de forma que além do calor fornecido pelas
correntes quentes necessita de energia externa (na forma de utilidades quentes), para suprir a
demanda das correntes frias; j4 na regido abaixo do pinch, as correntes quentes sao
superavitarias em energia, e precisam entregar parte de seu calor as utilidades frias. A partir da
observacdo das curvas compostas € possivel determinar o consumo minimo de utilidades
quentes e frias.
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Figura 4.1: Representacdo grifica das curvas compostas quente e fria (Fonte: Portal
Laboratodrios Virtuais — Repositdrio Digital da FCTUC).

A alocacdo das utilidades € a etapa que consiste na determinacdo da quantidade
requerida de cada utilidade quente e fria e seu uso sugerido no processo. Isto € realizado a partir
da grande curva composta (GCC), resultante da diferenca entre as curvas quentes e frias no
diagrama TxH. Partindo-se do diagrama das curvas compostas, a curva das correntes frias é
deslocada +ATmin/2 unidades no eixo das temperaturas, enquanto a curva das correntes quentes
¢ deslocada -ATmin/2 unidades no mesmo eixo, de forma que ambas coincidam no ponto de
pinch.

Através da GCC € possivel identificar as regides em que as correntes de processo
suprem as necessidades de troca térmica, e onde as utilidades sdo necessarias. Conforme o
grafico da Figura 4.2, observa-se uma regido em que a carga térmica das correntes frias pode
ser suprida pelas correntes quentes, enquanto uma pequena por¢ao das correntes frias de mais
alta temperatura requer uma utilidade de temperatura T ou superior. Préximo do pinch, o
restante da carga térmica demandada pelas correntes frias pode ser suprida por uma utilidade
de temperatura T> ou superior. Observa-se também as quantidades requeridas destas utilidades
(Q1 e Qo, respectivamente), cuja soma coincide com a carga térmica total requerida acima do
pinch, informagao essa que as curvas compostas ji forneceram anteriormente.

A vantagem da grande curva composta € permitir a alocac@o da quantidade maxima das
utilidades de menor valia (menor temperatura), minimizando o uso das dispendiosas utilidades
de mais alta temperatura. O raciocinio de alocacao das utilidades frias abaixo do pinch segue o
mesmo principio acima descrito. As utilidades frias sdo alocadas de acordo com as temperaturas
demandadas, e nas quantidades necessarias para suprir as correntes quentes de processo.
Conhecendo-se os consumos minimos das utilidades quentes e frias, e a alocacao correta destas
utilidades, € possivel esbogar a rede de trocadores de calor que busca atingir estes objetivos. A
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metodologia de geracdo da rede de trocadores de calor que resulta no minimo consumo de
utilidades é denominada sintese da rede.

B P P Uma utilidade quente

k de temperatura T, e

na quantidade Q, é
necessaria

Uma utilidade quente
de temperatura T. e
na guantidade Q. é
necessaria

AN

pinch _—

Regido em que as correntes
quentes de processo suprem a
demanda das correntes frias

Figura 4.2: Alocagdo apropriada das utilidades (Fonte: Beninca, 2008).

4.1.1 Regras e premissas para a sintese das redes

As etapas anteriores permitiram a determina¢do das quantidades minimas e os tipos de
utilidades necessarias no processo. Estas informagdes permitem o esbogo da rede de trocadores
de calor que busca atingir estes objetivos. Segundo Linnhoff e Hidmarsh (1983), a identificagcdo
do ponto de pinch e suas caracteristicas permitem fazer as seguintes observagdes:

e ¢ possivel adivisdo do problema em duas regides: uma acima e outra abaixo do pinch, sendo
a regido superior uma receptora (sorvedouro) de calor (somente utilidade quente €
necessaria) e a regido inferior uma fonte de calor (somente utilidade fria é necessaria);

e cada regido € independente e equilibrada energeticamente (correntes de processo +
utilidade). Para a constru¢do de uma rede que garanta as metas de consumo minimo de
energia, existem trés regras basicas:

1. ndo transferir calor do processo através do pinch;
2. ndo utilizar utilidade quente para correntes abaixo do pinch;
3. nao utilizar utilidade fria para correntes acima do pinch.

® caso haja desequilibrio energético no projeto da rede, por determinada transferéncia de calor
através do pinch, este valor incidird no mesmo acréscimo de utilidade quente e fria acima
do consumo minimo.
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As regras estabelecidas pela tecnologia pinch para a sintese de rede podem acarretar no
aparecimento de ciclos de trocadores de calor. Estes ciclos sdo lacos de troca térmica. Um ciclo
¢ formado quando duas correntes de processo, uma quente e outra fria, sao combinadas duas ou
mais vezes. O aparecimento de ciclos implica em um numero de unidades de troca térmica
acima do minimo.

A sintese da rede de trocadores inicia-se a partir da representacdo das correntes de
processo no Diagrama de Grades (Grid), conforme ilustrado na Figura 4.3, que dispde as
correntes de acordo com suas temperaturas de inicio e fim (quentes ou frias), e localiza
espacialmente o ponto, ou pontos, de pinch. No Diagrama de Grades, a sintese da rede inicia-
se pelo pinch. No caso de varios pontos de pinch, a sintese comeca pelo pinch mais restrito,
aquele com menor flexibilidade de escolha dos pares de correntes a trocarem calor. Nas
proximidades do pinch, escolhem-se correntes frias e quentes de forma a trocarem calor
obedecendo regras simples (Linhoff et al., 1982):

e acima do pinch (regides de temperatura alta), escolher correntes de forma a obedecer a
relacdo (M. cp)quente < (M. CD)friq- Isso € necessario a fim de evitar-se a violagdo do
ATmin nos trocadores de calor junto ao pinch;

e abaixo do pinch (regides de temperatura baixa), escolher correntes de forma a obedecer a
relacdo (M. cp)quente = (M. CDP) friq. Pela mesma razio anterior;

® e ndo for possivel obedecer as regras anteriores, ou quando o nimero de correntes quentes
e frias for diferente, dividir as correntes de forma a atende-las;

® nas correntes escolhidas, posiciona-se o permutador de calor de forma a trocar a maxima
carga térmica, se possivel trocando todo o calor disponivel de uma das correntes (principio
do tick-off), para eliminé-la da andlise. Afastando-se do pinch as regras deixam de ser
restritivas, € o projetista passa a ter mais liberdade na escolha das correntes que trocarao
calor. A sintese prossegue até que todas as correntes tenham trocado todo o seu calor
disponivel.

Acima :4— Pinch (PE) Abaixo
#1 — » quente 1
trocador I
processo-processo : correntes quentes
#2 L / » quente 2
| \
|
Aaquecedr | Resfriador
I .
#3 < @, @, / —C O fria 1
|
correntes frias :
#a < D : fria 2

Figura 4.3: Representacao grafica do Diagrama de Grades (Fonte: Neto, 2005).
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A rede sintetizada, em geral, apresenta complexidades, como: divisdes de corrente,
multiplos trocadores de calor entre duas correntes, etc. Estas complexidades podem ser
simplificadas em troca de uma menor recuperacdo de energia, impactando o consumo de
utilidades. A otimiza¢ao do nimero de trocadores da rede fica a cargo do projetista, que deve
pesar o impacto energético frente a reducdo do custo de investimento. De acordo com Linnhoff
et al. (1982), o processo de modificacao da rede buscando a sua otimizacao € denominado de
“Evolucao da Rede”, e pode ser conduzido através de técnicas consolidadas, buscando-se ciclos
(loops) e percursos (paths) na rede. Heuristicas pessoais do projetista também podem ser
aplicadas, de acordo com o grau do seu conhecimento e experiéncia.

No reprojeto (retrofit), a rede evoluida pode ser comparada com a rede original e seus
beneficios quantificados. Os trocadores existentes podem ser comparados aos propostos na rede
evoluida, e sua adequagao ao servico proposto pode ser estimada pela analise da relacdo Q/ATm,
uma vez que a area de troca térmica esta diretamente relacionada com estas grandezas. O
processo consiste em avaliar se as novas areas de troca térmica propostas sao capazes de serem
atendidas pelos trocadores existentes. Assim, os novos trocadores que apresentam valores de
Q/ATmi superiores aos demandados pela rede proposta indicam que estdo adequados ao servigo.
Caso contrario estdo subdimensionados, o que exige investimento para aumento da 4rea de troca
térmica (Turton et al., 1998). Como a unidade de Arométicos € uma planta existente, o roteiro
de analise seguido € aquele proposto por Tjoe e Linnhoff (1986): iniciar com a andlise e sintese
do processo como se a planta ndo existisse, e evoluir o projeto de forma a aumentar a
similaridade com a planta existente.

Na sintese de rede foi utilizado o software Aspen Energy Analyzer V8.8, da Aspen
Technology, que facilita o processo de colocacao dos trocadores de calor, automatizando etapas
do trabalho. Um exemplo € o demorado processo de determinacdo das temperaturas terminais
dos trocadores e a carga térmica restante das correntes, que quando executado manualmente
estd sujeito a erros de calculo. Assim, podem ser geradas as redes MER que expdem as correntes
quentes e frias, as utilidades e os pinches de processo e utilidades.

Para os casos de reprojeto de redes de trocadores, além de adotarem-se as regras
tradicionais de posicionamento dos trocadores de calor, deve-se buscar a maxima similaridade
com a rede instalada, ou seja, buscar aproveitar ao maximo os trocadores de calor existentes.
Tal procedimento visa minimizar o investimento na modifica¢do da rede (Linnhoff et al., 1982).
A evolugao das redes de trocadores de calor das areas operacionais da unidade de Aromaéticos
seguiu a seguinte sistematica:

¢ identificagdo e eliminagdo de ciclos (loops) removendo-se o trocador de menor carga
térmica;

e correcdo dos ATmin devido a eliminagdo dos loops através da identificacdo de um caminho
(path) que interligue uma utilidade quente e uma utilidade fria através do trocador de calor
que se deseja ajustar. No caso de correcao de algum ATmin, foi aceito um valor minimo de
até 8°C;
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maior reutilizacdo possivel dos trocadores de calor existentes (drea atual) para as novas
combinacdes de troca térmica;

foram descartados excessos de combinacdes de troca térmica para uma mesma corrente. O
objetivo foi reduzir os impactos de perda de carga nas correntes de processo, o0 que na pratica
pode exigir o redimensionamento de bombas e compressores. Desta forma, nao se admitiu
mais do que trés combina¢des para uma mesma corrente. De qualquer forma, estes impactos
necessitam ser avaliados no reprojeto hidraulico da rede;

foi descartado o uso de trocadores em série para o refervimento de colunas de destilagdo.
Os motivos sdo a dificuldade no controle de carga térmica da coluna de destilacdo com dois
refervedores em série, e a perda de carga imposta no sistema de termossifao. O arranjo de
até dois refervedores em paralelo foi admitido;

para o caso dos refervedores/condensadores que tiveram a sua utilidade quente/fria
substituida por uma corrente de processo, o alinhamento da utilidade foi mantido e
considerado a instalacdo de um novo trocador de calor. Esta premissa visa garantir a
controlabilidade e a confiabilidade de operacdo da coluna de destilacdo, ou seja, para os
casos de partida e distirbios operacionais nos quais 0 processo nao possui carga térmica
suficiente para manter uma operacao estavel das colunas de destilacao.

4.2 Determinacao das combinacoes de troca térmica

A partir da aplicacdo da programacdo matemética, determinaram-se as combinacdes

otimas de troca de calor para as dreas operacionais que nao atingiram as metas de consumo das
redes MER (maximum energy recovery) através da aplicacdo das regras heuristicas da
tecnologia pinch. O algoritmo utilizado é baseado no modelo Transshipment, desenvolvido por
Papoulias et al. (1983), e o programa escolhido para a implementagdo dos algoritmos de
otimizagao foi o Gams 23.5.2. O problema de integragao foi avaliado em duas etapas:

aplicacdo de um modelo de programagao linear (LP) para a resolugdo da cascata de energia,

e determinac¢do das quantidades minimas de utilidades quentes e frias;

resolug@o de um problema de programacao linear inteira mista (MILP), para a determinagao
das combinacdes entre as correntes de processo quentes e frias, nimero total de trocadores

de calor e as cargas térmicas envolvidas em cada equipamento.

4.2.1 O problema LP

O problema LP, primeira etapa do método, tem por objetivo determinar o consumo

minimo de utilidades quentes e frias a serem utilizadas no processo, além da localiza¢dao do
ponto de pinch. O problema € baseado na formulacdo “LP Transshipment Model’, que por sua
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vez baseia-se na particdo em intervalos de temperatura definidos pelo AT escolhido. Para os
casos em estudo, manteve-se a escolha do ATmi, de 10°C.

A andlise do problema de otimizacdo LP parte do diagrama de intervalos de temperatura
instaurado por Linnhoff et al. (1982) através da tecnologia pinch. Para cada intervalo de
temperatura “k” resolve-se um balango de energia envolvendo as correntes quentes “i” e as
correntes frias “j”. Em cada intervalo, o calor excedente “d” € transferido para o intervalo
inferior (temperatura menor), garantindo assim o cumprimento da 2° Lei da Termodinamica. A
funcdo objetivo é o somatério dos custos de utilidades quentes e frias (custo unitario
representado por C, em R$/massa), que deve ser minimizado. HP é o conjunto das correntes
quentes de processo; CP € o conjunto das correntes frias de processo; HU é o conjunto das

correntes quentes de utilidade e CU € o conjunto das correntes frias de utilidade.

A formulacao é dada por:

J = min Zmﬁl’. ¢V + me“ ¢l
m
i j

(LP){s.t. (4.1)

.CcU  CU . HU HU _ HP cp
dy — dy—1 + ij s Qjk — Zmi C Qi = ZQi,k _ZQj,k
7 7 7

J

L do=dyx =0 ; dp,mi’V,mf’ >0

Onde:

- dj, corresponde ao residuo de energia do intervalo “k”;

[T3LIN

- mi'Y representa a vazdo méssica da utilidade quente “i”;

TN

- ijU representa a vazao massica da utilidade fria “j’;

(144

- q]a,é corresponde a entalpia da utilidade fria “j no intervalo “k”;

(144
l

- qu,ﬁ] corresponde a entalpia da utilidade quente “i” no intervalo “k”;

(1344}

- Qf,f representa a carga térmica da corrente quente de processo “i”’ no intervalo “k’;

[I42)

- Qjc,i representa a carga térmica da corrente fria de processo “j” no intervalo “k”.
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4.2.2 O problema MILP

A segunda etapa do método, o problema MILP, tem por objetivo determinar a partir das
informacdes obtidas no problema LP, qual a combinacdo entre correntes quentes e frias, e
utilidades quentes e frias, que resulta no menor nimero de trocadores de calor. A partir dos
resultados do problema LP, é conhecida a quantidade de utilidades a ser utilizada e a localizac¢do
do pinch. A partir desta dltima informagao pode-se dividir os intervalos de temperatura em sub-
redes, conforme Papoulias et al. (1983), separadas pelo(s) pinch(es). Formula-se entdo um
balanco de energia para cada corrente quente “i”” e corrente fria “‘j” contidas em cada intervalo
“k”, incluindo-se nestes as utilidades quentes e frias. Assim, o problema MILP é definido por:

min Z Z Yij

IEHPUHU jeCPUCU

sujeito a:

( _ nHP
dig —dig-1+ Z Qijk = Qir » L E HPy,
JECPUCUy

dig —dig-1+ Z Qi = Q. i € HUy,

_ ACP
Qijk = Qjic, J € CPy
iEHPRUHU},

Z Qiji = Qf, j € CUy
(MILP) ! i€HPy (4.2)

dy — Z diy =0

iEHPRUHU}

Qij =ZQijk =0
%

Lb;jyi; < Qij < Ubyjyij

\ yij=0 -1
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Onde:

[ (XA

- Q; j k. corresponde ao calor trocado entre “i” e “j” no intervalo “k”;
- QHY corresponde ao produto mfY . qf{,g ;

cu . CU  CU.
- Qjx corresponde ao produto 1" . qjy;

- yij € a variavel bindria que representa a existéncia ou ndo de troca térmica entre uma

ey

corrente quente i

(144

e uma corrente fria “j”” em uma sub-rede;

- Lb;; e Ub;; representam, respectivamente, os limites inferior e superior nos quais o calor
pode ser trocado.

4.3 Metodologia matematica para integracao de Sitio Total

Bagajewicz e Rodera (2002) demonstraram que a integracdo total de um sitio industrial
pode ser realizada através da troca de calor entre as correntes de processo de diversas plantas,
ou através da utilizacdo de um fluido intermediario responsdvel por realizar a troca e o
transporte de calor (energia) entre uma planta e outra. No caso da integracdo total com o uso de
correntes de processo, os ganhos energéticos devem cobrir os gastos com bombeamento
(liquidos) ou compressdo (gases) das correntes de processo a serem transportadas por longas
distancias.

A escolha, ou ndo, pela utilizagdo de um fluido intermediario depende da avaliacdo do
engenheiro responsavel pelo reprojeto da rede, e € baseada em uma lista de vantagens e
desvantagens. Em muitos casos, vapor d’ dgua pode ser utilizado como fluido intermediério.
Esta opcao é bastante interessante para as plantas existentes que possuem um sistema de vapor
integrado, devido as principais vantagens:

¢ necessidade de menor capacidade de bombeamento e compressdo ao longo do processo,
devido a perda de carga que as longas distancias entre uma planta e outra podem ocasionar
nas correntes de processo;

e 0s custos de bombeamento de um fluido intermediario sd3o menores, pois como este tipo de
substancia possui elevada capacidade calorifica sdo necesséarias menores vazdes para a troca
de calor;

e o uso de fluidos intermediarios € mais seguro do que cruzar diversas correntes de processo
ao longo da planta, uma vez que a maioria das substincias sdo toxicas e/ou inflamaveis e
um vazamento pode gerar diversos riscos ocupacionais e de seguranga de processo;
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o uso de longos trajetos de tubulacio para transportar as correntes entre as diversas plantas
introduz atraso nas resposta das varidveis de processo, o que pode dificultar o controle do
processo. O uso de fluidos intermediarios simplifica o problema.

Por outro lado, existem algumas desvantagens no uso dos fluidos intermediarios:

o uso de fluidos intermediarios reduz o intervalo de transferéncia de calor efetivo (isto é,
entre os pinches) devido ao deslocamento da diferenga minima de temperatura (ATmin) entre
as correntes de processo e o fluido intermediério. A recuperacao de energia € menor quando
comparada a troca de calor direta entre as correntes de processo;

o ndmero de trocadores de calor envolvidos em um circuito que utiliza um fluido
intermediario é maior do que no caso de uma rede que possui apenas troca de calor entre
correntes de processo. Neste caso, deve-se avaliar a relagdo entre o custo do nimero total
de trocadores e o custo com bombeamento.

Conforme o modelo de Sitio Total proposto por Bagajewicz e Rodera (2002), a troca de

calor entre duas plantas industriais, que produz a recuperagio efetiva de energia, ocorre através
das correntes de processo localizadas entre as temperaturas de pinch de ambas as plantas. A
Figura 4.4 indica as direcdes da transferéncia de calor nos diagramas de cascata de energia, que
devem ser divididos nos mesmos intervalos de temperatura.

Planta 1l Planta 2

v v

- — = =4 - - Pinch

Pinch-

I
I
:
I
{
[

Figura 4.4: Esquema do diagrama cascata conjunto das areas de Aromaticos

(Fonte: Bagajewicz e Rodera, 2002).
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A energia sempre flui do topo para a regido inferior do diagrama, ou seja, normalmente
acima do pinch os intervalos de temperatura caracterizam-se por sorvedouros de energia. Por
outro lado, a regido abaixo do pinch apresenta intervalos de temperatura nos quais ha um
excedente de calor, ou seja, caracterizam-se por fontes de energia. Assim, a energia sempre sera
transferida de uma fonte para um sorvedouro.

Portanto, a transferéncia de calor efetivo (Qg), que reduz o consumo global de
utilidades, sempre ocorrerd através da regido localizada entre os pinches de duas ou mais areas
operacionais. A transferéncia de calor que ocorre fora da regido entre os pinches (Q4 € Qg) é

denominada de transferéncia de calor assistida, e é conduzida apenas para facilitar, ou
maximizar, a transferéncia de calor na regiao entre os pinches.

A técnica de integracdo entre duas ou mais areas operacionais (Sitio Total) deve,
preferencialmente, ser conduzida apds as integracdes individuais de cada area operacional.
Desta forma, a recuperacdo de energia possivel de se atingir é determinada da seguinte forma:
somam-se as quantidades minimas de utilidades quentes obtidas na integracdo individual de
cada planta, e do valor obtido € subtraida a quantidade minima de utilidades quentes obtida na
integragdo total dos processos.

Conforme Rodera e Bagajewicz (2000), para obter a quantidade de calor que pode ser
transferida em cada intervalo de temperatura, é construido um modelo no qual o calor pode ser
trocado independentemente dentro de cada intervalo. Na regido entre as temperaturas de pinch
das areas uma unica dire¢do para a transferéncia de energia € permitida: da area de maior pinch
para a 4rea de menor de pinch. Caso seja necessaria a transferéncia de calor assistida na regido
acima do maior pinch, ou abaixo do menor pinch, a energia sempre sera transferida da area de
menor pinch para a area de maior pinch.

A determinagdo do montante de energia possivel de ser recuperado entre os pinches de
duas plantas (Qf), e as eventuais quantidades minimas de energia a serem transferidas fora da
regido entre os pinches (Q4 e Qp), sdo obtidas a partir da resolucio de um problema de
otimizacao.

O calor contido nas correntes quentes localizadas abaixo do pinch da drea com maior
temperatura de pinch (Qg) é transferido para as correntes frias situadas acima do pinch da area
com menor temperatura de pinch. O consumo de utilidades quentes na 4rea de maior pinch (L)
e de utilidades frias na area de menor pinch sao alterados apenas se houver a transferéncia de
calor assistida, ou seja, fora da regido entre os dois pinches. De acordo com o modelo, Sy, e L,
sdo os consumos minimos de utilidades quentes das &areas de menor e maior pinch,
respectivamente, no cendrio de integracdo individual destas areas. No mesmo sentido, assume-
se que S, e L. sdo as quantidades minimas de utilidades frias das areas de menor e maior pinch,
respectivamente.

Os residuos de energia em cada um dos intervalos de temperatura sdo representados por
gs; na area de menor pinch, e ql; na area de maior pinch. A transferéncia de calor para cada
intervalo de temperatura, apds a integracdo entre as areas, € representada por S; e L;. Por fim,
assume-se que gFE; € o calor transferido entre os pinches no intervalo i da area de maior pinch
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para a area de menor pinch, e qA; e qB; o calor transferido na dire¢do inversa acima do maior
pinch e abaixo do menor pinch, respectivamente. O problema proposto visa minimizar o
consumo global das utilidades quentes (Y) e frias (W) das areas através da resolucdo do seguinte
algoritmo:

min(Y + W)

s.t.

Y'=5,+ 04—

L=Lp—0Q,
Si = Si-1+ gsi — q4; - 1
e Vi=1,..,P
Ly = L1+ ql; + q4;
S;= Si.1 + qsi + qE;
i i-1 T qS;i T qL; Vi = (Pl + 1), .., P? (4.3)

L= Li_y+ ql; — qEJ

Si = Si-1+ qsi —qB;

- Vi=(P?4+1),..,m
Li= Li_1+ ql; + gB; ( )

Z=5.-0Qp
W=L+0Qp— 0
51020, L3:0

Si, Li,qA;, qE;, qB; =0

Nesta formulacdo P! e P? sdo os respectivos pontos de pinch das areas avaliadas,
sendo P2 < P1. O problema considera o minimo consumo de utilidades para ambas as areas
como o ponto de partida. Em relagdo a fun¢do objetivo, a minimiza¢do da necessidade de
utilidades no conjunto de areas atende dois propoésitos:

1. reduzir as utilidades na mesma quantidade de energia transferida da 4rea de maior pinch
para a area de menor pinch, entre a regiao dos pinches;

2. garantir que na transferéncia de calor assistida a quantidade de energia transferida da area
de menor para a drea de maior pinch seja estritamente a necessaria.

Quando uma quantidade de calor maior que a minima necessaria € transferida acima do
pinch da area de maior temperatura, o excesso ocasionara uma simples troca de utilidades da
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area de maior para a area de menor pinch. Esta troca exige equipamentos e representa um custo
adicional de investimento sem um beneficio, e assim deve ser evitada. O mesmo resultado é
obtido minimizando-se a quantidade de utilidades frias na planta de maior pinch. Neste caso, a
transferéncia de calor para a area de menor pinch ¢ maximizada, enquanto a transferéncia de
calor da 4rea de menor para a de maior pinch abaixo de ambos os pinches € mantida a minima
necessaria. Assim, para cada unidade de calor transferida entre as areas, ambos os valores sao
reduzidos na mesma quantidade simultaneamente. Isto determina que reducdes independentes
de ambas utilidades (quentes e frias) ndo sao possiveis.
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Capitulo 5

Resultados das integracoes energéticas via
meétodos heuristicos

5.1 Minima diferenca de temperatura

ApOs a determinagdo dos parametros de processo de cada uma das correntes envolvidas
no procedimento de integragao energética, a etapa seguinte consta na determinacao da diferenca
minima de temperatura (ATmin) admissivel nos trocadores de calor entre as correntes quentes e
frias de processo, e/ou utilidades. O valor desta varidvel influencia no grau de integracdo
energética e no custo de instalacdo de novos equipamentos.

Para o caso de novos projetos, diferentes valores de ATmin podem ser comparados com
os impactos nos custos varidvel (demanda de utilidades) e fixo (dimensao dos trocadores), de
forma a determinar-se o ATmin que resulte no melhor custo beneficio. No entanto, em uma planta
existente a analise do ATmin a0s quais os trocadores atuais estdo submetidos auxilia na escolha
do valor a ser empregado na anélise.

Na Tabela 5.1 sdo apresentados os consumos minimos de utilidades para cada cenério
de integracdo (total da unidade de Aromaticos e individual das areas), considerando diferentes
valores de ATmin. As areas de MTBE e Buteno-1 (ME/BU) foram agrupadas e avaliadas como
uma Unica area operacional por duas razdes: a area de MTBE supre a matéria prima da area de
Buteno-1; as areas sdo pequenas e estdo localizadas fisicamente proximas. Todas as avaliagdes
posteriores de integracdo energética consideram a juncao das duas dreas como um tnico bloco.
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Tabela 5.1: Andlise do consumo minimo de utilidades para diferentes ATmin.

Consumo minimo utilidades quentes (kW) | Consumo minimo utilidades frias (kW)

ATmin 10°C ATmin 20°C ATmin 30°C | ATmin 10°C  ATmin 20°C  ATmin 30°C
Integracao total 40.410 47.610 56.040 44.810 52.000 60.440
Area HG 11.190 11.810 12.260 19.560 20.180 20.630
Area EX 11.450 12.290 13.490 12.780 13.630 14.820
Area FR 9.902 10.170 10.420 8.671 8.943 9.188
Area EB 7.934 8.495 9.056 8.368 8.929 9.490

Area ME/BU 21.790 22.050 17.270 17.530

Conforme esperado, quanto maior o valor do ATwin maior € o consumo de utilidades, ou
seja, menor € a recuperagdo de energia entre as correntes de processo. Para um projeto novo, o
aumento do ATmin reduz o investimento em area de troca térmica (dimensionamento dos
trocadores de calor). Desta forma, realizou-se uma avaliacdo das diferencas de temperaturas
atuais nos trocadores da unidade de Aromaticos, com o objetivo de determinar a viabilidade de
aproveitamento destes trocadores nas novas redes integradas.

A Tabela 5.2 apresenta o levantamento dos AT a que estdo submetidos os trocadores da
unidade de Aromaticos. Na tabela encontram-se os menores € maiores AT da unidade, além dos
AT médios de trés tipos de trocadores: trocadores entre correntes quentes e frias de processo
(P-P); entre correntes de processo e utilidades quentes (P-V) e entre correntes de processo com
agua de resfriamento (P-AR).

Tabela 5.2: AT dos trocadores atuais das areas de Aromaticos.

P-P P-v P-AR
Menor AT (°C) 0,9 22,5 4,0

Maior AT (°C) 96,0 165,5 119,1

AT Médio (°C) 57,0 63,3 34,6
Numero de trocadores 10 22 29

Trocadores com dT < 10°C 1 0 6

Trocadores com dT < 20°C 2 0 19
Trocadores com dT < 30°C 3 4 25

Observa-se que, na média, os AT envolvidos nos processos sao bastante elevados, e nas
correntes P-P e P-AR os AT mais baixos sao menores que 5°C. Assim, definiu-se a utilizagao
do AT minimo de 10°C para o reprojeto das redes de trocadores, pois apenas sete equipamentos
operam com AT abaixo de 10°C. Este valor foi adotado com o objetivo de ndo inviabilizar o
aproveitamento de uma grande quantidade de trocadores atuais nas novas configuracoes
propostas. Um valor de ATmin de 20°C inviabiliza vinte e um trocadores atuais, € um ATmin de
30°C inviabiliza trinta e dois trocadores de calor.
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5.2 As curvas compostas dos processos

Com base no mapeamento dos dados das correntes de processo das areas operacionais,
e da definicdo do valor de 10°C para o ATmin, estas informag¢des foram inseridas no software
Aspen Energy Analyzer V8.8. Com o auxilio do software foram elaboradas as curvas compostas
considerando a integracao individual de cada area operacional, e a integracao total de todas as
correntes da unidade. Desta forma, foram determinados os alvos (targets) a serem alcancados
no reprojeto das redes de trocadores de calor e que resultam na méxima recuperagao de energia,
ou redes MER (maximum energy recovery).

A representacdo das curvas compostas quentes e frias das areas operacionais de
Arométicos indicam as seguintes informacoes:

e Jocalizacdo do ponto de estrangulamento energético (pinch);
e potencial de recuperagdo de calor dentro do processo;
¢ metas de consumo minimo de utilidades quentes e frias.

A Tabela 5.3 apresenta um sumério dos consumos energéticos da integragao individual
das areas de Arométicos, bem como as suas respectivas temperaturas de pinch. A partir dos
resultados obtidos ¢é possivel afirmar que energeticamente, e por consequéncia
economicamente, a integragao total da unidade de Aromaticos € mais vantajosa que a integracao
individual das areas que a compoe.

Tabela 5.3: Consumo energético das areas de Aromaéticos para os cenarios de integracao.

Areas Integracdo

AreaHG AreaEX AreaFR AreaEB ME/BU total

Pinch quente (°C) 163,9 160 149,7 147,6 59,1 68,8
Pinch frio (°C) 153,9 150 139,7 137,6 49,1 58,8
Consumo utilidades quentes atual (kW) 13.750 12.880 11.791 8.823 22.124 69.368
Consumo minimo utilidades quentes (kW) 11.189 11.450 9.902 7.934 21.794 40.413
Consumo utilidades frias atual (kW) 22.123 14.218 10.561 9.258 17.604 73.764
Consumo minimo utilidades frias (kW) 19.561 12.784 8.671 8.368 17.270 44.808
Redugéo potencial utilidades quentes 18,6% 11,1% 16,0% 10,1% 1,5% 42%
Reducéo potencial utilidades frias 11,6% 10,1% 17,9% 9,6% 1,9% 39%

A Figura 5.1 apresenta as curvas compostas quente (linha vermelha) e fria (linha azul)
da area de Hidrogenacdo de Gasolina. A temperatura de pinch da area localiza-se no patamar
de 163,9°C para as correntes quentes e 153,9°C para as correntes frias. Em relagdo ao consumo
energético atual, hd um potencial de reducdo de 18,6% no consumo das utilidades quentes e
11,6% nas utilidades frias.
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Figura 5.1: Curvas compostas da drea de Hidrogenagao de Gasolina.

A Figura 5.2 apresenta as curvas compostas da area de Extracdo de Aromdticos, € a
temperatura de pinch localiza-se no patamar de 160°C para as correntes quentes e 150°C para
as correntes frias. Com relacdo ao consumo energético atual, hd um potencial de reducdo de
11% no consumo das utilidades quentes e 10% nas utilidades frias.
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Figura 5.2: Curvas compostas da area de Extracao de Aromaticos.

A Figura 5.3 apresenta as curvas compostas da drea de Fracionamento de Aromaticos,
com temperatura de pinch de 149,7°C para as correntes quentes e 139,7°C para as correntes
frias. Ha potencial para reduzir 16% das utilidades quentes e 17,9% nas utilidades frias.
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Figura 5.3: Curvas compostas da area de Fracionamento de Aromaticos.

A Figura 5.4 apresenta as curvas compostas da area de Extracdo de Benzeno, com
temperatura de pinch em 147,6°C para as correntes quentes e 137,6°C para as correntes frias.
Ha potencial para reduzir 10% no consumo das utilidades quentes e 9,6% nas utilidades frias.
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Figura 5.4: Curvas compostas da 4rea de Extracdao de Benzeno.
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A Figura 5.5 apresenta as curvas compostas referente a juncdo das areas de MTBE e
Buteno-1. A temperatura de pinch localiza-se em 59,1°C para as correntes quentes e 49,1°C
para as correntes frias. Ha potencial para reduzir em 1,5% o consumo das utilidades quentes e
1,9% das utilidades frias.
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Figura 5.5: Curvas compostas das areas de MTBE e Buteno-1.
A Figura 5.6 apresenta as curvas compostas referente a integracao total da unidade de

Aromaticos. A temperatura de pinch localiza-se em 68,8°C para as correntes quentes e 58,8°C
para as correntes frias, e ha o potencial para a integracdo energética de quase 60.000 kW.
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Figura 5.6: Curvas compostas da integracao total da unidade de Aromaéticos.
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5.3 Alocacao das utilidades
5.3.1 A Grande Curva Composta da unidade

A grande curva composta € construida a partir das curvas compostas, podendo ser
utilizada como uma ferramenta de projeto para especificar as utilidades (Linnhoff et al. 1982).
O objetivo € escolher, de modo mais apropriado, os niveis e as cargas térmicas de cada utilidade,
a fim de minimizar os custos operacionais do processo. Esta curva indica, de modo claro, o
montante de energia que deve ser suprido pelos varios niveis de utilidades.

Os diversos niveis de temperatura das utilidades disponiveis estdo diretamente ligados
aos seus custos. Normalmente, as utilidades quentes de maior temperatura e as utilidades frias
de menor temperatura possuem um custo maior, ou seja, quanto mais afastada da temperatura
ambiente, mais cara € a utilidade, sendo entdo preferivel maximizar o uso de utilidades com
temperaturas mais proximas a ambiente.

A Figura 5.7 apresenta a grande curva composta para o cendrio de integracdo total da
unidade de Aromaticos. Através da analise grafica da curva € possivel estimar o consumo de
cada uma das utilidades disponiveis na unidade em estudo:

- VB (155°C) = 2.500 kW

- VM (205°C) = 37.000 kW

- VA (255°C) = 1000 kW

- AR (25°C) = 44.800 kW
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Figura 5.7: Grande Curva Composta da unidade de Aromaticos.
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5.3.2 Analise dos cenarios de integracao individual

A Tabela 5.4 apresenta os consumos das utilidades disponiveis para os casos de
integracdo energética individual das areas de Aromaticos, bem como o montante do consumo
atual de cada utilidade. Esta primeira avaliacio demonstra o potencial de recuperacdo
energética inexplorado nestes processos. Ha, por exemplo, a possibilidade de redu¢do de 61%
no consumo de vapor de baixa pressdo e 70% no consumo de vapor de alta pressao.

Os consumos atuais sdo baseados nas medigdes e leituras realizadas nos processos em

andlise. Ja os consumos dos casos de integragcao energética foram calculados e informados pelo
Aspen Energy Analyzer V8.8.

Tabela 5.4: Consumo de utilidades nos cenérios com integracdo e de operagado atual.

Consumo energético (kW)

VB VM VA VS CB AR
Area HG integrada - 11.189 - - - 19.561
Area EX integrada - 11.450 - - - 12.784
Area FR integrada - 9.126 776 - - 8.671
Area EB integrada - 5.499 2.435 - - 8.638
Areas ME/BU integradas 6.571 - - - 15.223 17.270
Consumo total atual 16.920 41.578 10.611 259 - 73.764
Consumo total integracao 6.571 37.264 3.211 - 15.223 66.924
Diferenca de consumo -61% -10% -70% -100% - -9%

Além do maior consumo de utilidades, verificou-se que a alocacdo atual das utilidades
quentes ndo estd otimizada, e em alguns casos at¢é mesmo inadequada. Conforme os dados
apresentados na Tabela 5.4, hda um consumo atual excessivo de vapor de alta pressdo (VA),
quando este poderia ser substituido em grande parte pelo vapor de média pressao (VM), que
possui menor custo. A area de Fracionamento de Aromaticos (FR) apresenta um pequeno
consumo de vapor de super alta pressdo, que € inadequado para as temperaturas encontradas
neste processo. A anéalise da correta alocacdo de utilidades aponta também que nas areas de
MTBE e Buteno-1 (ME/BU) o consumo de parte do vapor de baixa pressao (VB) pode ser
substituido por condensado de vapor de baixa pressao (CB).

Adicionalmente a utilizacdo do Aspen Energy Analyzer V8.8, aplicou-se a técnica
numérica desenvolvida por Liew e Alwi (2012), que detalha a elaboracdo da Multiple Utility
Problem Table Algortithm (MU-PTA), que parte inicialmente do diagrama cascata da tecnologia
pinch. A MU-PTA avalia a integracdo energética entre os processos através do sistema de
utilidades quentes, e relaciona a demanda energética externa necessaria para cada intervalo de
temperatura com os varios niveis de utilidades quentes disponiveis.

Com isto, € possivel identificar se em um determinado nivel de temperatura do diagrama
cascata existe a possibilidade de geracdo de alguma utilidade quente com a energia excedente
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contida nas correntes de processo. O método também auxilia a identificacdo da alocagdo correta
das utilidades quentes disponiveis. A partir da MU-PTA ¢é construida a Site Problem Table
Algorithm (TS-PTA), que detalha o consumo otimizado de cada utilidade quente disponivel.

Os resultados obtidos com a elaboracdo da MU-PTA para a alocagdao das utilidades
quentes sdo apresentados na Tabela 5.5, e aproximaram-se bastante dos resultados encontrados
com o Aspen Energy Analyzer V8.8, com uma pequena diferencga entre o consumo total de VB
e VM. Como a TS-PTA ¢ obtida a partir dos diagramas cascatas, o autor optou por otimizar o
consumo de VB na area de Extracdo de Benzeno (EB) mantendo o ATmin no reboiler EB-P-04
em 6,5°C. Com isto, o consumo de VM ficou levemente inferior em relacio ao calculado pelo
software.

Tabela 5.5: Site Problem Table Algorithm (TS-PTA) para a unidade de Aromaticos.

Utiidages Temperatrada orcl  Consumidores  O%LST0  Cascata  Casoats
(KW) (KW) Inicial (kW)  Final (kW)
0 62.269
'] 520 0 0 0
0 62.269
VA 254 0 3.459 -3.459
-3.459 58.811
VM 205 0 34.945 -34.945
-38.404 23.865
VB 148 1.468 25.334 -23.866
-62.269 0
Total 63.737 -62.269

A TS-PTA indica a possibilidade de uma pequena geracao de VB, de 1.468kW, com o
calor remanescente de algumas correntes quentes de processo que ndo possuem pares de
integragdo com correntes frias. Este VB gerado internamente na unidade pode ser injetado na
rede de utilidades, reduzindo a demanda externa de energia. No balango final, a demanda total
de utilidades quentes ficou em 62.269 kW, mesmo valor encontrado no Aspen Energy Analyzer
V8.8.
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5.4 Evolucao das redes de trocadores através da analise
pinch

Conforme as premissas estabelecidas nas andlises anteriores, e baseado nas regras
heuristicas da tecnologia pinch, as redes dos trocadores de calor das areas de Aromaticos foram
evoluidas para atingirem o minimo consumo de utilidades, mais proximo possivel das redes
MER, mantendo-se a maxima similaridade com as redes atuais.

5.4.1 Rede de trocadores da area de Hidrogenacao de Gasolina

Com base nas andlises heuristicas da tecnologia pinch, foram propostas as seguintes
modificagdes na rede de trocadores da area HG:

e Integracdo do efluente do HG-R-51 (corrente 25) com o refervedor da HG-T-01 (corrente
21): atualmente o efluente do HG-R-51 pré-aquece a carga do HG-F-51, e a carga térmica
remanescente € removida com agua de resfriamento (AR). A proposta de reprojeto € utilizar
o efluente do HG-R-51 para: primeiro referver a coluna HG-T-01, segundo pré-aquecer a
carga do HG-F-51 (corrente 24), terceiro pré-aquecer a carga da area HG (corrente 17), e a
carga térmica remanescente permanecer sendo removida com AR. Tais modificacdes
reduzem o consumo de 5.641 kW de VM no HG-P-06, além de reduzirem a demanda de
AR no HG-P-52 de 3.335 kW para 964 kW. Entretanto, ha a necessidade de instalagao de
um novo refervedor na HG-T-01 (E-321) com 4rea de troca térmica igual a 264 m?.

e Integracdo da carga do HG-F-51 (corrente 24) com o efluente do HG-R-01 (corrente 18):
atualmente a carga do HG-F-51 é pré-aquecida somente pelo efluente do HG-R-51. No
entanto, a integracdo do efluente do HG-R-51 com o refervedor da HG-T-01, proposta no
item anterior, reduz a energia disponivel para o pré-aquecimento da carga do HG-F-51.
Assim, antes de passar pela bateria dos HG-P-51 e trocar calor com o efluente do HG-R-
51, a carga do forno devera passar por um novo trocador (E-121) e receber a carga térmica
do efluente do HG-R-01. Apds trocar calor nos trocadores E-121 e HG-P-51, a carga do
forno devera ser aquecida de 175°C até 247,7°C com VA em um novo trocador a ser
instalado (E-221). A Figura A.1, situada no Apéndice, apresenta o diagrama de grades da
rede evoluida da area de Hidrogenacao de Gasolina.

Com as modificacdes propostas ha uma reducdo de 17% no consumo das utilidades
quentes e 11% das utilidades frias, em relacdo ao cendrio atual. Além disto, a nova rede proposta
consome apenas 1,7% de energia acima da rede MER, ou seja, um consumo muito préximo da
condi¢do 6tima. A Tabela 5.6 apresenta a condicdo dos trocadores de calor da area HG ap6s as
modificagdes propostas na rede evoluida. Os trocadores da rede evoluida que apresentaram o
valor de Q/ATmL maior que o valor atual, podem ser considerados subdimensionados para a
realizacdo do novo servigo. Serd necessaria a aquisicao de trés novos trocadores de calor,
identificados como E-121, E-221 e E-321 utilizados para o refervimento na HG-T-01 e pré-
aquecimento da carga do HG-F-51. O trocador HG-P-06 permanece instalado com a utilidade
quente como trocador auxiliar em retornos de area parada.
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Tabela 5.6: Avaliacdo dos trocadores de calor da area HG na rede evoluida.

Correntes Ar_ea Qarga ) C_arga Q/ATML Q/ATML o
Trocador de projeto térmica térmica rede rede Condicao
processo (m?) atual (kW) evoluida (kW) atual evoluida

HG-P-52 AR -25 258 3.336 964 105 66 OK
HG-P-08 VM - 23 773 4.223 4.223 115 116 OK
HG-P-51 24 -25 700 8.899 1.443 138 139 OK
HG-P-09 VM - 31 279 1.364 1.364 53 53 OK
HG-P-53 26 —27 158 2.548 2.548 61 61 OK
HG-P-14 AR - 20 948 5.728 5.728 364 364 OK
HG-P-01 17-25 218 4.218 4.185 49 90 Reprojetar
HG-P-15 AR - 30 37 127 127 3 3 OK
HG-P-05 AR -22 525 7.278 7.278 247 247 OK
HG-P-55 AR - 27 179 1.312 1.312 57 57 OK
HG-P-56 AR -28 93 610 610 29 29 OK
HG-P-13 AR - 19 364 3.733 3.733 122 122 OK
HG-P-54 VM - 29 117 2.524 2.524 80 80 OK
HG-P-06 VM - 21 554 5.641 0 114 0 Auxiliar

E-121 18— 24 4.187 115 Area: 577 m2

E-221 VA -24 3.269 109 Area: 238 m2

E-321 21-25 5.641 70 Area: 264 m2

A Tabela 5.7 apresenta os resultados referente ao consumo de utilidades quentes e frias
para o cendrio de rede evoluida, em comparacdo com os cendrios atual e da rede MER. Observa-
se que, em relacdo a rede MER, o consumo de VM ficou abaixo da meta, porém h4 o consumo
de VA. Conforme ji abordado, para o balanco de vapor da planta em estudo tanto o consumo
de VM quanto o consumo de VA impactam igualmente a geragao de vapor de super alta pressao
(VS) das caldeiras da central de Utilidades. O consumo de utilidades quentes na rede evoluida
ficou apenas 1,7% acima do consumo da rede MER.

Tabela 5.7: Consumo de utilidades para o cenario de rede evoluida da drea HG.

Consumo de utilidades (kW) Consumo (t/h)
Utilidades Rede Rede
Rede MER  Atual evoluida Rede MER Atual evoluida
VB - - - - - -
VM 11.189 13.750 8.111 20,9 25,7 15,2
VA - - 3.269 - - 7
VS - - - - - -
CB - - - - - -
AR 19.561 22.123 19.752 1.682 1.902 1.698
Utilidades
quentes 11.189 13.750 11.380 20,9 25,7 22,2
Ut':,'r‘i’:ges 19561  22.123 19.752 1682  1.902 1.698
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5.4.2 Rede de trocadores da area de Extracao de Aromaticos

Com base na metodologia da tecnologia pinch, a rede de trocadores da area EX foi
evoluida a partir das seguintes modificacoes:

e Integracdo do solvente limpo do fundo da EX-T-04 (corrente 35) para referver parte da EX-
T-03 (corrente 38): atualmente a EX-T-03 € refervida com VM no EX-P-04. A proposta é
introduzir um novo refervedor em paralelo com o EX-P-04, e que utilize a corrente de fundo
da EX-T-04 para referver a EX-T-03. Tal modificacdao reduz o consumo de 1.133kW de
VM no EX-P-04. Ha a necessidade de instalacio de um novo refervedor na EX-T-03 (E-
122) com érea de troca térmica igual a 444 m>.

¢ Integracdo do solvente do fundo da EX-T-01 (corrente 33) com a corrente de topo da EX-
T-04 (corrente 37): atualmente a corrente de fundo da EX-T-01 € pré-aquecida pela corrente
de fundo da EX-T-04, antes de ser enviada para a EX-T-03. Com a integracdo da corrente
de fundo da EX-T-04 e o refervimento da EX-T-03, proposta no item anterior, parte da
energia cedida para a corrente de fundo da EX-T-01 devera ser suprida pela corrente de topo
da EX-T-04. Assim, o novo trocador a ser instalado atuard como um condensador da EX-
T-04, e o resfriamento da corrente continuard a ser complementado com &4gua de
resfriamento no trocador EX-P-07. Havera a necessidade de instalacio de um novo
condensador na EX-T-04 (E-222), em série com o EX-P-07. Esta modificacido € necessaria
para garantir a integracdo do item anterior (reducdo de VM no EX-P-04), que também
reduzird a demanda de 4gua de resfriamento em 1.131kW. A Figura A.2 apresenta o
diagrama de grades da rede evoluida da area de Extracdo de Aromaticos.

A Tabela 5.8 apresenta a condicdo dos trocadores de calor da 4drea EX apds as
modificagdes propostas. Serd necessario redimensionar a area de troca térmica dos trocadores
EX-P-02 e EX-P-08, além da aquisi¢cdo de dois novos trocadores de calor identificados como
E-122 e E-222.

Tabela 5.8: Avaliacio dos trocadores de calor da area EX na rede evoluida.

Correntes Ar_ea Qarga ) C_arga Q/ATML Q/ATML o
Trocador de projeto térmica térmica rede rede Condicao

processo (m?) atual (kW)  evoluida (kW) atual evoluida
EX-P-02 33-35 1.125 5.784 4.651 227 325 Reprojetar
EX-P-06 VM-39 250 3.793 3.793 97 97 OK
EX-P-01 AR - 32 37 359 359 15 15 OK
EX-P-07 AR-37 912 8.605 7.468 269 256 OK
EX-P-04 VM - 38 332 9.091 7.956 218 202 OK
EX-P-05 AR - 36 312 5.259 5.260 242 242 OK
EX-P-08 34 -35 100 2.403 2.403 46 62 Reprojetar

E-122 35-38 1.133 169 Area: 444 m2

E-222 33-37 1.132 33 Area: 155 m2
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A Tabela 5.9 apresenta os resultados obtidos referente ao consumo de utilidades quentes

e frias para o cenario de rede evoluida, em comparacdo com os cendrios atual e da rede MER.
Observa-se que o consumo de VM na rede evoluida ficou 2,6% acima da rede MER. Para o
caso da area EX foi possivel chegar bem préximo do consumo 6timo de energia com as
modificagdes propostas.

Tabela 5.9: Consumo de utilidades para o cenario de rede evoluida da drea EX.

Consumo de utilidades (kW) Consumo (t/h)
Utilidades Rede Rede
Rede MER Atual evoluida Rede MER Atual evoluida
VB - - - - - -
VM 11.450 12.880 11.750 21,4 241 22,0
VA - - - - - -
Vs - - - - - -
CB - - - - - -
AR 12.784 14.218 13.087 1.099 1.223 1.125
Utilidades
quentes 11.450 12.880 11.750 21,4 24 1 22,0
Ut':,'r‘i’:ges 12784 14218  13.087 1.099 1.223 1.125

5.4.3 Rede de trocadores da area de Fracionamento de Aromaticos

Na evolucdo da rede de trocadores da area FR foram propostas as seguintes

modificagdes:

Integracdo da corrente de saida do FR-V-01 (corrente 41) para referver a FR-T-05 (corrente
51): atualmente a FR-T-05 € refervida com VM no FR-P-17. A proposta € introduzir um
novo trocador de calor que utilize a corrente de saida do FR-V-01 para referver a FR-T-05,
mantendo o FR-P-17 como trocador auxiliar nas situacdes de retorno de area parada. Tal
modificagdo reduz o consumo de 1.215 kW de VM no FR-P-17, e exige a instalacdo de um
novo refervedor na FR-T-05 (E-123) com 4rea de troca térmica igual a 100 m?.

Integracdo da corrente de topo da FR-T-03 (corrente 44) com a corrente de carga da area
FR (corrente 40): atualmente a corrente de carga da area FR € pré-aquecida com a corrente
de saida do FR-V-01 no FR-P-01, e com VA no FR-P-02. Para possibilitar a integracao da
corrente de saida do FR-V-01, descrita no item anterior (refervimento da FR-T-05), parte
do calor para pré-aquecer a carga da area FR deve ser fornecido por outra corrente. Assim,
devera ser instalado um novo condensador para a corrente de topo da FR-T-04, que também
ird pré-aquecer a carga da area FR antes desta passar pelo FR-P-01. Além de viabilizar o
refervimento da FR-T-05 com a corrente de saida do FR-V-01, tais modificacdes reduzem
o consumo de 449 kW de VA no FR-P-02. Havera a necessidade de instalagdo de um novo
condensador na FR-T-04 (E-223), e o condensador atual (FR-P-07) poder4 ser retirado de
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operacao e mantido na reserva. Esta modificacdo reduzirad a demanda de 1.664 kW da agua
de resfriamento. A Figura A.3 apresenta o diagrama de grades da rede evoluida da 4rea de
Fracionamento de Aromaticos.

e Adequacdo no consumo de utilidades quentes: atualmente o refervedor da FR-T-04 (FR-P-
15) utiliza VS como utilidade quente. Pelas temperaturas de processo este trocador pode
operar com VM, e esta alteracdo foi realizada na rede evoluida. J4 o refervedor da FR-T-01
(FR-P-04) opera atualmente com VA, e suas temperaturas de processo também permitem
que o refervimento seja realizado com VM.

A Tabela 5.10 apresenta a condi¢do dos trocadores de calor da area FR apds as
modificagdes propostas. Serd necessiria a aquisicdo de dois novos trocadores de calor,
identificados como E-123 e E-223. Além disto, havera a necessidade de redimensionamento da
area de troca térmica do pré-aquecedor de carga FR-P-01. Caso se opte pela troca das utilidades
quentes nos FR-P-04 (VA) e FR-P-15 (VS) pelo vapor de média pressao (VM), também sera
necessario o redimensionamento das areas de troca térmica dos trocadores.

Ja a Tabela 5.11 apresenta os resultados obtidos referente ao consumo de utilidades
quentes e frias para o cendrio de rede evoluida, em comparag¢do com os cenarios atual e da rede
MER. Observa-se que o consumo de VM da rede evoluida ficou mais proximo da rede MER,
assim como o consumo de utilidades frias. O consumo de VS foi eliminado e o de VA reduzido
significativamente.

Tabela 5.10: Avaliacdo dos trocadores de calor da area FR na rede evoluida.

Correntes Ar_ea (}arga ) C_arga Q/ATML Q/ATML o
Trocador de projeto térmica térmica rede rede Condicao

processo (m?) atual (kW) evoluida (kW) atual evoluida
FR-P-09 AR —45 14 334 334 6 6 OK
FR-P-17 VM - 51 23 1.215 0 26 0 Auxiliar
FR-P-08 VA - 49 64 1.698 1.698 31 30 OK
FR-P-01 40 - 41 58 2.001 786 22 42 Reprojetar
FR-P-15 VM - 50 12 259 259 2 7 Reprojetar
FR-P-07 56 1.664 0 23 0 Reserva
FR-P-06 VM — 48 250 2.141 2.141 57 56 OK
FR-P-02 VA - 40 33 1.624 1.175 19 15 OK
FR-P-16 AR - 46 23 1.188 1.188 20 20 OK
FR-P-04 VM — 47 141 4.854 4.854 43 76 Reprojetar
FR-P-05 AR - 43 76 1.952 1.952 49 49 OK
FR-P-03 AR -42 259 5.422 5.422 177 177 OK

E-123 41 -51 1.215 48 Area: 100 m?

E-223 40 - 44 1.664 60 Area: 223 m?
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Tabela 5.11: Consumo de utilidades para o cenério de rede evoluida da area FR.

Consumo de utilidades (kW) Consumo (t/h)
Utilidades
Rede MER  Atual Rede Rede MER Atual _hede
evoluida evoluida
VB - - - - - -
VM 9.126 3.356 7.054 17,1 6,3 13,6
VA 776 8.176 2873 2 17 6
VS - 259 - - 0,7 -
CB - - - - - -
AR 8.671 10.561 8.896 746 908 765
Utilidades
quentes 9.902 11.791 10.127 19,1 24,0 19,6
Utiidades | ge71  10.561 8.896 746 908 765

5.4.4 Rede de trocadores da area de Extracao de Benzeno

Na evolucdo da rede de trocadores da area EB foram propostas as seguintes

modificacoes:

Alteragdo no circuito de integracado energética do solvente da area EB: atualmente a corrente
de solvente da 4rea EB, oriunda do fundo da EB-T-03 (corrente 54), primeiramente referve
a EB-T-02 no trocador EB-P-08 (corrente 59), em seguida pré-aquece a corrente de carga
da area EB (corrente 53), e por fim € resfriada até 120°C com 4gua de resfriamento no EB-
P-06. A proposta é reduzir a energia cedida pelo solvente para referver a EB-T-02,
reduzindo a carga térmica no EB-P-08 e aumentado a carga térmica (consumo de VM) no
EB-P-07. Tal ajuste permite que, apds sair do EB-P-08 a corrente de solvente referva a EB-
T-01, em um novo trocador a ser instalado em paralelo com o EB-P-04. Ou seja, 50% da
carga térmica para referver a EB-T-01 serd cedida pelo solvente, e os outros 50% pelo VM.
Mesmo com o aumento do consumo de VM na EB-T-02, as modificacdes reduzem em
1.046kW o consumo total de VM na area EB. Tais modifica¢des exigem a instalacdo de um
novo refervedor na EB-T-01 (E-1122) com é4rea de troca térmica igual a 293m? e o
redimensionamento do EB-P-07. Também haver4 a redu¢ao de 874kW na demanda de agua
de resfriamento para o EB-P-06, e 172kW no EB-P-05. A Figura A.4 apresenta o diagrama
de grades da rede evoluida da area de Extracao de Benzeno.

A Tabela 5.12 apresenta a condi¢do dos trocadores de calor da area EB apds as

modificagdes propostas. Serd necessaria a aquisicao de um novo trocador de calor, identificado
como E-1122. Além disto, havera a necessidade de redimensionamento do pré-aquecedor de
carga da area EB (EB-P-01), e o trocador EB-P-02 pode ser reaproveitado para este servigo,
pois passa a ser um trocador reserva com area de troca térmica similar ao EB-P-01. O trocador
EB-P-07, que referve a EB-T-02, também devera ser redimensionado.
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Tabela 5.12: Avaliacdo dos trocadores de calor da area EB na rede evoluida.

Correntes Ar_ea (}arga ] C_arga Q/ATML Q/ATML o
Trocador de projeto térmica térmica rede rede Condicao

processo (m?2) atual (kW) evoluida (kW) atual evoluida
EB-P-02 34 172 0 2 0 Reserva
EB-P-07 VM -59 124 1.621 2.524 42 46 Reprojetar
EB-P-13 AR -60 371 2.678 2.678 144 144 OK
EB-P-04 VM - 56 301 3.900 1.950 60 30 OK
EB-P-01 52 — 53 31 497 669 10 27 Reprojetar
EB-P-12 VM - 61 332 868 868 28 28 OK
EB-P-11 VA - 62 133 2.435 2.435 50 50 OK
EB-P-08 54 - 58 553 2.524 1.621 75 59 OK
EB-P-05 AR -52 32 222 50 12 7 OK
EB-P-03 AR -55 308 3.718 3.718 68 68 OK
EB-P-06 AR-54 63 2.265 1.391 21 14 OK
EB-P-09 AR -57 19 375 375 13 13 OK

E-1122 54 — 56 1.950 105 Area: 293 m2

A Tabela 5.13 apresenta os resultados obtidos referente ao consumo de utilidades
quentes e frias para o cendrio de rede evoluida, em comparag¢do com os cenarios atual e da rede
MER. Observa-se que, na nova configuracdo proposta, serd possivel atingir um consumo de
energia menor que o da rede MER.

Tabela 5.13: Consumo de utilidades para o cenério de rede evoluida da area EB.

Consumo de utilidades (kW)

Consumo (t/h)

Utilidades Rede Rede
Rede MER Atual evoluida Rede MER Atual evoluida

VB - - - - - -
VM 5.499 6.388 5.342 10,3 11,9 10,0
VA 2.435 2.435 2.435 5 5 5
Vs - - - - - -
CB ; - - - - -
AR 8.368 9.258 8.211 720 796 706

Utilidades

quentes 7.934  8.823 7.777 15,3 16,9 15,0
Utilidades | ¢ 1q0 9.258 8.211 720 796 706

frias
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5.4.5 Rede de trocadores das areas MTBE e Buteno-1

A partir da evolugdo da rede de trocadores das 4dreas ME/BU foram propostas as
seguintes modificacoes:

e Integracdo da corrente de carga do reator ME-R-01 (corrente 01) com o refluxo da BU-T-
01 (corrente 11): atualmente a carga do reator ME-R-01 € pré-aquecida com VB no trocador
ME-P-20. A proposta € utilizar a corrente de topo da BU-T-01 para pré-aquecer a carga da
area ME, em substituicao ao uso de VB. Esta modificacdo reduz em 310 kW o consumo de
VB nas areas ME/BU, e 310 kW na demanda de 4gua de resfriamento no condensador BU-
P-01. Ha a necessidade de instalacdo de um novo trocador de calor (E-10304) com area de
troca térmica igual a 33 m°.

¢ Adequacdo no consumo de utilidades quentes: atualmente os refervedores das ME-T-01
(ME-P-04) e ME-T-02 (ME-P-08) utilizam VM como utilidade quente. Com base nas
temperaturas de processo, estes trocadores podem operar com VB. Ja os refervedores das
BU-T-01 (BU-P-02) e BU-T-02 (BU-P-04) utilizam VB como utilidade quente, e pelas
temperaturas de processo o trocador BU-P-04 pode operar com CB. O trocador BU-P-02
também pode operar com CB, no entanto em virtude do menor approach entre a utilidade e
a temperatura de saida de processo seria necessaria uma area de troca térmica bastante
elevada. A unidade de Arométicos produz, no cenério das redes evoluidas, uma vazao total
de 110 t/h de CB. Assim, optou-se por suprir metade da carga térmica da BU-T-02 com o
condensado de vapor (CB) produzido na unidade. Para este servi¢o havera uma demanda
de 75 t/h de CB, e o novo refervedor (E-20304) a ser instalado em paralelo com o BU-P-04
devera possuir drea de troca térmica igual a 391 m?. A Figura A.5 apresenta o diagrama de
grades da rede evoluida das areas de MTBE e Buteno-1.

A Tabela 5.14 apresenta a condi¢do dos trocadores de calor da drea ME/BU ap6s as
modificagdes propostas na rede evoluida. Caso se opte pela troca da utilidade quente nos ME-
P-04 (VM) e ME-P-08 (VM) pelo vapor de baixa pressdao (VB), serd necessario o
redimensionamento das areas de troca térmica. O atual feixe do ME-P-08 podera ser destinado
para o servico do novo E-10304, pois possui area de troca térmica semelhante.

Na Tabela 5.15 sdo apresentados os resultados dos consumos de utilidades quentes e
frias para o cenario de rede evoluida da area ME/BU, em comparag¢do com os cendrios atual e
da rede MER. Observa-se que na nova configura¢ao proposta o consumo de energia é apenas
0,1% maior que o consumo da rede MER.
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Tabela 5.14: Avaliacdo dos trocadores de calor da &rea ME/BU na rede evoluida.

Trocador Cor:jeentes pﬁ;i?tlo tgfr;?ga térrﬁii??ede QATML Q/rAeZZIL Condicao
processo (m?2) atual (kW) evoluida (kW) atual evoluida
ME-P-12 VB-9 89 1.602 1.602 42 42 OK
ME-P-22 AR-6 27 162 162 8 8 OK
ME-P-02 4-10 33 988 988 76 76 OK
BU-P-04 VB - 14 207 6.961 3.481 81 40 OK
BU-P-02 VB-12 278 8.047 8.047 103 103 OK
ME-P-21 AR-3 66 92 92 6 6 OK
ME-P-01 AR-2 282 825 825 55 55 OK
ME-P-19 AR-7 34 43 43 3 3 OK
BU-P-06 AR -16 46 174 174 9 9 OK
ME-P-04 VB-5 76 3.016 3.016 37 123 Reprojetar
ME-P-20 9 310 3 0 Reserva
ME-P-05 AR-10 36 130 130 17 17 OK
ME-P-08 VB -8 41 2.188 2.188 27 90 Reprojetar
BU-P-05 AR-15 25 105 105 8 8 OK
BU-P-03 AR-13 496 5.074 5.074 286 286 OK
BU-P-01 AR - 11 630 10.999 10.689 486 474 OK
E-10304 1—11 310 17 Area: 33 m?
E-20304 CcB-14 3.481 140 Area: 391 m2

Tabela 5.15: Consumo de utilidades para o cenério de rede evoluida da &rea ME/BU.

Consumo de utilidades (kW) Consumo (t/h)
Rede MER Atual evoluida Rede MER Atual evoluida
VB 6.571 16.920 18.333 11 29 31
VM - 5.204 - - 9,7 -
VA - - ) - - -
&) . . . - - .
CB 15.223 - 3.481 327 - 75
AR 17.270 17.604 17.295 1.485 1.514 1.487
Utilidades
quentes 21.794 22.124 21.814 338 38,7 106
Ut':'r?::es 17.270 17.604 17.295 1.485 1.514 1.487
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5.4.6 Evolucdo da rede de trocadores na integracdo total da unidade de

Aromaticos

A tltima etapa da andlise pinch foi evoluir uma rede de trocadores de calor que abrange
a integracdo total das 62 correntes de processo da unidade de Aromaticos. A Tabela 5.16
apresenta a comparacao do consumo de utilidades quentes e frias entre: o cenério de operagdo
atual; as redes MER das integracdes individuais das areas; e a rede MER da integracao total da
unidade de Arométicos.

Tabela 5.16: Comparacdo do consumo de utilidades entre as redes MER dos diferentes

cendrios de integracdo energética.

Cenario atual Redes MER Rede MER com
Utilidades (kW) com integracao integracao total da
por area (kW) unidade (kW)
VB 16.920 6.571 2.933
VM 41.578 37.263 36.879
VA 10.611 3.211 601
VS 259 - -
CB - 15.223 -
cw 73.764 66.655 44.808
Utilidades quentes 69.368 62.269 40.414
Utilidades frias 73.764 66.655 44.808

O consumo total de utilidades das redes MER geradas nas integracdes individuais das
areas possui, em relagdo ao cenario de operacdo atual, um potencial de reducido de 10% nas
utilidades quentes e 9,6% nas utilidades frias. J4 para o cenério de integragdo total da unidade
de Aromaéticos, hd um potencial de redu¢do de 42% no consumo das utilidades quentes e 40%
no consumo das utilidades frias.

No entanto, para se atingir a meta do minimo consumo de energia sao necessarias
multiplas combinacgdes de troca de calor entre as correntes de processo, e isto exige uma
quantidade elevada de trocadores de calor, o que representa um alto custo de investimento. Esta
complexidade de combinacdes é evidenciada na Figura A.6, que apresenta a rede MER da
integracdo total das correntes da unidade de Arométicos. A obten¢do desta rede MER foi
realizada através da utilizacdo do ambiente de otimizagdo do Aspen Energy Analyzer V8.8.

Normalmente o lay-out das areas operacionais comporta um nimero limitado de linhas
e novos alinhamentos e, por isto, na pratica dificilmente se atinge a maxima recuperagdo de
energia indicada pela rede MER. Assim, a Figura A.7 apresenta a rede de integracdo total da
unidade de Arométicos que foi evoluida a partir da rede MER, através do método heuristico da
tecnologia pinch. Nesta evolucao buscou-se o compromisso da maxima recuperacdo de energia
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e da maxima similaridade da nova rede com as redes atuais. Assim, os valores atingidos com a
rede evoluida sdo inferiores ao consumo atual, porém acima da rede MER.

A Tabela 5.17 apresenta um comparativo entre: o consumo global de energia no cenério
de operacao atual; o consumo global de energia das redes evoluidas individualmente em cada
area operacional; e o consumo global de energia da rede evoluida na integracdo total das areas.
Nota-se que a rede de trocadores evoluida no cenario de integracao total reduz o consumo de
energia em torno de 3.700 kW, quando comparado com o consumo total das redes evoluidas na
integracdo individual de cada area.

Tabela 5.17: Consumo total de utilidades das redes evoluidas nos cenérios de integracao

individual e total das areas de Aromaticos.

iidades | Cemiriostual I pordrea  imegragao total da
(kW) unidade (kW)
VB 16.920 18.333 12.854
VM 41.577 32.456 32.455
VA 10.610 8.576 8.576
VS 259 - -
cB - 3.481 5.222
cw 73.763 67.241 63.492
Utilidades quentes 69.368 62.847 59.108
Utilidades frias 73.764 67.241 63.492

As redugdes no consumo de energia alcangadas nos cendrios de integragdo supracitados
encontram-se em linha com outros trabalhos da literatura. Ojeda et al. (2013) apresentam
reducdo de 17% no custo com utilidades a partir da integragdo de uma planta de bioetanol;
Chew et al. (2014) demonstram reducdo de 10% no consumo energético com a aplicacdo de
integracdo total de plantas industriais; Varbanov et al. (2018) apresentam uma revisdo da
literatura sobre novas aplicacdes da tecnologia pinch, e indicam que, em geral, as reducdes de
consumo energético através da aplicacdo de integracao atingem valores entre 20% a 30%; Fodor
et al. (2012) apresentam reducdo de 30% no consumo de energia de uma planta através da
integracdo energética que considera ATmin especifico para cada combinagdo de troca térmica;
Pouransari et al. (2014) indicam reducdo de 39% no consumo energético através da integracio
total de um grande sitio industrial; e por fim, Bagajewick e Rodera (2000) demonstram redu¢do
de 23% no consumo de utilidades de uma planta industrial através da técnica de integracdo de
Sitio Total.



Capitulo 6

Resultados das integracoes energéticas via
programacao matematica

A evolucdo das redes de trocadores de calor da unidade de Aromaticos, através da
aplicagdo das regras heuristicas da tecnologia pinch, indicou um grande potencial de redugao
no consumo energético global da unidade. Na area EB, a evolu¢do da rede de trocadores atingiu
um consumo de 98% das utilidades quentes e frias, em relacido a rede MER. Ja na area ME/BU,
0 consumo atingiu o alvo, ou target, de 100% do consumo de energia da rede MER. No entanto,
nas 4reas HG, EX e FR ainda restaram oportunidades de integracdo energética a serem
exploradas, devido as premissas e restricdes adotadas no procedimento de evolugdo das redes
de trocadores aplicado no Capitulo 4.

Assim, esgotadas as possibilidades de evolucdo das redes de trocadores das areas HG,
EX e FR através dos métodos heuristicos, e somando-se o fato das trés areas situarem-se
fisicamente muito proximas, os seguintes cendrios foram avaliados através da aplicacdo do
algoritmo baseado no modelo Transshipment, desenvolvido por Papoulias et al. (1983):

e determinacdo das combinagdes de troca térmica das correntes de processo que produzem a
rede de trocadores de calor que consome o minimo de utilidades possivel, ou rede MER
(maximum energy recovery), para cada uma das trés areas operacionais;

e avaliacdo da integracdo energética das areas HG, EX, e FR considerando-as como um tnico
bloco operacional, ou seja, permitindo liberdade total de troca térmica entre todas as
correntes de processo das trés areas. Assim, o novo bloco formado foi denominado de 4rea
de Liquidos, uma vez que as areas HG, EX e FR trabalham somente com correntes liquidas.
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6.1 Determinacao das redes MER das areas HG, EX e FR

A Tabela 6.1 apresenta as combinagdes Otimas de troca térmica das correntes de
processo, e das utilidades, da area HG obtidas por otimizagao matematica, € que geram a rede
MER da area. Em relacdo as combinagdes obtidas através da aplicagdo do método heuristico,
as combinacdes determinadas por otimizacdo conduzem o processo para um menor consumo
energético. No entanto, para que a rede da Tabela 6.1 seja vidvel, € necessaria uma area de troca
térmica total de 4.178m? no trocador nimero 3. Atualmente, o conjunto de trocadores que
realiza este servico sdo os HG-P-51, que possuem 4rea total de 700 m>.

Tabela 6.1: Combinacdes de troca de calor da rede MER da area HG.

Carga térmica

Trocador Corrente quente Corrente fria (kW)
1 Efluente HG-R-01 Carga HG 4186
2 Reboiler HG-T-01 2500
3 Efluente HG-R-51 Carga HG-F-51 6445
4 Carga HG-T-51 571
5 Fundo HG-T-51 Carga HG-F-51 2454
6 Quench HG-R-01 Carga HG-T-51 1977
7 Quench HG-R-01 AR 1756
8 Refluxo HG-T-01 AR 5730
9 Refluxo HG-T-02 AR 7285
10 Efluente HG-R-51 AR 3262
11 Fundo HG-T-51 AR 863
12 Refluxo HG-T-51 AR 609,5
13 Reboiler HG-T-01 Vapor 3103,4
14 Reboiler HG-T-02 Vapor 4226
15 Reboiler HG-T-51 Vapor 2526
16 Reboiler HG-T-03 Vapor 1365

A obtencdo da rede MER por otimizacdo matematica exige um aumento de quase 600%
na area de troca térmica do conjunto dos HG-P-51, e a aplicacdo pratica desta modificagdao
torna-se inviavel pelo espaco fisico disponivel, além do elevado custo de investimento. Neste
caso, a implementacdo pratica da rede proposta pelo método heuristico, mesmo consumindo
um pouco mais de energia, torna-se mais atrativa. A representacao grafica das combinagdes de
troca térmica da rede MER da area de Hidrogenagdo de Gasolina € apresentada no diagrama de
grades da Figura A.8.

A Tabela 6.2 apresenta as combinagdes de troca de calor entre as correntes de processo
e as utilidades que geram a rede MER da area EX. Comparando as combinacdes obtidas pelo
método de otimizacdo matematica com as combinagdes propostas pelo uso do método
heuristico, conclui-se que sdo praticamente iguais. A uUnica diferenca € que através do método
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heuristico optou-se por utilizar parte da energia da corrente de solvente limpo (fundo EX-T-04)
no reboiler da EX-T-03, ao invés do proprio reboiler da EX-T-04.

A combinacdo proposta pelo método de otimizag@o ndo € possivel de ser aplicada na
pratica, pois representa que a corrente de fundo da torre de destilacdo seja o fluido de
aquecimento no reboiler da propria torre. Como esta restricdo ndo foi inserida no modelo de
otimizacdo, o algoritmo teve liberdade para realizar qualquer combinagdo. A representagcao
grafica das combinagdes de troca de calor entre as correntes de processo da area de Extracao de
Arométicos e utilidades quentes e frias € apresentada no diagrama de grades da Figura A.9.
Com base nas combinacdes obtidas pelo método de otimizagdo, a rede evoluida pelo método
heuristico foi bastante similar com a rede MER.

Tabela 6.2: Combinacdes de troca de calor da rede MER da area EX.

Trocador Corrente quente Corrente fria Carga térmica

(kW)
1 Solvente + HC (fundo EX-T-01) 4337
2 Solvente limpo (fundo EX-T-04) Solvente + &gua (fundo EX-T-02) 2415
3 Reboiler EX-T-04 1435
4 Topo EX-T-04 Solvente + HC (fundo EX-T-01) 1455
5 Topo EX-T-01 AR 360
6 Topo EX-T-03 AR 5265
7 Topo EX-T-04 AR 7155,7
8 Reboiler EX-T-03 Vapor 9096
9 Reboiler EX-T-04 Vapor 23614

A Tabela 6.3 apresenta as combinagdes de troca de calor entre as correntes de processo
e as utilidades da 4drea FR. Comparando as combinagdes obtidas pelo método de programacado
matematica com as combinagdes propostas através do método heuristico, a diferenca é que pelo
método de otimizacdo a carga da 4rea FR deve ser aquecida pelos refluxos das torres FR-T-03
e FR-T-04, além da corrente de saida do FR-V-01. Uma parte da energia da saida do FR-V-01
deve ser usada para referver a FR-T-01. Com tais combinagdes atinge-se a rede MER.

Na rede evoluida pelo método heuristico, o refluxo da FR-T-04 foi mantido sem
integracdo, por ser uma corrente de baixo conteudo energético (211 kW). Mesmo assim, esta
recuperagdo adicional representa 2% do consumo minimo de energia da planta. A representacio
grifica das combinagdes de troca de calor entre as correntes de processo da area de
Fracionamento de Aromaticos e utilidades quentes e frias € apresentada no diagrama de grades
da Figura A.10.
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Tabela 6.3: Combinacgdes de troca de calor da rede MER da area FR.

Carga térmica

Trocador Corrente quente Corrente fria (kW)

1 Carga FR 1751
Saida FR-V-01
2 Reboiler FR-T-01 250
3 Refluxo FR-T-03 1670
Carga FR

4 Refluxo FR-T-04 211
5 Refluxo FR-T-01 AR 5418
6 Refluxo FR-T-02 AR 1952,7
7 Refluxo FR-T-04 AR 128,5
8 Refluxo FR-T-05 AR 1188
9 Reboiler FR-T-01 Vapor 4606,9
10 Reboiler FR-T-02 Vapor 2139
11 Reboiler FR-T-03 Vapor 1702
12 Reboiler FR-T-04 Vapor 266
13 Reboiler FR-T-05 Vapor 1216

6.2 Integracao da area de Liquidos

Além de realizar a reavaliacdo da integracao energética individual das areas HG, EX e
FR, a programacdo matematica foi aplicada para a obtenc@o de uma rede tnica de trocadores
de calor para a area de Liquidos, com o objetivo de aumentar o potencial de recuperagao
energética do processo. Neste caso, a programacao matematica foi escolhida devido ao nimero
elevado de correntes a serem combinadas, ou seja, os métodos heuristicos da tecnologia pinch
apresentam limita¢des na identificagcdo das melhores combinag¢des quando se trabalha com
muitas correntes de processo.

A partir da resolucdo em sequéncia dos dois problemas de otimizagdo, obteve-se o
minimo consumo de utilidades quentes e frias, que serviram como base para a obten¢ao das
combinacdes Otimas de troca de calor das correntes de processo e das utilidades da é4rea de
Liquidos, apresentadas na Tabela 6.4. Sdo necessérios 19 trocadores de calor para a maxima
recuperagdo de energia entre as correntes de processo da area de Liquidos, e 21 trocadores de
calor entre correntes de processo e utilidades. A partir das combinagdes obtidas pelos métodos
matematicos de otimizacdo, e necessarias para a recuperacdo maxima de energia na drea de
Liquidos, observa-se que algumas correntes necessitam trocar calor com até outras quatro
correntes de processo. Na préatica, tais combinagdes sdo de dificil execugdo e trazem consigo
muitos problemas associados, como por exemplo: perda de carga excessiva, 0 que exige
sistemas de bombeamento de maior capacidade; problemas de controlabilidade, devido ao forte
acoplamento entre as malhas de controle acarretado, entre outros.
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Tabela 6.4: Combinagdes de troca de calor da rede MER da area de Liquidos.

Carga térmica

Trocador Corrente quente Corrente fria (kW)
1 Efluente HG-R-01 946,6
2 Refluxo HG-T-03 127,4

Carga HG
3 Refluxo FR-T-02 1952,7
4 Refluxo FR-T-03 1160,7
5 Efluente HG-R-51 8190
Carga HG-F-51
6 Fundo HG-T-51 720
7 Fundo HG-T-51 Carga HG-T-51 2522
8 Solvente limpo (fundo EX-T-04) Solvente + HC (fundo EX-T-01) 5792,1
9 Efluente HG-R-01 2299,1
. Solvente + agua (fundo EX-T-02)
10 Solvente limpo (fundo EX-T-04) 115,9
11 Saida FR-V-01 1750,7
12 Refluxo FR-T-03 509,8
Carga FR
13 Refluxo FR-T-04 183,5
14 Refluxo FR-T-05 1188
15 Efluente HG-R-01 942,3
16 Efluente HG-R-51 1192,8
Reboiler FR-T-01
17 Solvente limpo (fundo EX-T-04) 2278,8
18 Saida FR-V-01 250,1
19 Efluente HG-R-51 Reboiler FR-T-03 1702
20 Quench HG-R-01 AR 3741
21 Refluxo HG-T-01 AR 5730
22 Refluxo HG-T-02 AR 7285
23 Efluente HG-R-51 AR 1125,8
24 Fundo HG-T-51 AR 592
25 Refluxo HG-T-51 AR 609,5
26 Topo EX-T-01 AR 360
27 Topo EX-T-03 AR 5265
28 Topo EX-T-04 AR 8610,8
29 Refluxo FR-T-01 AR 5418
30 Refluxo FR-T-04 AR 155,8
31 Reboiler HG-T-01 Vapor 5644
32 Reboiler HG-T-02 Vapor 4226
33 Reboiler HG-T-51 Vapor 2526
34 Reboiler HG-T-03 Vapor 1365
35 Reboiler EX-T-03 Vapor 9096
36 Reboiler EX-T-04 Vapor 3796,2
37 Reboiler FR-T-01 Vapor 193
38 Reboiler FR-T-02 Vapor 2139
39 Reboiler FR-T-04 Vapor 266

40 Reboiler FR-T-05 Vapor 1216




70 6. RESULTADOS DAS INTEGRACOES ENERGETICAS VIA PROGRAMACAO MATEMATICA

Assim, considerando a viabilidade da implementagdo pratica das combinacdes entre as
correntes de processo, sao viaveis apenas os trocadores 5, 6, 7, 8, 9, 10 e 19 listados na Tabela
6.4. Partindo-se destas combinacdes vidveis obtidas por otimizacdo matemaética, € possivel
evoluir o restante da rede de trocadores da area de Liquidos através dos métodos heuristicos da
tecnologia pinch. A Tabela 6.5 apresenta um comparativo entre os montantes de energia
consumidos nos seguintes cenarios: redes atuais das dreas HG, EX e FR; rede MER da area de
Liquidos; e rede evoluida da area de Liquidos através da combinagcdo de programacgao
matematica e dos métodos heuristicos. O diagrama de grades que ilustra a rede evoluida da 4rea
de Liquidos € apresentado na Figura A.11.

Observa-se que, a evolucdo da rede de trocadores de calor, através da combinacao das
técnicas de otimiza¢do matematica e da tecnologia pinch, conduzem o processo para uma
reducdo de 11,6% das utilidades quentes e 9,6% no consumo das utilidades frias, em relagao ao
cenario atual.

Tabela 6.5: Consumo energético da area de Liquidos nos cenarios de integracao.

Consumos energéticos (kW)

Integracao total da

area de Liquidos Rede evoluida da Consumo atual das

(Rede MER) area de Liquidos areas HG, EX, FR
VB - - -
VM 30.316 32.754 29.986
VA - 1.175 8.176
VS - - 259
CB - - -
AR 38.796 42.411 46.902
Utilidade quentes 30.316 33.929 38.421
Utilidades frias 38.796 42.411 46.902

6.3 Integracao energética entre areas operacionais

Conforme o modelo de analise de Sitio Total proposto por Bagajewicz e Rodera (2002),
para as andlises de transferéncia de calor entre as dreas da unidade de Aromaticos, estas foram
divididas em: area de Liquidos (bloco das areas HG, EX e FR); area EB e area ME/BU. Nesta
técnica, os diagramas de cascata de energia sdao divididos nos mesmos intervalos de
temperatura, e a transferéncia de calor efetivo (que reduz o consumo de utilidades) sempre
ocorrerd através da regido localizada entre os pinches de duas ou mais areas. A Figura 6.1 indica
a localizacao da temperatura pinch de cada area da unidade de Aromaticos.
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Figura 6.1: Esquema do diagrama cascata conjunto das areas de Arométicos.

A é4rea ME/BU pode receber energia de todas as demais dreas, pois possui a menor
temperatura de pinch. As areas HG e EX ndo possuem capacidade de receber energia de
nenhuma outra area, pois apresentam as temperaturas de pinch mais altas e iguais. A area FR
pode receber energia das areas HG e EX. J4 a drea EB pode receber energia das areas HG, EX
e FR. O diagrama da Figura 6.2 apresenta o potencial de transferéncia de energia entre as areas.

Area < Area
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306°C——
[ 22508kw | | 0kW | | 0kW | 1
215°C—— j, l l
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Figura 6.2: Diagrama cascata das 4reas de Aromaticos.
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Observa-se que nao hé a possibilidade da transferéncia de calor assistida entre as areas,
ou seja, uma transferéncia de calor para a regido acima do pinch da drea com maior temperatura.
Por exemplo, no caso da &rea ME/BU possuir um intervalo localizado acima do pinch da area
de Liquidos com excedente de energia (fonte).

Os consumos de energia, por intervalo de temperatura, para o cendrio de integracdo
entre as areas de Liquidos e ME/BU sao apresentados na Tabela 6.6. J4 a Tabela 6.7 apresenta
os consumos de energia, por intervalo de temperatura, para o cendrio de integracdo entre as
areas EB e ME/BU. Como a darea ME/BU foi primeiro integrada com a area de Liquidos, o
potencial de transferéncia de energia a partir da area EB foi menor.

Tabela 6.6: Potencial de transferéncia de calor entre as areas de Liquidos e ME/BU.

Intervalos Temperatura (°C) gl " Energ(;il (kW) . 5
306
1 2251 0 0
215
2 -12160 0 0
170
3 -20428 0 0
144,7
4 470 0 470
142,6
5 571 0 571
140
6 2462 -3903 2462
130
7 1394 2776 1394
117
8 3322 35 3322
82
9 1516 -8166 1516
73
10 1298 7018 1298
68
11 13138 -241 241
49,1
12 13616 17340 0
31

Conforme os resultados obtidos, observa-se que ndo ha a transferéncia de calor assistida
acima do pinch da area de Liquidos (Qa), e nem abaixo do pinch da &rea ME/BU (Qg), ou seja,
ndo hé gargalos de energia na transferéncia de calor entre os dois pinches. A mesma observagao
¢ valida na transferéncia de energia da area EB para a area ME/BU. O maior potencial de
recuperacdo de energia se encontra entre os intervalos de temperatura 4 a 10 das 4reas de
Liquidos e EB (Qg).
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Tabela 6.7: Potencial de transferéncia de calor entre as areas EB e ME/BU.

Intervalos Temperatura (°C)

Energia (kW)

ql qs qA qE qB
306
1 0 0 0
215
2 2337 0 0
170
3 3615 0 0
1447
4 -1988 0 0
142.,6
5 145 0 0
140
6 574 -400 0
130
7 820 -1382 0
117
8 1337 35 0
82
9 2801 -3328 0
73
10 0 -5720 5677
68
11 71 0 0
49,1
12 2743 17340 0
31

De acordo com o diagrama de grades da area ME/BU, existe uma corrente fria no
intervalo 10 com possibilidade de ser aquecida por alguma corrente quente da area de Liquidos:
por exemplo, o reboiler da BU-T-02, que pode ser aquecido pela corrente de refluxo da EX-T-
04. Ou seja, definidos os potenciais de recuperacdo energética para cada intervalo de
temperatura, é possivel identificar quais as correntes que podem trocar calor entre si para que
se atinja a maxima recuperacao de energia possivel.

A Tabela 6.8 sumariza os resultados do consumo minimo de utilidades das areas
ME/BU, EB e Liquidos nos cenérios de integracdo individual e integragdo total do sitio.
Observa-se um potencial de recuperacado energética na ordem de 16.952 kW entre as trés areas.

Tabela 6.8: Consumos de utilidades quentes e frias no cenario de integracao total.

Integracao individual

Integracao entre areas

ME/BU EB Liquidos | ME/BU EB Liquidos
Utilidades quentes (kW) 21.794 7.934 30.316 4.842 7934 30.316
Utilidades frias (kW) 17.270 8.368 38.796 17.270 2.691 27.521

Calor total transferido (kW)
Calor total recebido (kW)

- 5.677 11.275
16.952 - -
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6.4 Comparacao entre os resultados obtidos

Nos capitulos anteriores, metodologias distintas foram aplicadas para a determinagdo
de diferentes cenarios de integracdo energética das areas operacionais da unidade de
Arométicos. De forma sumarizada, os quatro cenarios avaliados foram:

1) integracdo energética individual das 4reas operacionais;

2) integracdo energética total da unidade de Aromaticos;

3) integracdo energética em bloco das areas HG, EX e FR (area de Liquidos);

4) integracdo energética em bloco com transferéncia de energia entre Aareas
operacionais.

A Figura 6.3 ilustra o diagrama de integragdes energéticas das areas operacionais da
unidade de Aromaéticos, que representa, de forma conjunta, os quatro cenérios de integracdao
gerados neste trabalho. Os circulos pequenos representam as areas operacionais integradas
individualmente, sob os quais sdo apresentados os consumos minimos das utilidades quentes
(UQ) e frias (UF) das redes MER. A area de Liquidos, que € o bloco formado pela integracao
conjunta das areas HG, EX e FR, ¢é representada por uma regidao delimitada por uma linha
tracejada que engloba as trés areas operacionais. No diagrama também sdo apresentados os
consumos minimos de utilidades quentes e frias para o cendrio de integracdo da 4rea de
Liquidos.

Total Site
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Figura 6.3: Diagrama de integracdo energética das dreas de Arométicos.
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A integracdo entre diferentes areas operacionais, baseada na metodologia desenvolvida
por Bagajewicz e Rodera (2002), € representada por setas que indicam o sentido da
transferéncia de energia. No caso, as areas EB e de Liquidos transferem energia para a 4rea
ME/BU. O montante de energia recebido pela area ME/BU reduz, na mesma quantidade, o
consumo de utilidades quentes da area. A energia que flui para fora das 4reas EB e de Liquidos
impacta na reducao do consumo de utilidades frias, na mesma proporcao, nestas areas. Ou seja,
apos serem integradas individualmente, as areas EB e de Liquidos ainda possuem energia

residual para transferir a &rea ME/BU.

Por fim, todas as areas operacionais da unidade de Arométicos estdo contidas dentro de
um grande perimetro pontilhado, que representa a integracdo total de todas as 62 correntes de
processo existentes. Da mesma forma que os demais cenérios, sdo informados os consumos
minimos das utilidades quentes e frias para a integracdo total da unidade de Aromaticos. Os
consumos minimos de utilidades das redes MER, de cada um dos cenéarios avaliados, sdo
apresentados na Tabela 6.9, bem como a compara¢do de cada cenédrio com o consumo atual.

Tabela 6.9: Consumos de utilidades das redes MER nos cenarios de integracao.

Integracio Integracdo em Integracdo em
in diviﬁua‘i das Integracao total bloco das areas bloco +
P da unidade HG/EX/FR (area transferéncia de
areas PR .
de liquidos) calor entre areas
Consumo minimo
utilidades quentes 62.269 40.414 60.044 43.092
(kW)
Consumo minimo
utilidades frias 66.654 44.808 59.434 47.482
(kW)
Reducio de utilidades 10% 42% 13% 38%
quentes
Reducio de utilidades 10% 39% 19% 36%
frias

Os resultados obtidos neste trabalho indicam que o cenério de integracdo em blocos com
a transferéncia de energia adicional entre as areas operacionais apresenta um potencial de
recuperagdo energética muito proximo do cendario de integracdo total da unidade. Na pratica, é
mais vantajoso integrar a unidade em pequenos blocos de dreas do que implementar uma
integracdo total das correntes, devido as restri¢des de lay-out dos processos e das distdncias
entre as correntes.

Ou seja, a partir da divisdo das areas operacionais em blocos energeticamente
integrados, associada com a transferéncia da energia residual entre estes blocos, é possivel
atingir um consumo de utilidades muito préximo do cenério de integracao total das correntes
de processo disponiveis. Isto ocorre porque a integragdo em blocos das areas operacionais
caracteriza-se como um subproblema da integracao total da unidade. J4 a integracdo individual
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das areas operacionais apresenta um percentual de recuperacdo energética menor, porém
importante sob o ponto de vista da ordem de grandeza do montante de energia.

Em alguns cendrios, as combinacdes de troca térmica das redes MER violaram as
premissas descritas no capitulo 4, e adotadas na metodologia do estudo. Como este trabalho
avalia o potencial de integracdo de processos existentes, as redes MER foram evoluidas a partir
da combinacao das técnicas de programacao matematica e das regras heuristicas da metodologia
pinch, com o objetivo de manter a maxima similaridade das novas redes propostas com as redes
atuais. Este procedimento reduz o potencial de recuperacdo energética, porém auxilia o projeto
de redes mais factiveis de serem implementadas na prética.

A Tabela 6.10 apresenta os consumos de utilidades quentes e frias das redes de
trocadores evoluidas a partir das redes MER, com o objetivo de manter a maxima similaridade
com as redes atuais, e também demonstra a comparacdo do consumo de utilidades de cada
cenario em relacdo ao consumo atual. Para o cenario de integracdo individual das areas, o
consumo de utilidades das redes evoluidas ficou praticamente igual ao consumo das redes MER,
conforme ja apresentado no capitulo 5. J& a integracdo em bloco da area de Liquidos, com a
combinacdo de transferéncia de energia entre areas mostrou-se 0 cendrio mais vantajoso de
integracdo para ser aplicado na pratica.

Tabela 6.10: Consumos de utilidades das redes evoluidas a partir das redes MER.

Intesracio Integracao em Integracao em
in diviﬁua(i das Integracao total bloco das areas bloco +
. da unidade HG/EX/FR (area transferéncia de
areas P .
de liquidos) calor entre areas
Consumo minimo
utilidades quentes 62.846 59.108 63.520 46.568
(kW)
Consumo minimo
utilidades frias 67.241 63.492 67.917 50.965
(kW)
Reducio de utilidades 9% 15% 9% 339,
quentes
Reducio d‘e utilidades 9% 14% 8% 319
frias

O cenario de integracdo com aplicagdo pratica mais vantajosa para a unidade de
Arométicos € apresentado na Figura 6.4. A partir deste cenario € possivel calcular o ganho
financeiro das modificacdes propostas, que estd atrelado as reducdes de consumo das utilidades
disponiveis, conforme os valores apresentados na Tabela 6.11.
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Figura 6.4: Diagrama de integracio energética para aplicacdo pratica.

Tabela 6.11: Reducao de utilidades no cenario de redes evoluidas.

Utilidades recd(::sls:vlzl(il ?da:s Consumf) das redes Reducao/aumento Reducio/aumento
(kW) atuais (kW) de consumo de consumo (t/h)
VB 1.381 16.920 -92% -26,3
VM 38.096 41.578 - 8,8% -6,5
VA 3.610 10.611 - 66% - 14,8
VS - 259 - 100% -0,7
CB 3.481 - + 100% +75
AR 50.965 73.764 -31% - 1.960

A reducdo do vapor de baixa pressao (VB) tem impacto financeiro positivo, desde que
ndo ocorra a abertura das valvulas de alivio de vapor para atmosfera. Ou seja, como o VB € o
vapor com nivel de pressdo mais baixa, qualquer sobre pressdo do sistema é aliviada para a
atmosfera. Atualmente o balanco de VB encontra-se bem ajustado, e novas reducdes de
consumo ocasionardo a abertura das valvulas de alivio para a atmosfera. Neste caso, foi
desconsiderado o impacto financeiro da redu¢cdo do consumo de VB, pois na pritica, este
movimento pode ndo ser sustentavel.

Por outro lado, a redu¢do de VM e VA impacta diretamente a produgao de VS nas
caldeiras da unidade de Utilidades. O consumo do condensado de vapor (CB) ndo aumenta os
custos da unidade, uma vez que é realizado o reaproveitamento de calor do vapor que é
condensado em outros trocadores do processo. Considerando que o combustivel marginal das
caldeiras é o carvdo mineral (R$ 399,00/t), e que o fator de geracdo (FG) do tipo de carvio
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utilizado € igual a 6,0, a reducdo aproximada do OPEX é de R$ 6.612.000,00, conforme célculo
baseado na Equacgdo 4.1, e apresentado na Equagdo 6.1.

{[0,7+(6,5+14,8).0,5].24.365}
6,0

OPEX =

.399 = R$ 6.611.829,00 6.1)

Assim, para que a reducao do custo operacional, ou OPEX (Operational Expenditure)
apontado seja atingido, € necessario que se realize um investimento inicial, ou CAPEX (Capital
Expenditure) em trocadores de calor. Conforme o EPE (2018), para estimar o custo de
instalacdo de novos trocadores de calor (casco-tubo), pode-se utilizar a correlacdo de
CAPCOST. Este método € baseado na determinacao dos custos diretos e indiretos, em US$, de
aquisicao e instalacio do trocador. A correlacdo utilizada € apresentada na Equacdo 6.2, e seus
parametros sao informados em capitulo especifico do livro de Turton et al. (2009):

Custo = 10*[K1 + K21log(S) + K3[log(5)]?] * fatores? (6.2)

Onde S representa um parametro de dimensdo tipico do equipamento em questdo. Os
valores de Ki(i=1,2,3,...) e Bi(i=1,2,3,...) sdo os parametros das correlagdes
especificas para cada tipo de equipamento. Por exemplo, trocadores de placas ou de tubo tém
parametros Ki e fatores multiplicativos diferentes. Dentro dos fatores multiplicativos estdo
incluidos parametros que sdo correcdes adotadas para os diferentes tipos de materiais, e para as
diferentes condi¢des de pressao dos equipamentos. Os valores atualizados destes parametros
foram retirados de publicacdo emitida pela Empresa de Pesquisa Energética (EPE, 2018).

Aplicando a correlagdo de CAPCOST para a determinacao do custo de instalacdo de um
trocador casco-tubo com area de 200m?, que € a area média dos novos trocadores a serem
instalados na unidade de Aromaticos, obtém-se um valor de US$ 102.000,00. Utilizando os
valores médios atuais de conversdo para o real, obtém-se a quantia de R$ 440.000 por trocador.
Considerando que no cenério de integracdo recomendado serd necessaria a instalacdo de, no
minimo, 10 novos trocadores de calor, 0o CAPEX minimo aproximado sera de R$ 4.400.000,00.

Com base no OPEX estimado, foi realizado um Estudo de Viabilidade Técnica e
Econoémica (EVTE), considerando diferentes CAPEX iniciais, desde o valor de MMRS$ 3,0 até
o valor de MMR$ 15,00. Assim, foi possivel estimar o valor presente liquido (VPL) para uma
ampla faixa de investimentos iniciais possiveis, adotando uma janela operacional de 10 anos.
A taxa de desconto WACC (Weighted Average Capital Cost) aplicada foi de 13%.
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O gréafico da Figura 6.5 apresenta a correlacdo entre o indice de lucratividade
(VPL/INV) com os diversos valores de investimento inicial. Nota-se que, até um valor de
investimento (CAPEX) de R$ 15.000.000,00 o VPL/INV é maior do que zero, ou seja, o
investimento apresenta retorno financeiro.

=
o =

VPL/ INV

= N W A, U OO N O ©

®
3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16

Investimento - CAPEX (MMRS)

Figura 6.5: Correlacdo entre o VPL e o CAPEX das modificagdes propostas.
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Capitulo 7

Conclusoes e sugestoes para trabalhos futuros

A aplicagdo das ferramentas de integracio energética demonstrou um grande potencial
de recuperagao de energia nos processos produtivos avaliados neste trabalho. As técnicas de
otimizacdo auxiliaram a identificacdo das combinacdes Gtimas de troca térmica, e a partir destas
combinacdes a evolucdo das redes foi conduzida através de técnicas heuristicas da tecnologia
pinch, com o objetivo de manter a maxima similaridade das novas redes com as redes atuais.
Para um processo existente, a combina¢ao das metodologias mostrou-se mais assertiva do que
o uso individual de cada uma das técnicas. Isto porque, a programagdo matematica é capaz de
indicar as combinagdes 6timas para um grande nimero de correntes de processo, e a heuristica
da tecnologia pinch permite que o projetista organize o arranjo das combinacgdes de troca
térmica, respeitando as limitagdes reais do processo.

Através do reprojeto individual das redes de trocadores de calor das areas da unidade
petroquimica em estudo, € possivel obter uma reducdo de 10% no consumo de utilidades
quentes e frias, em relacdo ao consumo atual. Para o caso de integracdo total das correntes de
processo da unidade de Aromaticos, considerando a liberdade total de combinacdes, a reducao
de consumo pode chegar a 42% das utilidades quentes e 39% das utilidades frias.
Adicionalmente, quando as areas operacionais sdo integradas em blocos, e hé a transferéncia
do excedente de energia de uma 4rea para outra, a reducdo pode chegar a 38% das utilidades
quentes e 36% das utilidades frias, resultado ligeiramente inferior ao caso da integracdo total.
Porém, quando as redes MER deste tdltimo cenario sao evoluidas com base na premissa de se
manter a maxima similaridade com as redes atuais, o consumo energético das utilidades quentes
reduz em 33%, enquanto que para as utilidades frias reduz em 31%.

Mesmo que a aplicagdo pratica das redes MER apresente limita¢des fisicas, em fungdo
da complexidade das combinacdes de troca de calor entre as correntes de processo, redugdes de
33% e 31% no consumo das utilidades quentes e frias, respectivamente, sdo bastante
significativas. Assim, a combinacdo dos métodos heuristicos da tecnologia pinch com as
ferramentas de otimizacdo matematica auxilia a técnica de evolucao das redes de trocadores de
calor, aliando o compromisso da maior reducao de consumo energético possivel com a expertise
do projetista, para determinar o melhor lay-out da rede de trocadores.
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Aplicando-se a otimiza¢do matematica para a obtencdo das redes MER na integracao
individual das 4reas HG, EX e FR, através da metodologia desenvolvida por Papoulias et al.
(1983), foram atingidos resultados praticamente iguais aos obtidos com o uso do método
heuristico da tecnologia pinch. Tais resultados sao explicados pelo pequeno nimero de
correntes de processo existentes individualmente em cada area, ou seja, para redes pouco
complexas a aplicacdo do método heuristico se aproxima muito da solu¢do 6tima. A mesma
técnica de otimizacdo também foi aplicada na integracdo das areas HG, EX e FR em um tnico
bloco (area de Liquidos), para a obtencdo de uma rede de trocadores integrada entre as trés
areas. Considerando as combinagdes possiveis de serem implementadas na pratica, a integragcdo
individual das trés dreas mostrou-se menos vantajosa que a integracao em um unico bloco.

Ap6s a integracdo individual das areas operacionais da unidade de Aromaticos, a
aplicacdo do algoritmo de integracdo de Sitio Total desenvolvido por Bagajewicz e Rodera
(2002) indicou a transferéncia potencial de 16.952kW de energia das areas de Liquidos
(HG/EX/FR) e EB, para a area ME/BU. Assim, no cendrio de integracdo proposto o balanco
global indicou uma redugd@o potencial no consumo atual de VM + VA de 21,3t/h, devido a
transferéncia da energia excedente das areas de Liquidos e EB para a area ME/BU.
Adicionalmente, ha a reducio no consumo de 0,7t/h de VS. Tais reaproveitamentos de energia
geram uma reducio aproximada de R$ 6.612.000,00 no OPEX da unidade.

Portanto, foi possivel evidenciar que o custo-beneficio de implementagao do cenario de
integracdo total da unidade de Aromaticos € menos vantajoso que o cenario de integracdo em
blocos das areas operacionais, associada a transferéncia adicional de energia entre os blocos.
Isto porque, o potencial de recuperacdo energética entre os dois cendrios € muito proximo,
porém a complexidade de implementacdo prética do cenério de integracdo em blocos € muito
menor. Ou seja, a contribuicdo deste trabalho € demonstrar que integrar as areas operacionais
em blocos, levando em consideracdo a distancia fisica entre areas e o lay-out do processo, e
posteriormente transferir a energia excedente entre os blocos pode ser mais vantajoso do que
buscar a integracdo de todas as correntes em uma Unica grande rede de trocadores de calor.
Problemas como a perda de carga elevada das correntes de processo, e a controlabilidade das
redes podem ser minimizados com esta estratégia de integracao.

7.1 Sugestoes para trabalhos futuros

A partir das conclusdes discutidas acima, surgem algumas sugestdes para o
desenvolvimento de trabalhos futuros, conforme listados a seguir:

e O trabalho abordou o uso da metodologia heuristica da tecnologia pinch em comparagao
com o uso das técnicas de otimizacdo matematica, para avaliar diferentes niveis de
integracdo energética das areas operacionais da unidade de Aromaéticos. No entanto, ndo foi
avaliado o grau de aderéncia das redes de trocadores de calor propostas para diferentes
cendrios de operacdo, ou seja, a flexibilidade da rede de trocadores. Apenas o cenario de
carga tipica (normal) foi avaliado. Assim, ¢ mandatério que outros cendrios operacionais
sejam considerados para avaliagcdo da flexibilidade das redes propostas;
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e Realizar a avaliacdo de integracdo total das correntes de processo da unidade de Aromaticos
através de algoritmos de programacdo matematica, incluindo no modelo as restri¢des do
nimero miaximo de combinagdes de troca térmica por corrente, bem como as restricdes de
combinacdo entre correntes de topo e fundo de uma mesma torre de destilacao;

e E importante que, para os casos de integracdo de Sitio Total (entre 4reas operacionais),
sejam avaliadas as perdas de carga, ou perdas de pressdo, impostas nas correntes a serem
integradas. Esta avaliacdo € necessaria para informar se serdo necessarios investimentos
adicionais com bombas e compressores. A andlise de perda de carga pode ser acoplada nos
algoritmos de otimizagdo e entrar como uma restricao para a integracdo de determinadas
correntes;

¢ Da mesma forma que é necessaria uma analise complementar de perda de carga para os
cendrios de integracdo gerados, recomenda-se que sejam avaliadas as perdas térmicas nos
trechos de tubulacdo que deverdo ser instalados para o transporte dos fluidos a serem
integrados. Esta analise pode indicar de forma assertiva se as perdas térmicas ao longo das
linhas sdo suficientes para inviabilizar alguma integracdo considerada como possivel. Ou
seja, se o delta minimo de temperatura serd mantido com o transporte das correntes por
distancias mais longas que as atuais;

e Também € recomendado que os novos trocadores propostos neste trabalho sejam avaliados
através de simulagdo rigorosa, com o objetivo de determinar se alguma combinagado entre
correntes de processo podera ser inviabilizada por limitacdes na transferéncia de calor;

e Por fim, sugere-se uma avaliacdo da possibilidade de integracdo de correntes de processo
das areas da unidade de Olefinas com as areas da unidade de Aromaticos. Mesmo apds as
integracdes propostas, ainda ha um grande potencial de reducdo do consumo de Utilidades
nos processos avaliados.
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Diagramas de grades das redes de trocadores de calor
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97

msc LS W

245C
I 250 oo 50 Y ~ =4 AR e . f
2M5C 4 mEC MJmEASC} MEC 63 2|ac 2 C 4
v s g LLREN 2450 1 mIc
T A i —
. i == o T Tl B e Ris
=sacEfluan... 51 Y MEALT
| sl — = o O L PO, e —
mscSolve nie limpa [ifundb 22T04) i L s
gy e T P
vl ey —— =TT e =
ma £l 23T04 o
- i ———
o DCrmemmii=ss et
- — T [T MEC
.m_:.i“ Eo 2310 004N pEap  1IEZKN el T == % ko
mac 204
I
n
e
T4 = |
Er
az £C ki
b | = | |
- T r—
T
el
L
——
= =T
]
= "
ruc e
E Carga A21
=a HE0C manc s e — - =aas
- =rve =T = Jc 1 =aT L »
VA =
=T
mac k-TU1 & s
.-n& prarc

Figura A.6: Rede MER da integracao total da unidade de Aromaticos.
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100

7. APENDICE

1600 C
t(F' = -20.3 kW

35.0I:

5.0C
P = 9762 KW

3594 KW

52508 KW

35,0': 250G
| i)
35,0 Thagd ki 230G
) o
e 145{5Ja W cape UESKW A3ZET KW ahoc
Sohvente limpa (fundo EX-T-04) e o
1058 1-1.5}50‘m 250 C BIC
| Topo EX-T-04 -
BO6 ENC
= Q
Topo EX-T-01
74,3 ® 4G
Topo EX-T-03
23381 kW | _ |
177.0C 1504 C 150,0C
- Rebailer E:(-T-[F |
1857 C 0081.2 KN .1Lo.nc |
FAeboiler EX-T-03 L
121,0 A o’ 0.0 G
| - Solvente + dgua (fundo EX-T-02)
10B,0 G J,_: 750G . 25rC
| Solvente + HC (fundo EX-T-01)
050G 0400 :Ta,n c |
- :
= L Q
llsn.u c Es.o c
P - -20.3 KW P O76.2 KN

Figura A.9: Rede MER da area de Extracao de Aromaéticos obtida por otimizagao.
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Figura A.10: Rede MER da é4rea de Fracionamento de Arométicos obtida por otimizacao.
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Figura A.11: Rede evoluida na integragcao das areas de Liquidos.



