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RESUMO

A hidrodealquilacdo (HDA) do tolueno é o processo no qual o tolueno é levado ao
benzeno através de rotas térmicas e cataliticas, porém devido ao alto custo de energia
utilizada, diversos estudos foram realizados para otimizar a conversao de reacao no
reator e recuperacéo de energia na planta. Parte dos estudos recentes tem como ideia
principal a integracdo de operacfes unitarias visando reduzir o numero de
equipamentos das induastrias transformando a estrutura das plantas quimicas,
tornando mais compactas, seguras, de maior eficiéncia energética, tornando o
processo mais sustentavel. Um dos métodos para se fazer tal analise € da
metodologia PINCH que compreende em uma analise realizada em plantas que
envolvem processos de troca térmica com o objetivo de se obter um melhor
processamento com maior eficiéncia energética. Foi realizada a simulacao da planta
de HDA no software UniSim® Design, onde se obteve uma producéo de benzeno com
92% de pureza, totalizando 103,73 kgmol/h 0 que se mostrou bastante satisfatorio
comparado com o resultado da simulacdo da literatura 135 kgmol/h. A integracdo
energética se mostrou bastante eficaz, sendo as temperaturas de PINCH encontradas
de 335,8 K e 325,8 K para correntes quentes e frias respectivamente, o valor da
guantidade de utilidade quente encontrado foi de 30.723,3321 kW, enquanto que para
a utilidade fria encontrou-se o valor € de 297,2625 kW, valores estes encontrados com
um ATmin=10 K. A integracdo pelo software HINT foi bastante satisfatoria, pois
corroborou com os valores previamente calculados pelo método PINCH, sendo as
quantidades de utilidades quentes e frias 30.716,15 kW e 330,38 kW respectivamente.
O numero minimo de trocadores de calor para integracéo foi de 10 trocadores, tanto
no método PINCH quanto no software HINT. Os valores obtidos para o Custo Anual
Total com a analise econdmica das situacdes néo integrada e integrada foram de R$
51.761.843,07 e R$ 33.442.242,35 respectivamente, demonstrando uma economia de
35,40% nos custos com a integracdo energética. Assim, com a analise econdémica,
pode-se ratificar a importancia do estudo da integracédo energética, tanto em ambito
financeiro quanto ambiental, pois além de diminuir os custos diminui também a

demanda de utilidades e emisséo de possiveis poluentes no meio ambiente.

Palavras-chave: Integracdo energética. hidrodealquilagdo (HDA) do Tolueno.
Metodologia PINCH. Revamp.



ABSTRACT

Hydrodealkylation (HDA) of toluene is the process in which toluene is taken to benzene
through thermal and catalytic routes, but due the high energy cost used, several
studies have been conducted to optimize the conversion of reactor reaction and energy
recovery in the plant. Part of recent studies has as main idea the integration of unit
operations aiming to reduce the number of equipment, the material and energy reuse
of industries transforming the structure of chemical plants, making more compact, safe,
more energy efficient, making the process more sustainable. One of the methods to
make such analysis is the Pinch methodology that comprises in an analysis performed
in plants involving thermal exchange processes in order to obtain better processing
with greater energy efficiency. The HDA plant simulation was performed using the
UniSim® Design software, where 92% pure benzene production was obtained, totaling
103.73 kgmol/h, which was quite satisfactory compared to the result of the literature
simulation 135 kgmol/h. The energy integration proved to be quite effective, with the
PINCH temperatures found being 335.8 K and 325.8 K for hot and cold currents
respectively, the value of the amount of hot utility found was 30,723.3321 kW, while for
the cold utility the value is 297.2625 kW, values found with a ATmin = 10 K. The
integration by the HINT software was satisfactory, since it corroborated with the values
previously calculated by the PINCH method, being the quantities of hot utilities and
cold 30,716.15 kW and 330.38 kW respectively. The minimum number of heat
exchangers for integration was 10 exchangers, both in the PINCH method and in the
HINT software. The values obtained for the Total Annual Cost with the non-integrated
and integrated economic analysis of the situations were R$ 51,761,843.07 and R$
33,442,242.35 respectively, showing a savings of 35.40% in the costs with the
integration energy. Thus, with the economic analysis, it is possible to ratify the
importance of the study of energy integration, both in the financial and environmental
spheres, because in addition to reducing costs it also decreases the demand for utilities

and the emission of possible pollutants in the environment.

Keywords: Heat integration. Hydrodealkylation (HDA) of toluene. Pinch methodology.

Revamp.
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1 INTRODUCAO

A hidrodealquilacdo € a reacao quimica que frequentemente envolve reagir-se
um hidrocarboneto aromatico, tal como o tolueno, na presenca de gas hidrogénio para
formar um hidrocarboneto aromatico mais simples desprovido de grupos funcionais.
Devido a isso, hd um interesse econdmico por intermédio deste Ultimo processo, pois
esse método tem como partida o material de hidrocarboneto bruto, sendo assim, uma
alternativa de processo para produzir benzeno a partir da conversao do tolueno
(FONSECA; SANTOS, 2018).

Grande parte dos estudos recentes visam transformar a estrutura das plantas
qguimicas, tornando-as mais compactas, seguras, de maior eficiéncia energética e
menor impacto ambiental, tornando assim o processo mais sustentavel. Essa busca
aumentou a aplicagdo do conceito de intensificagdo de processo nos ultimos anos,
que tem como ideia principal a integracdo de operac¢des unitarias visando reduzir o
namero de equipamentos e o0 reaproveitamento material e energético (FONSECA,
SANTOS, 2018).

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
energeéticos, ou devido as restricbes ambientais (MATHIAS, 2014)

No atual cenéario socioecondmico nacional, agravado pelos impactos da
pandemia causada pelo Covid-19, € fato que as empresas buscam maneiras de se
reinventar a fim de minimizar os efeitos negativos causados pela crise (YAMAMOTO,
2020). Com essa finalidade, a integracdo energética mostra-se como uma maior
independéncia a industria, através do reaproveitamento de energia que antes era
desperdicada na forma de vapor de aquecimento, agua de resfriamento e
combustiveis para queima.

A metodologia Pinch compreende em uma andlise realizada em plantas que
envolvem processos de troca térmica com o objetivo de se obter a melhor integracéo
de calor, possibilitando um processamento com maior eficiéncia energética
(OLIVEIRA, 2014).
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O termo Revamp é utilizado principalmente em engenharia para designar o
processo de modernizacdo de algum equipamento ja considerado ultrapassado ou
fora de norma, ou seja, € um processo de melhoria de instala¢cdes antigas que busca
atualizar o espaco, corrigir problemas e torna-lo mais seguro para 0S usuarios
(RAPOPORT,; LAVIE; KEHAT, 1994).

Um exemplo de Revamp consiste na adaptacdo tecnoldgica das instalacbes
guimicas, como por exemplo readaptacdo de numeros de pratos em uma coluna de
destilacdo e reuso diferenciado dos principais equipamentos instalados nas areas

comuns das plantas, como trocadores de calor, tubulagbes, bombas, dentre outros.
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2 OBJETIVOS
2.1 Objetivos gerais
Realizar um estudo da integracdo energética, utilizando software Pinch™ e as

modificagcdes nos custos da planta (TAC) considerando uma unidade existente de
hidrodealquilacdo (HDA) do tolueno.

2.2 Objetivos especificos

a) Simular o processo de hidrodealquilacdo (HDA) do Tolueno no software UniSim®

Design;

b) Efetuar analise de integracdo energética através da metodologia Pinch na planta

mencionada no item (a);

c) Desenhar a planta de locacdo e encaminhamento das linhas do processo de

hidrodealquilacdo (HDA) do tolueno simulada no item (a);

d) Realizar analise econdmica utilizando estimativa estudada referente ao item (a).
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Processo hidrodealquilacdo (HDA) do tolueno

Os principais processos para a producdo de benzeno incluem a reforma
catalitica, hidrodealquilacdo de tolueno, pirélise da gasolina e producédo de alcatrdo
de carvao (OLIVEIRA, 2014). A hidrodealquilacdo (HDA) do tolueno é o processo no
qual o tolueno é levado ao benzeno. Este € amplamente utilizado como um caso de
estudo para analisar o comportamento estacionario e dindmico de estruturas de
projeto de controle, integracdo energética, estudo de custos e melhorias no projeto
(FONSECA; SANTOS, 2018).

O processo de hidrodealquilacéo do tolueno (HDA), conforme Figura 1, se inicia
com duas correntes de alimentacdo, uma de tolueno puro (C7Hs) e a outra de
hidrogénio (composta por 97% de Hz e 3% de CHa4) que sdao misturadas com a corrente
de reciclo dos mesmos compostos. No processo, o tolueno é aquecido com um gas
contendo hidrogénio e metano a uma pressao especifica. O fluxo pode passar por
duas rotas, sendo uma delas um tratamento térmico e a outra é atraves de um leito
de catalisador de desalquilagdo, ambas no reator. No reator, o tolueno reage com
hidrogénio, produzindo benzeno e metano. Essa reacdo ocorre em uma proporcao
(molar) 2:1 de benzeno, obtendo como produto o difenil (ou bifenil) e H2 (FONSECA,
SANTOS, 2018).

Figura 1 — Planta hidrodealquilacdo (HDA) do tolueno

Gas combustivel

E-101 Produtos

Tolueno - J1k(2c>mbust§c>
/) 0-101 g

Hidrogénio

(} ; P-101AB i f fw'

Benzeno

w— F|ux0 de utilidades
Fonte: Turton et al. (2012, p. 59)
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As reacg0es que representam esse processo sao representadas nas Equacoes
le?2:

C7Hs + H2 » CeHs + CHa Q)

2 C6H6«—> C12H100 + H2 (2)

Segundo Fonseca e Santos (2018), para suprimir reacdes laterais em uma
planta de HDA, como a formacdo de coque, por exemplo, deve-se trabalhar com
excesso de hidrogénio. O tolueno que nédo reagiu € recuperado e reciclado, os
produtos de reacdo devem ser separados sendo o benzeno tratado e destilado até o
nivel adequado de pureza requerido e os subprodutos rejeitados.

Segundo Arrais (2020), comparando-se 0 processo térmico normalmente
realizado nas refinarias, o processo catalitico, apresenta grandes vantagens como o
aumento na conversao de reacdes e a diminuicdo de matéria-prima, como mostrado

na Tabela 1.

Tabela 1 — Comparacao entre 0s processos térmico e catalitico para a producado de
aromaticos
Processo térmico Processo catalitico

Sem custo com catalisador Diversas tecnologias de catélise

Menor tempo de inatividade

P ) Alta converséo de reacao
(auséncia de catalisador)

Reacdes limpas Baixo consumo de gas hidrogénio
Boa seletividade Baixa temperaturas de operagao
Operacao simples Boa seletividade
Variedade de matéria-prima Operacdes limpas

Fonte: Adaptado de Arrais (2020).

Devido ao alto custo de energia, a seguranca e a exigéncia de um maior
rendimento, diversos estudos foram realizados para otimizar a conversdo de reacao
no reator e recuperacgao de energia na planta de modo a melhorar a eficiéncia térmica
do processo (OLIVEIRA, 2014). Assim, a hidrodealquilagdo (HDA) de tolueno para
obtencédo do benzeno foi de grande importancia para a industria, e ainda é utilizada

atualmente.
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3.2 Projeto de engenharia

Uma planta quimica cria um novo material via processos de transformacéao
qguimica ou bioldgica, ou simplesmente atua na separacdo de materiais. Dentre as
plantas de processo destacam-se as farmacéuticas, alimenticias, geracao de energia,
producéo de petréleo e gas, refino de petréleo e tratamento de agua. O projeto de uma
planta de processo industrial objetiva principalmente a producéo de produtos quimicos
em larga escala. Um projeto pode ser executado para construcdo de uma nova
unidade, modificagdo ou expansdao de uma unidade de processo existente
(DOMINGOS, 2010).

Um projeto de engenharia para plantas de processo envolve uma série de
atividades multidisciplinares e uma equipe de especialistas distribuidos em diversas
disciplinas como processo, mecanica, tubulacdo, arranjo e arquitetura, elétrica,
instrumentacdo e automacéao, segurancga, entre outros. A multidisciplinaridade destas
tarefas torna um projeto de construcdo de unidades quimicas um empreendimento
bastante complexo e que necessita ser estruturado em fases, que compdem o
chamado Ciclo de Vida do Projeto, conforme Figura 2 (DOMINGOS, 2010).

Figura 2 — Ciclo de vida do projeto
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Fonte: Martins (2019, p. 62)

Segundo Taylor (2007), as fases de um projeto de engenharia podem ser

definidas como: analise de viabilidade, projeto conceitual, projeto basico, projeto
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detalhado e por fim a execucdo. Nas fases iniciais de um projeto, também chamado
de projeto conceitual € onde praticamente todas as decisfes conceituais sdo definidas
como a selecdo de processos, reagfes envolvidas, separacdo de materiais e
transferéncia de energia, selecdo dos tipos de unidades de processo (reatores
quimicos, unidades de destilacdo, troca de calor, etc.), suas interconexdes, seus
parametros de otimizacdo e a obtencdo dos objetivos do processo. Estes objetivos
sdo, geralmente, a obtencdo do produto com uso minimo de taxa de material e
energia, além de minima geracao de residuos.

O projeto basico inclui os conhecimentos tecnoldgicos e a engenharia basica.
A fase de engenharia basica é aquela na qual as dimensfes dos equipamentos, bem
como os fluxogramas de engenharia, layout, instrumentacdo, materiais de construcéo
e eguipamentos de reserva sao determinados. Implica, ainda, na descricdo dos
processos, comportamento  fisico-quimico dos reagentes, rendimentos,
especificacdes das matérias-primas, produtos e subprodutos, detalhes sobre as
condicBes do processo (temperaturas, pressdes, tempos de reacéo, etc.), balanco de
massa e energia, sistemas de seguranca e problemas de poluicdo, sistemas de
controle de processos (TURTON et al., 2012).

No projeto detalhado encontram-se o conjunto de documentos de engenharia
que regem a fase executiva do empreendimento, elaborados a partir do projeto basico,
para possibilitar a compra de equipamentos e materiais e a instruir a construcéo e
montagem eletromecanica do complexo industrial. J4 na fase de execuc¢do se deve
executar as acdes previamente definidas de planejamento, orgamentacéo e controle
de processos. E uma fase que deve ser continuamente monitorada, onde os desvios
em relacdo ao plano previamente estabelecido devem ser corrigidos no momento ou
no decorrer da instalagéo da planta (PINHEIRO, 2016).

Segundo Pinheiro (2016), alguns documentos sdo desenvolvidos durante o
projeto de engenharia para que ocorra um controle adequado do progresso do projeto.
Entre os diversos documentos do projeto conceitual e basico, podem ser citadas a
elaboracdo de Memorial Descritivo (MD), Memorial de Céalculo (MC), Folha de Dados
de Instrumentos (FDI), Lista de Linhas (LL), Lista de Equipamentos (LE), Planta de
Locacdo de Equipamentos (PLE), Planta de Classificacdo de Areas (PCA),
Fluxogramas de Processo (PFD — Process Flow Diagram), Fluxogramas de

Engenharia (P&ID — Piping and Instrumentation Diagram) e APR (Analise Preliminar
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de Risco). Na Tabela 2 encontram-se as informagfes sobre os documentos de um

projeto de engenharia.

Tabela 2 — Informacdes sobre os documentos de um projeto de engenharia

Sigla

Descricao

MD

Documento que descreve detalhadamente todas as fases e
materiais utilizados no projeto conceitual e basico. Serve de
base para a compra de materiais e para a execucao da obra.

MC

Descreve em detalhes os calculos preliminares do projeto
conceitual e finais do projeto basico efetuados até chegar ao
resultado apresentado. Importante para propor solucgdes,
bem como melhor entendimento quando forem necessarias
alteracdes ou gestéo do projeto por outro profissional.

PFD

Representacédo fundamental de um processo, que define o
fluxo de material ou energia. Os principais equipamentos
sdo mostrados e, frequentemente, valores de vazbes e
temperaturas sao apresentados, mas os detalhes de
instrumentacado, utilidades e tubulagdes secundarias néao
séo indicados.

APR

Documento de identificacdo de possiveis falhas nos
sistemas, equipamentos e operacoes.

P&ID

Diagrama de representacéo de informacdes adicionais como
tubulagbes de utilidades e processos, instrumentacdo e
malhas de controle, valvulas de seguranca e alivio, nimero
de linhas, especificacbes de tubulacbes e diametros de
tubos, identificacdo de equipamentos, entre outras.

LE

Descreve todos o0s equipamentos do projeto e suas
caracteristicas, tais como: tag (identificacdo), pressao de
projeto, temperatura de projeto, etc.

LL

Documento que define os dados do processo e as
caracteristicas de todas as linhas do projeto como diametro,
localizac&o, especificacdo de material, etc.

LI

Documento que define os dados dos instrumentos e as suas
caracteristicas em todas as linhas do projeto.

FDI

Documento que define os dados de processo para
especificar os futuros instrumentos de um projeto.

PLE

Vista superior da localizagdo dos equipamentos do projeto
na qual sao referenciadas suas posi¢coes e suas cotas de
distancias entre equipamentos.

PCA

Vista superior das extensdes de areas classificadas para
cada equipamento. A partir dela sao verificadas a
necessidade e nivel de protecdo dos instrumentos e dos
equipamentos elétricos ou eletrdnicos para evitar riscos de
explosoes.

Fonte: Adaptado de Pinheiro (2016)
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3.2.1 Andlise econdmica de um projeto

A engenharia econdmica possui trés papeéis basicos no projeto preliminar de
projeto dentre elas cita-se: avaliacdo de opcdes de projeto, otimizacao preliminar de
processos, e a analise econémica global do projeto (SMITH, 2005).

Segundo Turton et al. (2012), trés critérios econémicos podem ser utilizados
para avaliar um projeto de processos: tempo, fluxo de caixa e taxa de juros. O critério
de fluxo de caixa avalia o lucro do projeto no final do empreendimento. O critério da
taxa de juros, chamado de taxa de retorno do investimento, representa o quanto o
projeto lucrou em relagdo ao capital fixo investido. J& o periodo de retorno do
investimento € o tempo requerido, apés a partida de uma planta industrial, de
recuperar o capital investido. Os critérios de avaliagdo econébmica em um projeto, com
tempo de duracdo de doze anos, séo: o periodo de retorno do investimento (conhecido
como Payback Period, PBP), a razdo de caixa acumulada (conhecido como
Cumulative Cash Ratio, CCR) e a taxa de retorno sobre o investimento (chamado de
Rate of Return on Investiment, ROROI).

Segundo Smith (2005), os custos envolvidos em um projeto se dividem em trés
subgrupos que estao representados na Figura 3.

Figura 3 — Custos envolvidos em um projeto
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Fonte: Autora (2020)

De acordo com Turton et al. (2012), existem cinco classificagbes gerais aceitas
para as estimativas de classificagdo de custos encontradas em processos industriais.

As estimativas mencionadas sdo demonstradas na Figura 4:
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Figura 4 — Estimativas de classificacdo de custos

; Estimativa detalhada }
3 Estimativa definitiva J
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Fonte: Adaptado de Turton et al. (2012)

De acordo com Turton et al. (2012), a estimativa estudada utiliza uma lista dos
principais equipamentos encontrados no processo incluindo todas as bombas,
compressores e turbinas, colunas e vasos, fornos e trocadores existentes, cada
equipamento é dimensionado preliminarmente e o custo aproximado é determinado.
Com o custo dos equipamentos, chega-se ao custo de capital estimado, para tal
procedimento ser executado necessita-se de um PFD do processo, a estimativa
preliminar requer melhor dimensionamento dos equipamentos que na estimativa
estudada. Desenhos dos equipamentos sao realizados, com estimativas de custos,
instrumentacao e elétrica, as utilidades sdo estimadas e tem como base o PFD e inclui
desenhos preliminares dos maiores equipamentos, plot plan e diagramas de elevacéo.

A estimativa por ordem de magnitude utiliza dados baseados em informagdes
de plantas industriais previamente construidas. Os valores séo ajustados utilizando
fatores de escala apropriados para capacidade e inflacdo, na estimativa definitiva
requer especificacdes preliminares para todos o0s equipamentos, utilidades,
instrumentacao, elétrica e off-sites. Obten¢do do PFD final, desenhos de vasos, plot
plan, diagramas de elevacao, balancgos de utilidades e um P&ID preliminar, por fim, a
estimativa detalhada requer estimativa de engenharia completa do processo e todas
as utilidades e off-sites. Valores de venda dos itens mais caros devem ser obtidos. Ao
final, a planta esta pronta para o estagio de construcédo. Obtém-se PFD e P&ID finais,
desenhos de vasos, balancos de utilidades, plot plan e diagramas de elevacéo,
isométricas de tubulagéo.

O resumo das informagfes necessarias para a execugéo de cada uma dessas

estimativas assim como sua faixa de precisao esta previsto na Tabela 3.
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Tabela 3 — Resumo das classificagdes de estimativa de custo de capital

Estimativa Critério Utilizado Faixa de
Preciséo
Ordem de Baseada em dados prévios de uma planta similar + 40%
Magnitude
Estudada Baseada no conhecimento do maior nimero de + 2504

equipamentos

Preliminar Baseada em dados suficientes que permitem que o +12%
estimado seja orcado

Definitiva Baseada em dados quase completos, mas antes de obter + 6%
desenhos e especificacbes definitivos

Detalhada Baseada em desenhos, especificacdes e pesquisa locais + 3%
completos

Fonte: Adaptado de Turton et al. (2012)

3.2.2 Custos de capital e utilidades

Luyben (2012), afirma que para a validagdo da otimizagdo de uma planta
industrial j& existente ou a configuracdo de uma planta industrial nova, é necessaria
uma avaliacdo econbmica. Para tais calculos, existem critérios simplificados, como
por exemplo, o custo anual total (TAC).

Este critério para avaliacdo econémica da planta leva em consideracéo trés
fatores que sdo os mais importantes ao otimizar uma planta industrial que séo: custos
fixos (CF), que incluem custo de compra de equipamentos, custos variaveis (CV) que
incluem as utilidades da planta, como agua de resfriamento e vapor, e as taxas anuais
(TX), também na comparacédo entre configuracdes industriais, 0os equipamentos que
sao iguais devem ser desconsiderados, visto que os valores obtidos para custo do
equipamento e suas utilidades serdo os mesmos em ambos 0s casos (SMITH, 2005).

A Equacao do Custo Total Anual é representada na Equacao 3:

TAC = CF + CV + TX 3)

Segundo Macedo (2017) na comparagédo entre configuragdes industriais, 0s
equipamentos que sao iguais devem ser desconsiderados, visto que os valores

obtidos para custo do equipamento e suas utilidades serdo os mesmos em ambos os
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casos. O lucro gerado por plantas quimicas estéd sujeito a taxacdo na maioria dos

paises e por consequéncia causa um alto impacto no fluxo mensal de um projeto.

3.3 Integracéao energética e a tecnologia PINCH

Integragdo energética € a area de estudo da engenharia voltada para a
otimizacao energética de processos produtivos, e € definida como métodos gerais e
sistematicos para o projeto de sistemas de producédo integrados, que vao desde
processos individuais até processos industriais complexos, com énfase especial no
uso eficiente de energia e na reducdo do seu impacto ambiental. Dentro da area de
integracdo energética de processos, a sintese de redes de trocadores de calor vem
sendo estudada ha muitas décadas, porém foi nos ultimos 30 anos, a partir da crise
do petréleo, que a pesquisa se intensificou (HUGENTHOBLER, 2020).

Segundo Turton et al. (2012), um problema bastante relevante na integracao
energética de processos, e de dificil resolucéo, é o reprojeto de redes de trocadores
de calor existentes. Para se otimizar as combinacfes de troca térmica deve-se
considerar a maxima reutilizacdo dos equipamentos existentes, e isto envolve uma
extensa pesquisa sobre as condi¢des e parametros do processo, da adequacéo dos
materiais dos trocadores existentes as novas correntes, etc. Considerando a estrutura
de redes de trocadores existentes, a solucdo 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., 2012).

Mais recentemente, o problema da sintese de redes de trocadores de calor
também tem sido tratado através de algoritmos de otimizagcéo estocastica. A primeira
vertente € responsavel pela origem de um método de aplicacdo simples e bastante
difundida no ambiente industrial, denominado de tecnologia Pinch (ponto de
estrangulamento) (ROCHA 2015).

Além do custo da energia aumentar drasticamente nos ultimos anos, existe uma
crescente preocupacao social com a sustentabilidade do desenvolvimento industrial
atual, a partir deste contexto, a capacidade de otimizar o uso de recursos e, em
particular, da energia, esta se tornando uma habilidade extremamente importante para
0s engenheiros quimicos. De acordo com Smith (2005), duas metodologias diferentes

foram aplicadas com sucesso para minimizar o uso de energia em processos
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quimicos. O primeiro, o Heat Exchanger Network Synthesis (HENS) e o segundo
chamado método Pinch, que € baseado em uma anélise termodinamica do processo.

Segundo Huang, Al-Mutairi e Karimi (2012), a ideia da metodologia HENS
basicamente é derivar uma rede de trocadores de calor de 2 fluxos, ou seja, fluxos
quentes e frios e utilitarios com taxas de fluxo, conteudo de calor e temperaturas de
entrada e saida conhecidos. Os primeiros modelos ou abordagens para metodologia
HENS eram sequenciais de trés problemas e contavam com o conceito de Pinch,
assim, tais abordagens computam o uso minimo de utilitarios, depois determinam o
namero minimo de trocadores de calor para esse uso e, finalmente, minimizam o custo
total de investimento com o menor nuimero de trocadores de calor. Embora a
abordagem sequencial resolva problemas menores, ela pode dar solucbes néo
eficientes, pois néo troca holisticamente os varios fatores (uso de utilidade, nimero e
areas de trocadores de calor, transferéncia de calor através de Pinch). Portanto, os
avancos nas metodologias e ferramentas de otimizagdo tornaram a abordagem
simultdnea mais atrativa nos ultimos anos.

Segundo Arrais (2020), a andlise Pinch é um método utilizado para estimar a
rede de trocadores de calor, através da termodinamica das correntes do processo,
minimizando assim o consumo de energia. No calculo do esquema de trocadores de
calor, pode haver gargalos que dificultam a recuperagéo energética maxima possivel.
Dessa forma, Asante e Zhu (1997), propdem algumas técnicas para reverter esses
gargalos: ressequenciamento dos trocadores, reencaminhamento das linhas, divisdo
de corrente e adicdo de novos trocadores. O método de Pinch é descrito em algumas
etapas como esta na Figura 5.

Figura 5 — Etapas do método Pinch

» Escolher a temperatura minima de aproximac&o baseada nas condi¢des
1 das correntes do processo;

+ Calcular o balanco de energia das correntes e construir o diagrama de
2 intervalo de temperatura, que informa os niveis térmicos das correntes;

« Construir o diagrama em cascata para a determinagdo da quantidade
3 minima de energia requerida e da temperatura de Pinch;

4 » Construir a rede de trocadores de calor.

N ,

Fonte: Autora (2020)
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A tecnologia Pinch consiste numa metodologia baseada nos principios da
termodinamica e € uma subdivisdo vital da engenharia de processo. Seu objetivo
principal € economizar custos para a industria, otimizando a maneira cComo 0S recursos
necessarios para 0s processos sao aplicados para uma larga gama de propaositos.
Economia de energia e reuso de 4gua séo as pec¢as-chave desta metodologia e sua
aplicacdo pode gerar ganhos tanto no investimento de capital quanto nos custos
operacionais da empresa. A sua aplicacao permite facil identificacdo 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 (Turton et al., 2012).

Esta metodologia pode ser aplicada em um simples trocador de calor que
recupera a carga térmica contida em uma corrente de processo, na recuperacao da
energia dos gases exaustos de uma turbina a g4s, na otimizacéo da operacao de um
reator, na integracao de varias unidades de producado de uma refinaria de petréleo, ou
na integracdo total de um complexo industrial. Devido a simplicidade dos seus
métodos graficos, permite a investigacdo dos fluxos de energia entre as varias
correntes de um processo produtivo, e identifica a configuragdo mais econdémica para
a rede de trocadores de calor, maximizando a recuperacao de calor e minimizando a
demanda de fontes externas de energia (HUGENTHOBLER, 2020).

Muitas vezes é considerada impraticavel, devido a uma série de restricoes, tais
como a distancia existente entre cada planta, o que exige custos elevados de
tubulacédo 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 producéo diferente da prevista na analise
Pinch, a rede de trocadores projetada pode ndo atender esta nova condi¢cdo, em
funcdo das mudancas nas vaz0es e temperaturas das correntes integradas
(HUGENTHOBLER, 2020).

3.3.1 Software HINT na integracdo energética
O método Pinch nado oferece garantia de encontrar a solugéo ideal, entretanto,

permite que uma rede de troca de calor seja desenvolvida operando com o consumo

minimo de energia e, a0 mesmo tempo, é uma boa aproximacao da rede ideal. Por
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essas razdes, o método Pinch é uma ferramenta popular e bem estabelecida para o
projeto da rede de trocadores de calor. Os célculos exigidos pela metodologia séo
conceitualmente simples e podem ser feitos a médo. No entanto, em problemas em
escala real, eles podem se tornar tediosos e demorados (BENITES et al., 2016).

De acordo com Benites et al. (2016), varios simuladores comerciais incluem
ferramentas de analise Pinch. As principais desvantagens de usar esses pacotes de
software sdo que um conhecimento prévio do uso do simulador é necesséario, e que
as vezes a implementacdo de conceitos de Pinch nesses pacotes nao € clara e
dificulta o aprendizado. Existe um software ndo comercial para o design de redes de
trocador de calor que utiliza o método Pinch chamado HINT (Heat Integration).
Cuidados especiais foram tomados na concepc¢ado da interface do programa para
permitir que 0s usuarios concentrem seus esforcos na aprendizagem dos conceitos
do método Pinch e ndo em aprender a usar o programa.

Além disso, o programa mostra alguns resultados intermediarios importantes,
gue permitem verificar seus célculos manuais. O desenvolvimento do programa
comecou no ano 2000, e na maior parte do tempo até agora o programa foi
disponibilizado pela Internet e tem sido utilizado por diversas universidades, bem
como por algumas empresas com diferentes origens. Desde a primeira versdo em
2000, seis revisdes do programa foram desenvolvidas. O programa € distribuido sem
custos na web e pode ser instalada nos computadores pessoais em todo o mundo

(BENITES et al., 2016). Na Figura 6 é possivel visualizar a interface do software.

Figura 6 — Interface software HINT
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3.4 Unisim® Design e seu uso em simulagcdes de processos quimicos

Segundo Pinheiro (2016), a simulacéo de processos é uma ferramenta bastante
utilizada na Engenharia Quimica devido a possibilidade que oferece em prever
condi¢cbes operacionais ou simular equipamentos, sem interferir no sistema operante,
permitindo minimizar gastos e evitando desgastes experimentais. Diversos softwares
foram desenvolvidos para simular processos quimicos, dentre eles destacam-se o
Aspen Plus, o ChemCAD e o UniSIim® Design. Este ultimo € de propriedade e
licenciado pela Honeywell Inc.

O UniSim® Design é um software computacional utilizado em calculos de
engenharia, como resolucdo de balancos de massa e energia, dimensionamento de
colunas de destilacdo e unidades industriais mais complexas, entre outras funcoes,
gue permite a simulacdo em regime permanente e dinamico de modelos de projetos
de planta, no qual os célculos das propriedades das correntes séo realizados com
base em dados pré-estabelecidos e do modelo termodinamico escolhido (ALVARAES;
GONGCALVES; PEIXOTO, 2015).

Adotando-se o UniSim® Design como software para a simulagdo de um
processo quimico, € possivel utilizar-se de grande variedade de pacotes
termodinamicos e, também, recursos de tabela para substituir calculos de
propriedades especificas para uma maior precisdo numa faixa de valores estreitos
(PINHEIRO, 2016). Na Figura 7 pode-se observar a interface do software UniSim®
Design.

Figura 7 — Interface do software UniSim® Design
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4 MATERIAIS E METODOS

A proposta deste trabalho consiste em simular uma planta de hidrodealquilacao
(HDA) do Tolueno, realizar estudos na mesma com base na integracao energética e
andlise de custos, visando diminuir a perda e reutilizar a energia gerada na planta. A
metodologia se baseou na simulacéo da planta de HDA, através do software UniSim®
Design, na otimizacdo da planta de HDA, através da metodologia PINCH, do software

HINT e analise econbmica.

4.1 Simulagéo planta HDA software Unisim® Design

A simulacéo da planta de HDA sem integracéo energética do processo HDA foi
simulada com o auxilio do software UNISIM® DESIGN, disponivel no laboratério de
acesso remoto da UNIPAMPA.

4.1.1 Construcéo da simulacao de hidrodealquilagcdo (HDA) do Tolueno

Para realizar a simulacéo do processo de HDA do Tolueno, apés a inicializacéo
do programa, deve-se primeiramente clicar em New Case, na aba aberta a seguir,
clica-se na aba Componentes e, em seguida em Add, logo, insere-se 0s componentes
que fazem parte do processo, tanto reagentes como produtos. Logo seleciona-se o
pacote termodinamico adequado para o processo, para isso, deve-se clicar na aba
Fluid Pkgs, em seguida, em Add e procurar pelo pacote desejado, no caso do presente
trabalho, o pacote selecionado foi o pacote SRK.

Foram adicionadas no processo hidrogénio e tolueno com vazdes de 493,6 kg/h
e 12500 kg/h respectivamente, trés trocadores de calor foram adicionados ao
processo para que as correntes chegassem ao reator nas condigdes ideais, assim o
primeiro trocador passa a temperatura de 54,5 © C para 540,5 °C, o segundo troca
calor com a corrente ap0s o reator e abaixa a temperatura da corrente de 640,5 °C
para 35,0 °C, ja o terceiro troca calor com a corrente de topo da terceira torre que
retorna como reciclo para o inicio do processo e resfria a corrente de 148,7 °C para
37,78 °C.

Para as torres de destilacdo foram utilizadas torres do tipo rigorosas, 0s

nameros de estagios foram determinados apos a pré simulacdo das torres em
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equipamentos de short cut, a alimentacdo para cada torre foi determinada de acordo

com a composicao dos produtos de topo e fundo visando uma maior eficiéncia.

4.2 Andlise de custo

Para fins de analise de custo, sera utilizado o critério de custo anual total (TAC)

conforme descrito na se¢éo 3.2.2 do presente trabalho.

4.2.1 Custos fixos (CF)

Para a avaliacdo econdmica de custos fixos utiliza-se a metodologia descrita
por Turton et al. (2012), onde considera-se algumas caracteristicas especificas de
cada equipamento como material, tipo, pressdo de operacao, além de considerar o
parametro caracteristico de cada um dos equipamentos que no caso de trocadores de
calor € a area efetiva de troca térmica.

O custo de compra de equipamentos sem taxas (CP°) dado em US$ é calculado

pela Equacéo 4:

logyo CP® = ky + k; -logyg A + k3 - [log,9(A)]? 4)

Onde, A é a capacidade ou tamanho especifico do equipamento e o0s
parametros ki, k2 e ks desta equacdo séo caracteristicos para cada equipamento e

apresentados na Tabela 4:

Tabela 4 — Valores das constantes ki, k2 e ks
Equipamento k1 k2 ks Capacidade Min. Max.

Trocador de

48306 -0,8509 0,3187 Area, m? 10 1000
calor

Fonte: Adaptado de Turton et al. (2012)

O custo real de cada equipamento (Com) considerando as condi¢des de pressao

de trabalho é calculado pela Equacéo 5:

Com = cp° * Fym (5)
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Onde, Fom € o fator de custos diretos e indiretos e para sua determinacéo faz-
se necessério a determinacao do fator de presséo (FP), onde no caso de trocadores

de calor utiliza-se a Equacéao 6:

logigF, = C; + C;-logyo P + C5 [logy1o(P)]? (6)

Onde, P é a presséo de operacdo em barg e os parametros Ci1, C2 e C3 sdo

caracteristicos para cada equipamento e sdo apresentados na Tabela 5.

Tabela 5 — Valores das constantes Ci1, C2 e C3

Equipamento C1 C> Cs Pressao
(barg)
0 0 0 P<5
Trocador de calor 0,03881 -0,11272 0,08183 5<P<140
13,1467 -12,6574 3,0705 P>5

Fonte: Adaptado de Turton et al. (2012)

Outro fator que se precisa calcular antes de usar-se a equacgao de obtencédo do
Fom € 0 fator Fm, onde o0 mesmo é o fator relacionado ao material de fabricacdo, os
parametros Bi1 e B2 s@o caracteristicos de cada equipamento e sdo apresentados na
Tabela 6.

Tabela 6 — Valores das constantes B1 e B2

Equipamento B1 B2

Trocador de calor 1,63 1,66

Fonte: Adaptado de Turton et al. (2012)

Logo, a partir dos dados obtidos atraves das equacdes anteriores calcula-se o

Fbm através da Equacéo 7:

Fym = B1 + By En K (7
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Para correcao dos valores utiliza-se a Equagéo 8:

I
C, = C1'ﬁ (8)

Onde, os indices 1 e 2 séo referentes aos anos que se deseja relacionar, Cs €
o custo e | é o indice de correcao de uma planta de engenharia quimica (CEPCI). Os
valores do CEPCI utilizados para correcdo, de acordo com ano de 2018, onde
Viswanathan et, al., estimou o CEPCI de 603,1. Para a conversao de custos de ddlares
(US$) para reais (R$), seré considerada a cota¢édo do dia conforme o Banco Central

do Brasil.
4.2.2 Custos Variaveis (CV)

Para a estimativa de gastos anuais com utilidades do processo industrial (CV)
primeiramente sera utilizada a Equacdo 9, para o calculo da quantidade anual de
utilidade (Qut), sendo as utilidades: agua de resfriamento e o vapor utilizados nos

trocadores de calor.
Qut = q : dano : hdia F (9)

Onde, g é a taxa da quantidade necessaria da utilidade, sendo vazdo massica
para vapor e vazao volumétrica para agua, dano € a quantidade de dias por ano, hdia €
a quantidade de horas por dia e F uma constante de valor 0,9. Para o calculo do Custo
Anual de utilidades (CV), utiliza-se a Equacéo 10:

CV = Qut - Cyt (10)

Onde, Qut é a quantidade de utilidade por unidade de tempo e Cut € 0 custo da

utilidade por quantidade conforme apresentado na Tabela 7.

Tabela 7 — Custo de utilidades estimado no Brasil

Utilidade Cut
Vapor 43,00 R$/ton
Agua 5,64 R$/m3

Fonte: Adaptado de D’Arrigo (2012)
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Para os seguintes célculos sera considerado uma planta operando em regime

continuo, 365 dias, 24 horas por dia, 7 dias por semana.

4.2.3 Taxas (TX)

Segundo Turton et al. (2012), a taxa de tributacdo pode variar numa faixa de
40% a 50%, para a maioria das grandes companhias, porém a taxa de tributacao

federal é de 35% sendo este o valor considerado no presente estudo.

4.3 Planta de locacdo HDA

A planta de locacédo do processo HDA sem integracao energética foi desenhada
com o auxilio do software ZWCAD 2012®, disponivel no laboratério de acesso remoto
da UNIPAMPA

4.4 Avaliacdo consumo de utilidades

A comparacao de custos e consumo de utilidades podem ser realizadas através
da determinacdo do consumo total de utilidades, quente e fria, antes e apds a
implementacdo da integracdo energética. Estes dados sdo obtidos através da
aplicacdo do método PINCH, onde ap0s obtencéo, sdo somados 0s consumos totais
das unidades de troca térmica e em seguida verifica-se qual foi a reducao alcancada
com a aplicacdo do método mencionado.

4.5 Integracdo energética— método PINCH

O estudo de integracdo energética abordado no presente trabalho faz uso da
metodologia PINCH para o seu desenvolvimento, assim, utilizou-se apenas as
correntes dos trocadores de calor presentes na simulagao.

Para aplicacdo do Método PINCH, alguns passos devem ser seguidos e alguns
conceitos devem ser conhecidos. Primeiramente deve-se ter conhecimento da
capacidade calorifica (Cp), da Tentrada € Tsaida € @ vazd80 massica da corrente, apos

obtencdo destes dados monta-se uma tabela onde encontra-se a identificagdo da



35

corrente, o seu tipo (quente ou fria), o produto entre vazdo massica e a capacidade
calorifera da corrente e suas temperaturas de entrada e saida.

Em seguida monta-se uma tabela onde se calcula o diagrama cascada e
cascada acumulada, o ultimo, nos fornece o ponto do PINCH e a quantidade de
utilidades utilizadas na integracéo (frias e quentes). Além disso, possibilita a delimitar
as areas de integragdo em acima e abaixo do PINCH onde se pode determinar quais
correntes irdo interagir para que ocorra a integracao energeética.

Uma outra forma de verificar a veracidade dos calculos executados € através
do software HINT, software este disponibilizado gratuitamente para o usuario. Apos
instalagdo do programa, inicializa-se o mesmo e a interface do programa é

demonstrada na Figura 8.

Figura 8 — Interface programa HINT

& Hint - (intEn1) - 8 X
[ File Edit View Streams HeatExchangers Utilties Loops &Paths Diagam Tools Window Help 8

DT min (0 [10. DER& EE W (|~ il 05 <B4 > B [ 15 Integriy Aveas  Ful Diagiam
ol

Compaste Curves

Ready HED/0 [Heat0/D [Cook0/0

Fonte: Autora (2021)

Na parte superior do programa, clicando em Streams e, logo, em Add, é
possivel adicionar correntes quentes e frias, informar os valores de temperatura de
entrada e saida além do produto entre a vazao massica e a capacidade calorifera —
m.Cp. Na Figura 9 é possivel visualizar a janela que é aberta para a insercao dos

dados supracitados.



36

Figura 9 — Aba de insercéo de correntes software HINT

Main | Enthalpy | Physical Properties | Area & Cost

Stream number 1 Add

Description:

Linear Stream (constant m-cp)

Supply Temperature: 0. K
Target Temperature: 1. K
Heat Transfemed: mep |0 kKWAK

« H 0. kW
Stream Type: + Hot Cold
Heat Type: * Sensible Latent
Mon-Lingar Stream (variable m-cp)
Lise the "Enthaply” Tab to define the thermic characternistics of the stream

QK Cancelar Ajuda

|
Fonte: Autora (2021)

Apés adicionar todas as correntes de interesse, 0 usuario podera gerar o
diagrama de intervalo de composicéo, diagrama cascata entre outras funcionalidades
da ferramenta. O presente trabalho tem como objetivo comparar o resultado do
diagrama cascata do HINT com o Método PINCH aplicado nas correntes selecionadas
da simulacédo do processo de hidrodealquilacdo (HDA) do Tolueno.

Para se obter o diagrama cascata no software HINT, basta clicar em Stream e,
em seguida, em Cascade. A janela que sera aberta trard informacdes importantes
como quantidade de utilidades quente e fria, temperatura de PINCH e nimero minimo

de trocadores de calor a se utilizar.



37

5 RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 Simulacado do processo HDA do tolueno

A planta de hidrodealquilag&o do tolueno, implementada no simulador UniSim®
Design, esta representada na Figura 10.

Figura 10 — Fluxograma do processo da planta HDA
- ®

RCY-3

TEE-101 PURGA

HIDROGENIO /v -

MIX-100
TCOLUENO

T-100

a4 £-103 RCY-2

Fonte: Autora (2021)

Através da Figura 12, pode-se observar as diversas utilidades utilizadas para o
aguecimento e resfriamento das correntes. Essas utilidades foram as proéprias
correntes do processo que contém agua de resfriamento e vapor. Na Tabela 8 estédo

descritos os equipamentos utilizados na simulagéo.

Tabela 8 — Lista de Equipamentos do Fluxograma da Figura 10

Sigla Nome equipamentos
T101, T-102, T-103 Torre de destilacéo
MIX-100, MIX-101, MIX-102 Misturador
TEE-100, TEE-101 Separador de correntes
GBR-100 Reator
P-100 Bomba
K-100 Compressor

E-100, E-106, E-107 CT-01, RT-01, CT-02,
RT-02, CT-03, RT-03,
F-101 Forno

Trocador de calor

Fonte: Autora (2021)
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7

A alimentagdo da planta é realizada por quatro correntes, ocorrendo
simultaneamente, sendo a primeira uma corrente fresca contendo tolueno puro em
sua totalidade, a segunda, chamada 22, é reciclada do proprio processo composta em
sua maioria por tolueno, a terceira corrente € composta por uma mistura de hidrogénio
e metano com frag6es molares de 97% mol e 3% mol respectivamente e por dltimo a
quarta corrente, chamada 18, que também ¢é reciclada do processo, contém em sua
maioria metano e hidrogénio, ambas as correntes puras e a corrente 22 entram no
processo a uma pressao de 4.309 kPa e temperatura de 37,78 °C, ja a corrente 18
entra no processo com temperatura de 56,30 °C e pressao de 3827 kPa.

Logo apds, as mesmas quatro correntes sao misturadas de acordo com a sua
composicao, originando as correntes 1 contendo tolueno e 2 contendo hidrogénio e
metano, em seguida, as correntes 1 e 2 sdo novamente misturadas originando a

corrente 3. Na Figura 11 pode se observar as condi¢des da corrente 3.

Figura 11 — Condicdes da Corrente 3

- =

Waorksheet Stream Mame I 3
— “Wapour/ Phase Fraction 0,9535
;----Condrthn& Temperature [C] 52,23
Proper‘[n?ls Pressure [kPa] 3827
- Compostion Malar Flows [kgmolefh] 4533
oK Yalue Mass Flow [kgih) 8,514e +004
o~ User Variahles St Ideal Lig Wl Flow [m3fh] 245,8
E----che&t Malar Enthalpy [k)/kgmole] -6,312e +004
‘- Cost Parameters  |Maolar Entropy [klfkgmale-C] 143,1
Heat Flow [k1/h] -2,867e +008
Lig ol Flow @5td Cond [m3/h] Zempty>

Fluid Package Basis-1

Phase Option Multiphase

£ >

"~ Worksheet |Attachments JDynamics |
L

Delete Define fram Cther Stream... L =

Fonte: Autora (2021)

A corrente 3 é levada a quatro trocadores de calor em série do tipo casco e
tubos (E-101, E-102, E-103, E-104), originando a corrente 7, a 540,5 °© C. A corrente
7 é levada ao forno (FORNO) para aumentar a temperatura originando a corrente 8
de 650,2 °C. De acordo com DOUGLAS (1988), existem diversas restricbes na

operacdo do reator, sendo elas a pressdo e a temperatura que necessitam estar na
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faixa de 3447 kPa, e entre 621 °C e 704 °C respectivamente além da raz&do hidrogénio
e aromaticos na corrente de entrada precisar ser de 5:1 para prevenir a formacao de
coque. Devido as especificidades das condi¢des, o forno foi introduzido antes do
reator para satisfazer a reacdo. As condi¢cdes obtidas apds aquecimento da corrente

7 podem ser observadas na Figura 12.

Figura 12 — Condic¢Ges da corrente 8
-3 =N HoR ==

Workshest Stream Mame I 8
Wapour / Phase Fraction 1,0000
: : Temperature [C] 650,27
i Proper‘tlg.s Pressure [kPa] 3689
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- K value hass Flow [kgsh] B,514e +004
- User Varishles stol Ideal Lig wal Flow [m3dh] 245,8
Motes Molar Enthalpy [kifkgmole] -2,572e +004
Lo Cost Parameters  |Molar Ertropy [kfkamole-C) 207,0
Heat Flow [k)/h] -1,166e +008
Lig wal Flow @5td Cond [m3/h] <emphy
Fluid Package Basis-1
Phase Option Fultiphase

< >

+ Conditions

" Worksheet |Atta-:hments JDynamics |
. ]

Delete Define from Other Stream... 4 =

Fonte: Autora (2020)

Apbs as etapas de aquecimento concluidas, a corrente 8 € levada ao reator de
Gibbs (GBR-100), no qual calcula a composicdo dos produtos na condicdo de
equilibrio quimico que dao origem ao produto principal (benzeno) e subproduto
(bifenil). Segundo Arrais (2020), o reator do tipo “Gibbs” é utilizado pois, permite o
calculo de reagbes em equilibrio quimico, que é o caso na reacao secundaria que
como produto resulta o bifenil. Como néo se tem os dados das constantes de equilibrio
da reacéo, deve-se ser utilizado o método de minimizagédo da energia de Gibbs que
permite a modelagem do equilibrio. As condicbes de temperatura e pressao séao de
674,3 °C e 3068 kPa.

A corrente 10 sai do reator e é resfriada por um trocador de calor casco e tubos
(E-106) formando a corrente 11. A corrente 11, com mesma pressao e temperatura
de 35 °C, é direcionada a um vaso flash (V-100) para a separac¢ao dos produtos do
reator gerando duas correntes, sendo o produto de topo (corrente 15) composto
principalmente por metano e hidrogénio é mandado a um compressor (K-100)
originando a corrente 16 com pressédo de 3827 kPa e temperatura de 56,30 °C, a
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mesma é direcionada a um divisor de correntes (TEE-101) onde do total, 0,95 retorna
como reciclo para a alimentagdo como corrente 18, previamente mencionada, ja 0s
0,05 restantes sdo descartados na purga para evitar acimulo de metano no processo.

Ja o produto do fundo do vaso flash (corrente 12) é direcionado para o divisor
de correntes TEE-100, onde se divide em duas correntes, a corrente 13 reciclada até
o reator, ja a corrente 19 segue em frente no processo, a razdo da separagcdo das
correntes sdo de 0,05 e 0,95 respectivamente, a corrente 19 se torna a alimentacao
da primeira torre de destilacdo (T-103). A A primeira coluna de destilacdo, com carga
de alimentagdo no estagio 2, possui 25 estagios e separa o metano e hidrogénio, que
saem pela corrente de topo (D-1) dos outros componentes, que saem pela corrente
de fundo (B-1). A corrente B-1 € a corrente de entrada da segunda torre (T-101) sob
condicbes de 199,3 °C e 1062 kPa.

A segunda coluna de destilacdo, com carga de alimentacdo do estagio 20,
possui 40 estagios e, é a de maior valor pois, no seu produto de topo (D-2), é que se

obtém o benzeno. As condi¢des da corrente D-2 podem ser observadas na Figura 13.

Figura 13 — Condi¢des corrente D-2
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Fonte: Autora (2021)

A corrente B-2 (fundo da segunda coluna) € composta de tolueno e do bifenil,
gue seguem para a entrada da terceira torre (T-102), com temperatura de 157,1 °C e
234,4 kPa. A terceira coluna, com carga de alimentag&o no estagio 7 e com um total
de 15 estagios, separa o bifenil do tolueno. O bifenil é retirado através da corrente de

fundo da terceira torre (B-3) com condi¢cfes de 294,3 °C e 220,6 kPa, ja a corrente de
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topo da terceira torre (D-3), contendo tolueno em maior quantidade em sua
composicao passa pela bomba (P-100) e pelo trocador de calor casco e tubos E-107
para aumento da pressao e abaixamento da temperatura, sendo reciclada através da
corrente 22, até a corrente de tolueno puro, supracitada, e que se encontra no inicio

do processo.

5.2 Integracao energética

5.2.1 Método PINCH

O Método PINCH foi aplicado nas correntes dos trocadores de calor deste
trabalho com o intuito de demonstrar em um pequeno estudo da ferramenta, uma de
forma a obter vantagens na redu¢do do consumo de utilidades para a unidade quimica
de producéo de HDA.

Na Figura 14 pode-se observar o fluxograma de processo da planta com as

indicacdes da localizacdo de todos os trocadores de calor.

Figura 14 — PFD planta HDA com trocadores sinalizados
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Fonte: Autora (2021)

Na Tabela 9 estdo representadas todas as correntes dos trocadores do
processo previamente simulado, assim como algumas de suas condi¢des necessarias

para a integracao energética, dados estes retirados da simulagdo no UniSim® Design.
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Tabela 9 — Dados das correntes utilizadas na integracdo energética

Comente  Tipo T U ATIK) o (kas) cp m-cp
K) K) (KIkgK)  (KI/s.K)
1 Fria 32538 5405 21512 2365 31025 7337
2 Quente 421,85 310,93 11092 1,69 2,1125 3,57
3 Quente 318,15 30952 863 0,06 2,212 0,13
4 Fria 46645 472,45 600 7,09 2,145 15,21
5 Quente 381,75 38025 150 14,76 1,677 24,75
6 Fria 417,75 43025 12,50 13,96 1,658 23,15
7 Quente 567,45 567,45 0 1,01 3,076 5,88
8 Quente 496,15 419,95 7620 3,65 2,245 8,19
9 Quente 947,45 308,15 639,3 2,38 3,211 7,64

Fonte: Autora (2021)

As especificacdes das correntes descritas na Tabela 9 estédo descritas a seqguir:
Sendo a corrente 1 a corrente que € direcionada ao forno, a corrente 2 é a corrente
que retorna ao processo com o produto de fundo da torre T-102, a corrente 3 € 0
produto de topo da coluna T-103, a corrente 4 € o produto de fundo da torre T-103, a
corrente 5 é a corrente que sai do topo da coluna de destilacdo T-101, a corrente 6 é
a corrente que sai do fundo da coluna de destilacdo T-101, a corrente 7 € a que sai
do topo da coluna de destilagdo T-102, a corrente 8 € o produto de fundo da torre T-
103 e a corrente 9 é a corrente oriunda do reator.

Com os dados da Tabela 9 construiu-se o diagrama de intervalo de composicao
representado na Figura 15 onde se pode observar uma diferenca entre as
temperaturas do lado esquerdo e direito - temperatura quente e fria respectivamente
— de 10 K. Adotou-se a devida temperatura baseando-se na premissa base das

heuristicas, que utilizam o valor entre 10 e 20 K.



Figura 15 — Diagrama composi¢ao
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Com os dados obtidos na Tabela 9 construiu-se a tabela de distribuicdo cascata

e cascata acumulada representada na Tabela 10.

Tabela 10 — Diagrama cascata e cascata acumulada do caso em estudo

MCPATquente ~ MCPATiria Cascata Cascata
Intervalo AT (K) (qu) ' (kW) Q-F (kW) (kW) Acu(r;vt\J/I)ada
30723,3321
A 123,8 949,546 0 949,546 949,546 31672,8781
B 3275 2511,925 24028,675 -21516,75 -20567 10156,1281
C 13,7 185,635 1005,169 -819,534  -21387 9336,5941
D 6 81,3 531,48 -450,18 -21837 8886,4141
E 36,2 490,51 2655,994 -2165,484 -24002 6720,9301
F 12,5 169,375 1206,5 -1037,125 -25040 5683,8051
G 59 79,945 432,883 -352,938  -25392 5330,8671
H 1,9 25,745 139,403 -113,658  -25506 5217,2091
| 38,2 429,368 2802,734 -2373,366 -27879 2843,8431
J 1,5 53,985 110,055 -56,07 -27936 2787,7731
K 44,87 504,3388 3292,1119 -2787,773 -30723 0
L 17,23 193,6652 0 193,6652 -30530 193,6652
M 7,22 82,0914 0 82,0914 -30448 275,7566
N 1,41 10,998 0 10,998 -30437 286,7546
O 1,37 10,5079 0 10,5079 -30426 297,2625

Fonte: Autora (2021)
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Pode-se observar que, de acordo com a Tabela 10, a coluna de Cascata
apresentou valor negativo, assim como nulo na coluna Cascata Acumulada, indicando
assim a regidao do PINCH, que esta entre os intervalos K e L, observa-se também a
temperatura de PINCH para correntes quentes (335,8K) assim como para correntes
frias (325,8K). Ainda da Tabela 10 tem-se que o valor da quantidade de utilidade
quente é de 30723,3321 kW, enquanto que para a utilidade fria o seu valor € de
297,2625 kW.

Determinou-se a quantidade de calor de cada corrente para a determinacgéo da
qguantidade de trocadores a serem utilizados na integracéo, os resultados podem ser
observados na Tabela 11.

Tabela 11 — Calor das correntes quentes e frias acima e abaixo do PINCH

Correntes Qc (kW)
C1 (fria) 59372,1205
C2 (quente) 395,9844
C4 (fria) 91,2600
Acima do PINCH C5 (quente) 37,1250
C6 (fria) 289,3750
C7 (quente) 448,0560
C8 (quente) 0,0000
C9 (quente) 4903,4310
Abaixo do PINCH C3 (quente) 0,1833

Fonte: Autora (2021)

Conforme observado na Tabela 11 apenas trocas acima do ponto de PINCH
podem ser feitas entre trocadores de calor, abaixo podem ser adicionadas apenas
utilidades, assim, realizou-se a troca térmica entre os trocadores e, 0 nimero minimo
de trocadores de calor foi determinado. Nesta etapa, consideraram-se, também, as
guantidades quentes e frias.

Na Tabela 12 pode-se observar a sintese da integracdo energética, onde
encontram-se as integracdes entre as correntes, suas temperaturas pos integracéo e

o calor restante pos integracoes.
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Tabela 12 — Sintese Integracdo energética

Integragﬁes Qfomecido pa_ra T,(K) - Cquents Qrestante corrente Qfalta .
corrente fria apos integracao quente corrente fria
Co9->C1 4903,4310 308,1501304 0,0000 54468,6895
C7 > C6 289,3750 446,9365646 158,6810 0,0000
C7 > C4 91,2600 431,4161565 67,4210 0,0000
C2->C1 395,9844 310,9300000 0,0000 54072,7051
C55>C1 37,1250 380,2500000 0,0000 54035,5801
C7 2> C1 67,4210 419,9500000 0,0000 53876,8991
Utilidade > C1 28885,7690 813,6500000 - 0,0000
Utilidade > C3 1,8785 310,9300000 - 0,0000
Utilidade - C9 209,0075 308,0499348 - 0,0000

Fonte: Autora (2021)

A Figura 16 representa a rede de trocadores acima do PINCH.

Figura 16 — Rede de trocadores acima e abaixo do PINCH do caso em estudo.

Quente | €2 C3 cs c7 c8 ) 6 cé c1 |Fra
mCp | 357 013 2475 58 0 767 2315 1521 7337 | mC,
947,45 937.45,
823,65 813,65
496,15 486,15
482,45 k 47245
476,45 , 486,45
44025 | 430,25
82775 v.a. 4775
i3 8 ?—_‘ —tr
41955 g8 1 ",k 409,95
381,75 371,75
380,25 b o *—”37"0.25
| 335’,33 /7 /. 32538 _ PINCH_
318,15 UF. 308,15
""3'1'635""{ ? U. F. 5 UF. 300,93
308,52 299,52
308,15 } 29815

Fonte: Autora (2021)

Para finalizar a integracéo, desenhou-se a rede final de trocadores de calor,
indicando a variagcdo de temperatura para cada corrente ao passar pelos dez
trocadores encontrados na integracdo energética, a Figura 17 apresenta o resultado
final obtido da integracdo energética para a simulacéo da planta de HDA realizada no
UniSim® Design.
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Figura 17 — Rede final de trocadores de calor ap0s integracao energética
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Fonte: Autora (2021)

5.2.2 Validacdo da integracdo energética do processo HDA no software
HINT

Os dados presentes na Tabela 9 foram posteriormente inseridos no software
HINT. Na figura 18 pode-se observar os dados supracitados inseridos no software

supracitado.

Figura 18 — Dados inseridos no HINT

Steam | Description | Type |Heat type | T1 (k) | 121K | H (ki) | mep kKl
1E-T000 Cold Sensible 32638 81365 3682437 7337
2| E-107 Hat Sensible 421.85 310,93 -395.9844 357
3l cT-m Hat Sensible 31815 309.52 11219 013
4 RT-01 Cold Sensible 46645 472 45 91.26 16.21
5 CT-02 Hat Sensible 38175 380.25 37125 24.75
£ RT-02 Cold Sensible 41775 430.25 289.375 2315
7 CT-03 Hat Sensible 496,15 419.95 -443 156 =
8/ RT-03 Hot Latent BG7.45 567.45 o :
5/ E-106 Hat Sensible 547 45 0815 -4303.431 7.E7

Fonte: Autora (2021)
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Apoés insercdo dos dados, clicando em Streams e em Cascate, obtém-se

diagrama cascata representado na Figura 19.

Figura 19 — Diagrama Cascata.

Cazcade ot
94245K ';L _______ H=30.716,55 KW =
Minimum Temperature Difference: 10. [
-948,55 ki Heating Duties: 0FIES
818,65 K _____ ‘:L _______H=31.88510 KW Ceffing Dufics: 297 263 (A
16.832,34 W Finch Temperature: 303
562 45 K H=14.833,76 KW ..
Tttt .;L e ' Minimum Mumber of Heat Exchangers: 10
4584 41 Ky o .
Defined Integrity Areas:
49115 K —— J? ——  H=10.149,35 KV Show Selocted
o Selecte
819,53 kw Show Al
aTTASK T ___T___. ___H=9.328 81 KW . .
& .;L ’ Wizible [ntegrity Areas:
Full Diagram
450,18 KW

ATI4SK T H=8.878,63 kW Jﬂ

Cancel

Fonte: Autora (2021)

Pode-se dividir a Figura 19 em duas partes, sendo a primeira, a parte inicial do
diagrama de cascata dos dados inseridos no HINT, ja a segunda parte e, mais
importante, encontram-se os dados relevantes ao trabalho como ATmin=10 K e as
quantidades de utilidades quentes e frias, sendo elas 30.716,15 kW e 330,38 kW
respectivamente. Estes valores estdo proximos aqueles encontrados anteriormente
com a aplicacdo do Método PINCH, no qual foram encontrados 30.723,3321 kW para
a utilidade quente e, para a utilidade fria o valor é de 297,2625 kW. A comparacao da
temperatura de PINCH encontrada no software também se mostrou satisfatéria com
aguela encontrada anteriormente, sendo elas 330,38 K e 335,25 K respectivamente.

O namero minimo de trocadores sdo 0s mesmos, tanto 0os encontrados pelo
software HINT (10 trocadores) que condiz com o niumero encontrado anteriormente

de 10 trocadores.
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6.5 Avaliacdo do consumo de utilidades antes e ap0s integracdo energética

O processo antes da integracdo energética apresenta um consumo de energia
em utilidade fria e quente distinto dos valores apds a integracdo. Os valores de cada
utilidade quente e fria da rede de trocadores analisada antes e apds a integracéo estao
apresentados na Tabela 13. Observa-se, que o consumo de utilidades apds a
integracdo assume valores bem menores, comparado com o0 consumo de prévio a

integracao.

Tabela 13 — Consumo de utilidades antes e ap0s a integracdo energética

Antes da integracdo energética Apos integracdo energética
Utilidade Fria Utilidade Fria
44.446,64 kW 297,26 kW

Utilidade Quente Utilidade Quente
53.310,95 kW 30.723,33 kW

Fonte: Autora (2021)

5.3 Anélise econdmica

Na Tabela 14 sédo apresentados os custos fixos e variaveis dos equipamentos
e utilidades que fazem parte da planta industrial apresentada acima, sem aplicacéo
da integracdo energética, apdés a correcdo para o ano atual pela Equacédo 9 e
considerando a cotacao do délar do dia 30/04/2021 igual a R$ 5,44/d6lar.
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Tabela 14 — Custo dos Equipamentos pré integracdo energeética
Equipamento /

Utilidade Caracteristica Custo (R$)
Custos Fria - 3.608.085,10
Variaveis Quente - 22.934.466,24
Trocador calor 1 138,13 m? 2.143.604,50
Trocador calor 2 0,86 m?2 415.525,10
Trocador calor 3 972 35 m2 5.510.580,52
Custos Trocador calor 4 0,37 m? 398.616,58
Fixos Trocador calor 5 10,46m?2 443.345,96
Trocador calor 6 7,61 m2 392.652,45
Trocador calor 7 290,56 m? 1.518.349,93
Trocador calor 8 6,50 m2 491.100,02
Trocador calor 9 126,38 m? 485.779
Total R$ 11.799.554,65

Fonte: Autora (2021)

Na Tabela 15 sdo apresentados os custos fixos e varidveis dos equipamentos
e utilidades que fazem parte da planta industrial apés a aplicacdo da integracao
energética e da correcao para o ano atual pela Equacao 9 e considerando a cotacao
do ddlar do dia 30/04/2021 igual a R$ 5,44/ddlar.
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Tabela 15 — Custo dos Equipamentos apos integracdo energeética
Equipamento /

Caracteristica Custo (R$)

Utilidade
Custos Fria - 20.118,73
Variaveis Quente - 15.853.239,36
Trocador calor 1 0,22 m2 329.594,98
Trocador calor 2 34,45 m?2 1.154.587,24
Trocador calor 3 0,1786 m2 475.064,09
Custos Trocador calor 4 6,42 m? 320.066,01
Fixos Trocador calor 5 4,92 m2 442.877,98
Trocador calor 6 0,07 mz 16.230,79
Trocador calor 7 0,1 m? 489.116,30
Trocador calor 8 1,84 m2 2.577,38
Trocador calor 9 2,28 mz2 2.774,53
Trocador calor 10 48,52 m? 5.665.783,98

Total R$ 8.898.673,28

Fonte: Autora, (2021)

As taxas por serem equivalentes a 35% de todos os custos da planta,
anualmente sera gasto R$ 13,0 milhdes de reais em taxas sem a integracdo
energeética, ja com a integracéo sera gasto cerca de R$ 8,67 milhdes.

Sendo assim, 0s custos anuais totais para cada situacdo sao de R$ 51,761
milhdes e R$ 33,442 milhdes respectivamente, dados estes que comprovam a
importancia do investimento e a eficiéncia na aplicacdo da integracdo energética

através da economia que se pode obter na planta.

5.4 Planta de locacao

A planta de locacéo do processo de HDA com os equipamentos descritos na
secao 4.1.1 estd demonstrada na Figura 20.
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Figura 20 — Planta de locacdo HDA
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Fonte: Autora (2021)

Os equipamentos foram dispostos de forma a facilitar a movimentacdo dos
insumos no processo, a alimentacdo da planta de da na parte superior direita onde
encontram-se os vasos de hidrogénio e tolueno, junto a estes vasos retornam duas
correntes recicladas do processo. Estas correntes ap0s mistura sdo encaminhadas
aos trocadores de calor em série (E-101, E-102, E-103, E-104), em seguida, o fluido
do processo é encaminhado para o forno (10-F-01), logo ao reator (GBR-100) onde
sua temperatura chega a mais de 600 °C, ap0s saida do reator, passa pelo trocador
E-106 onde apds abaixar sua temperatura para 35 °C o fluido € armazenado no vaso
de separacao V-100, o mesmo reenvia seu produto de topo atraveés do compressor K-
100 para a alimentacdo da planta, para a corrente estar na mesma pressédo da
alimentacao, seu produto de fundo, segue em frente e serve de alimentagéo para a
primeira torre T-103, o produto de fundo da primeira torre serve de alimentacéo para
a segunda torre (T-101), a torre T- 101 é a responsavel por produzir o benzeno, o seu
produto de fundo segue para a alimentacéo da terceira torre (T-102), o produto de
topo da terceira torre é direcionado para um trocador de calor E-107, onde abaixa sua
temperatura para a temperatura de alimentacéo e apds a uma bomba que aumenta a

pressdo para a pressao de alimentacao.
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6 CONSIDERACOES FINAIS

A partir do presente trabalho conclui-se que o UniSim® Design é um software
gue auxilia na tomada de decisdes fornecendo respostas de maneira rapida e
eficiente, facilitando o estudo de um projeto conceitual de uma planta industrial,
verificando sua viabilidade quanto a capacidade de producéo e pureza de compostos
obtidos.

A simulacédo apresentou resultados satisfatérios no que diz respeito a fracao
final de benzeno, apresentando uma fracdo méassica de 0,92 de producéo. A aplicacédo
da metodologia PINCH na rede de trocadores de calor do processo simulado se
mostrou eficaz em seu propdsito, uma vez que representou uma reducao de 35,40%
de custos de energia, indicando reducédo dos custos além de ser uma saida mais
ecolégica devido ao fato da diminuicdo do consumo de utilidades como agua e
energia, assim como minimizar a emissao de poluentes e efluentes no meio ambiente.
A validacdo dos resultados obtidos na integracdo energética pelo no software HINT
se mostrou satisfatéria, validando assim tal software para futuras otimizacdes de
plantas mais complexas.

Conforme comprovado pelo critério de custo anual total, a integracdo
energética € uma excelente forma de economizar no Revamp de uma industria, além
de inovar as instalacdes e integrar a energia do processo, demonstrou também que a
planta de HDA que atualmente faz uso da integracao energética gasta em média 35%

a menos em custos, tanto de equipamentos, quanto de utilidades.
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7 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

» Simulacéo da planta integrada energeticamente no software UniSim® Design;

* Fluxo de caixa e andlise do periodo de retorno de cada um dos casos (integrado

e nado integrado);

» Estudo de realocacdo dos equipamentos apés a integracao energética.
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