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RESUMO

A producio de amonia € muito importante para a economia mundial. E matéria-prima
fornecedora de nitrogénio para producéo de fertilizantes, porém possui um processo
de producdo com alto consumo energético. A integracdo energética se mostra uma
alternativa viavel para reducao dos custos energeéticos. A metodologia Pinch baseada
nos principios da termodinamica, apresenta maneiras heuristicas de otimizar o custo
energético de plantas industriais, através da troca de energia entre as diversas
correntes quentes e frias de um processo, reduzindo o uso de agua e vapor. Os
resultados apontam uma reducdo acima dos 50% no uso de utilidades,
consequentemente no custo de processamento. Com a instalacdo de mais um
trocador de calor na planta € possivel tal economia, que gira em torno de quarenta e
sete mil délares anuais, para uma producao de 200,2 kmol de amdnia por hora.

Palavras-chave: Metodologia Pinch. Integracdo Energética. Aménia. Utilidades.
Custo.



ABSTRACT

Ammonia production is very important for the world economy. It is an input nitrogen
supplier for fertilizer production, but it has a production process with high energy
consumption. Energy integration is shown to be a viable alternative to reduce energy
costs. The Pinch methodology based on the principles of thermodynamics, presents
heuristic ways to optimize the energy cost of industrial plants, through the exchange
of energy between the various hot and cold streams of a process, reducing the use of
water and steam. The results indicate a reduction above 50% in the use of utilities,
consequently in the cost of processing. With the installation of another heat exchanger
in the plant is possible such an economy, which revolves around 47000 annual dollars,
for a production of 200.2 kmol of ammonia per hour.

Keywords: Pinch Methodology. Energy Integration. Ammonia. Utilities. Cost.
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1 INTRODUCAO

O petréleo, matéria-prima de diversos produtos, principalmente energéticos,
toma uma fatia muito grande da economia mundial. Segundo Barbosa (2014), em
2012, a producéo de petréleo mundial era de aproximadamente 80 milhées de barris
ao dia. Seus derivados possuem 6timos valores de mercado e influenciam direta e
indiretamente o preco de outros produtos, como por exemplo, os combustiveis, no
caso do transporte, e o plastico em eletrodomeésticos.

Em meados de 1970, o mundo descobriu que o petréleo era uma fonte finita
de combustivel. Com estimativa de mais 70 anos de extracdo dos pocos, logo seu
pregco subiu de forma astrondmica, alcangando em poucos meses um aumento de
400% (SARKIS, 2006). Havia falta desse combustivel no mundo e ele era vendido a
precos elevados. Nesse periodo, o governo brasileiro langcou o Prodlcool, programa
gue visava substituir o combustivel féssil por fontes renovaveis, como no caso, o alcool
combustivel produzido através da fermentagédo da cana-de-acucar.

Desde a década de 70 até os dias de hoje, 0 preco e o consumo de energia
sdo cada vez maiores. Mesmo que equipamentos e processos atuais sejam
projetados para consumir a menor quantia de energia possivel, a demanda é cada vez
maior. Outro ponto a ser considerado é que muitos dos métodos de obtencdo de
energia sdo muito prejudiciais ao meio ambiente. Principal agente prejudicial é o
diéxido de carbono (CO2), gas advindo da queima de combustiveis fbsseis,
particularmente em carros e processos que usam carvao mineral. O gas carbonico
auxilia no aumento do aquecimento global (intensificacdo do efeito estufa),
provocando aumento da temperatura média, degelo nas calotas polares, mudanca nas
estacdes do ano, até mesmo mudando o ciclo da agua e provocando a acidificacao
dos oceanos.

Algumas ac¢les para combater problemas ambientais foram tomadas pela
humanidade, como por exemplo, o Protocolo de Kyoto, o qual € um acordo entre as
nacdes para reduzir as emissdes de CO:2 e encontrar formas de substituir o uso de
combustiveis fésseis ou reduzir seus impactos. Algumas das formas sao pesquisas
voltadas a encontrar combustiveis e fontes energéticas renovaveis, como energia
eollica e aproveitamento de biomassa residual para produzir combustiveis ou usa-las
como combustivel. Outra alternativa sdo métodos heuristicos e matematicos

implantados para reduzir o gasto energético das plantas industriais.
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Neste trabalho de conclusdo de curso um método heuristico da integracao
energética € empregado para um processo industrial de producdo de ambnia, com o
propdsito da reducdo do consumo energético da planta. A integragdo energética nao
foi pensada apenas por questdes ambientais, também por questdes econdmicas,
reduzindo o custo de producéo, a industria torna-se mais competitiva no mercado.

A integracdo energética comecou a ser estudada logo apés a grande crise do
petrdleo da década de 70, mas foi nos ultimos 25-30 anos que ela comecgou a ser
amplamente difundida. Conformagdes de redes de trocadores de calor sédo analisadas
para correntes que precisam ser aquecidas ou resfriadas aproveitando uma a outra,
reduzindo o uso de energia para uma determinada parte do processo (KEMP, 2006).

Um dos métodos de integracdo energética mais conhecidos é a Analise Pinch
ou Ponto de Estrangulamento. A Andlise Pinch, metodologia escolhida para este
trabalho, procura alcancar a maxima recuperacdo energética do processo,
encontrando a melhor forma de troca térmica entre as correntes quentes e frias, e
aproveitando a energia do proprio processo para as operacdes de troca térmica. Para
se aplicar a Analise Pinch, € necessario conhecer as temperaturas de entrada e saida,
as capacidades calorificas e as vazfes massicas de todas as correntes que serao
envolvidas no processo de integracdo energética. E necessario também, que a
integracdo energética sugerida pela Analise Pinch, obedeca a primeira e segunda lei
da termodinamica (FERNANDES JUNIOR, 2009).

1.1 PROBLEMA

O processo industrial conhecido como Haber-Bosch é utilizado na obtencao
da amonia. Catalisada por ferro, e sobre condi¢cdes aproximadas de 200 atmosferas e
450 °C, a reagdo exotérmica ocorre entre nitrogénio e hidrogénio gasoso, como se
pode ver na Equacéo 1:
N, + 3H, & 2NH; AH = —92,22 k] (1)

A fabricagdo consiste essencialmente em 6 fases, fabricacdo de gases
reagentes, purificagdo, compressao, reacdo catalitica, recuperacdo de amonia
formada e recirculacdo. O custo € muito influenciado pela pressdo, temperatura,
catalisador e matérias-primas utilizadas. O interesse mais atual € a recuperacgéo e
reutilizacdo de calor (SHREVE; BRINK, 1997).
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Existem algumas formas de se recuperar calor, como por exemplo a
integracdo energética por meio de redes de trocadores de calor. O método consiste
no aproveitamento do calor das correntes quentes para aquecer as frias e vice-versa,
com a consequente reduc¢do no consumo de combustiveis e a diminuicdo da emisséo
de poluentes gasosos. Essa diminuicdo no consumo de energia pode levar a uma
significativa reducéo de custos. Segundo a ICP (Imperial Chemical Products) no Reino
Unido e a UC (Union Carbide) nos Estados Unidos, a economia gira em torno de 30 a
50% (KWONG, 2013).

Para a aplicacdo desse método, faz-se necessario correntes frias e correntes
guentes no processo. Como se observa nos Apéndices A e B, a planta possui pelo
menos uma corrente quente e uma corrente fria. O processo comeca com a
alimentacdo de gas de sintese em um compressor elevando sua pressdo de
aproximadamente 20 bar para 48 bar. A corrente segue para um misturador, onde se
mistura a uma corrente de reciclo, que se encaminha para um aquecedor, sua
temperatura € elevada até 190 °C. O géas de sintese aquecido segue para o reator
onde é convertido em amoénia. A corrente de saida do reator rica em aménia precisa
ser resfriada, como a reacdo € conduzida de forma isotérmica (reator encamisado),
sua temperatura € de 190 °C. A corrente € encaminhada para um resfriador de onde
sai a 135 °C. Proximo passo, a corrente segue para um tanque flash a condicées de
40 bar e — 35 °C. A maior parte da corrente sai pelo fundo no estado liquido, e uma
pequena porcentagem sai no topo em forma de vapor. A corrente de vapor passa por
um separador onde uma porcentagem muito pequena € purgada, e a outra € reciclada
e comprimida para o inicio do processo. A corrente liquida que sai do tanque flash vai

para o armazenamento.

1.2 JUSTIFICATIVA

Quando se compara o consumo de energia dos setores comerciais,
residenciais e industriais, observa-se que o setor responsavel pelo maior consumo de
energia é, de fato, o industrial. Ele é responsavel por 37% do consumo de energia
produzida no mundo, mas pode variar entre 30% e 70% dependendo da aplicagéo ou
de sua localizacdo. Dessa maneira o desenvolvimento de novas técnicas e pesquisas
na area € extremamente necessario (BOROUMANDJAZI; RISMANCHI; SAIDUR,
2013).
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Do ponto de vista econdmico, a reducdo do gasto energético traz menores
precos de producéo, reduz o consumo de energia elétrica e agua, diminui o preco do
produto final, aumentando o nimero de vendas e, consequentemente, os lucros.
Também é possivel a otimizag¢édo de producdo em alguns casos. A globalizacéo torna
0 mercado econdmico cada vez mais competitivo e voraz, a busca por produtos de
qualidade e preco justo € cada vez maior, as empresas garantirem competitividade é
um grande diferencial.

J4 do ponto de vista ambiental, reduzindo a necessidade de utilidades
guentes, a queima de combustiveis fosseis também sera reduzida, garantindo uma
reducdo muito grande na emissao de CO:a.

O processo de producao da aménia é intensivo no consumo de energia. Uma
reducdo mesmo que relativamente pequena pode se tornar uma economia energética
consideravel. A integracdo energética por meio do método Pinch mostra-se um forte
aliado no processo de reducdo do consumo energético, com a possibilidade de
reducdo de gastos com equipamento, diminuindo o nimero de trocadores de calor e
consumo de vapor e agua de resfriamento.

A principal aplicacdo da amoénia é na producao de fertilizantes. Cerca de 80%
da producdo mundial é utilizada como fertilizante, na forma de sais de am®énio (nitrato,
fosfato, sulfato) e ureia. Os cinco paises maiores produtores sdo, respectivamente,
China, india, Russia, Estados Unidos e Indonésia (CHAGAS, 2007). A integracéo
energética pode trazer beneficios além da industria beneficiada. Entregando um
produto de qualidade e com preco competitivo, o preco dos fertilizantes tende a cair
também. Essa série de baixas nos precos pode chegar até nos alimentos.

A demanda do mercado brasileiro de fertilizantes é maior que a producéo
nacional. Além disso, o0 segmento encontra-se em expansao tanto no Brasil quanto no
mundo. Com o crescimento populacional e o aumento de renda, espera-se aumento
no consumo de alimentos, principalmente de proteina animal, que requer mais graos
para sua producéo e, por consequéncia, maior uso de fertilizantes (BLOG FATOS E
DADOS, 2014). Com a implementacdo de meétodos para reduzir o consumo de
energia, € um primeiro passo para reducao de pre¢cos e aumento da producao, para

gue um dia a necessidade de importacéo tenda a zero.
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1.3 OBJETIVOS

1.3.1 Objetivo Geral

O presente trabalho de conclusédo de curso visa implementar a metodologia

Pinch de integracdo energética em um processo simplificado de sintese de aménia.

1.3.2 Objetivos Especificos

Para atingir o objetivo geral do trabalho, apresentam-se abaixo os objetivos

especificos que devem ser atingidos em cada etapa:

— Usar um software de simulacdo de processos para obter propriedades
fundamentais das misturas presentes nas correntes do processo para aplicagcédo
do método de integracéo energética,

— Realizar balancos de massa e energia complementares com o com
auxilio de um software de simulagéo de processos;

— Elaborar a cascata de calor e as curvas compostas quentes e frias de
acordo com a metodologia Pinch;

— Identificar a temperatura em que ocorre o ponto Pinch no processo;

— Testar diferentes arranjos na elaboracdo de uma rede de trocadores de
calor que permita a integrac@o energética das correntes do processo;

— Avaliar a viabilidade econémica da rede de trocadores de calor obtida
via método Pinch;

— Determinar a economia nos custos de operacéo da planta considerando
meétodo de integracéo aplicado ao processo;

— Apresentar o novo fluxograma da planta de producé&o de amdnia apos a

inclusédo na rede integrada de trocadores de calor;
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2 FUNDAMENTACAO TEORICA

2.1 METODOLOGIA PINCH

Masso e Rudd (1969) definiram a integracdo energética como um conjunto de
correntes quentes que precisam serem resfriadas e um conjunto de correntes frias
que deveriam ser aquecidas, de uma temperatura inicial até uma temperatura
estabelecida, em uma planta que contenha trocadores de calor, aquecedores e
resfriadores, com o objetivo de cumprir a tarefa de cada equipamento com menor
custo.

Alguns métodos podem ser utilizados para montar essa integracdo. Os que
se destacam sdo os metodos matematicos e andlise Pinch. Neste trabalho, foi
escolhida a andlise Pinch. Os motivos da escolha do método séo as caracteristicas
descritas por Linnhoff e Hindmarsh (1983). O método Pinch gera, com muita acuracia,
solugdes de baixo custo para problemas de rede de trocadores de calor, produzindo
designs simples com o minimo de unidades, compativel com o menor uso de
utilidades.

A andlise Pinch foi desenvolvida em um periodo de crise do petréleo, com a
finalidade de economia de energia nas industrias. A estrutura do método leva em
consideracdo a primeira e segunda lei da termodinamica, e é basicamente composta
de duas etapas: primeiro determinar metas de consumo minimo e depois a
determinacao da rede de trocadores de calor que que satisfaca as metas da primeira
etapa.

Um dado muito importante do processo da integracéo € o conceito AT minimo,
gue garante uma for¢ca motriz para transferéncia de calor, evitando que nos calculos
da area de troca térmica, o resultado seja uma area de troca térmica infinita.

Ap6s definir a variagdo minima de temperatura, comeca-se o estudo de metas
de consumo minimo de utilidades, com o principal objetivo, o uso eficiente da energia
de cada corrente do processo. Assim, determinam-se as minimas quantidades de
utilidades quentes e frias. Dessa forma, antes de sintetizar a rede de trocadores de
calor, os requerimentos de cada corrente do processo sao conhecidos.

Dispondo dos dados de cada corrente, as curvas compostas quente e fria
podem ser construidas. Essas curvas consistem em perfis de temperatura-entalpia de

calor disponivel no processo (curva composta quente) e de demanda de calor no
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processo (curva composta fria) juntas em um mesmo grafico, como pode ser visto na
Figura 1. Na mesma figura sdo apresentados dois pontos de estrangulamento, as
linhas em preto mostram as curvas para um ATmin de 10°C, j& a linha vermelha mostra
as curvas para um ATmin 20°C. Analisando a diferenca entre as curvas presentes no
diagrama, quando se aumenta 0 ATmin reduz o calor maximo recuperado e aumenta a

qguantidade de utilidades a serem usadas.

Figura 1 — Diagrama das curvas compostas quente e fria em um diagrama temperatura (T) versus

entalpia (H), considerando valores distintos para variagdo de temperatura minima

2004 T

150 <

100 J Pinch /

70°C AT i =
"ﬁTmin 0,
60°C i —.oaocg . ) 0%C
50 / /
i T = =
EQF min= 120 kW QRecupméx
L 1 H
0 T T T T T T T T T 1
0 2000 4000 6000 8000 10000

Fonte: FERNANDES JUNIOR (2009).

A ideia basica das curvas compostas € a combinacdo de todas as correntes
quentes do processo em uma curva, bem como de todas as correntes frias em outra.
Isso se obtém por meio da soma das capacidades térmicas das correntes envolvidas
em cada intervalo de temperatura no diagrama temperatura-entalpia. A curva
composta quente equivale a uma Unica corrente que contém todas as correntes
guentes individuais em termo de temperatura e entalpia. Similarmente, a curva
composta fria equivale a uma Unica corrente que contém toda a informacao pertinente
as correntes frias individuais em termos de temperatura e entalpia. O ponto de menor
proximidade entre essas duas curvas, ou AT minimo, & denominado ponto Pinch ou
ponto de estrangulamento energético. Observando a Figura 1 das curvas compostas,

a distancia horizontal na parte inferior das curvas, descrito como Qrmin, € a quantidade
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minima de calor que deve ser retirado pelas utilidades frias, enquanto a distancia
horizontal na parte superior das curvas, descrito como Qg min, € a quantidade de calor
a ser fornecidas pelas utilidades quentes (KWONG, 2013).

Além da confeccdo de curvas composta de calor, o método Pinch de
integracdo energética prevé a elaboracédo de cascata de calor, que pode ser do tipo
inviavel e viavel. Primeiro as temperaturas das correntes do processo devem ser
corrigidas usando-se o valor do AT minimo estabelecido anteriormente. Esse
procedimento pode ser feito de duas maneiras: subtraindo AT minimo das
temperaturas das correntes quentes e mantendo inalterada as temperaturas das
correntes frias; ou subtraindo-se metade do valor de AT minimo das correntes quentes
e se adicionando-se metade do valor do AT minimo as correntes frias. Estabelece-se
duas escalas de temperatura em um mesmo diagrama para correntes quentes e frias
defasadas entre si pelo valor da AT minimo, os dados das correntes entdo sao
tracados com auxilio de setas, cujas pontas representam as temperaturas de destino
e os inicios correspondem as temperaturas de origem das correntes. Usando o0s
intervalos de temperaturas estabelecidos neste diagrama, cria-se uma cascata de
diferencas de temperatura, e para cada intervalo é feito um balanco de energia.
Juntando a cascata de intervalos de temperatura com os balancos de energia, o
resultado é a cascata de calor (KWONG, 2013).

De posse de todas essas informacdes, é possivel seguir para Ultima etapa do
processo de integracdo energética, que compete no desenvolvimento da rede de
trocadores de calor. Para projetar uma rede de trocadores de calor, a representacéo
mais util € o “diagrama de grade” introduzido por Linnhoff e Flower (1978) e

apresentado na Figura 2.

Figura 2 - Diagrama de grade para a rede de trocadores de calor

Pinch
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Fonte: FERNANDES JUNIOR (2009).
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Os fluxos sao desenhados como linhas horizontais, com altas temperaturas a
esquerda e fluxos quentes no topo; as correspondéncias de troca de calor séao
representadas por dois circulos unidos por uma linha vertical. A grade representa a
natureza contracorrente da troca de calor, facilitando a verificacdo da viabilidade da
temperatura do trocador. O ponto Pinch é facilmente representado na grade (KEMP,
2006).

Algumas regras devem ser obedecidas para a construcdo da rede de
trocadores de calor. Acima do ponto de estrangulamento, ndo se deve usar utilidades
frias como abaixo do ponto de estrangulamento nédo se deve usar utilidades quentes.
Sendo assim todas as correntes quentes devem ser arrefecidas até o ponto de
estrangulamento enquanto todas as correntes frias devem ser aquecidas até o ponto
de estrangulamento.

Considera-se também que o niumero de correntes quentes acima do ponto de
estrangulamento deve ser menor ou igual ao numero de correntes frias, e que o MCp
das correntes quentes seja menor ou igual ao das correntes frias. Dessa mesma forma
abaixo do ponto de estrangulamento, o nUmero de correntes frias deve ser menor ou
igual ao de correntes quente e o MCp das correntes frias deve ser menor ou igual ao
de correntes quentes.

Se todas as regras forem obedecidas, analisa-se qual a melhor conformacgéo
dos trocadores de forma a utilizar o menor nimero de equipamentos. Sdo testados
varios conjuntos diferentes de correntes cruzadas afim de descobrir qual tera a maior
area de troca térmica possivel.

Nem todas as correntes irdo conseguir arrefecer ou resfriar a outra corrente
completamente. Em muitos casos aquecedores ou resfriadores terdo que ser
instalados para complementar a necessidade de vapor ou 4gua de resfriamento das

correntes.

2.2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Ao procurar termos como “heat integration” ou “pinch analysis” em sites de
busca de periédicos, observa-se que 0s principais assuntos sdo o uso do método

Pinch juntamente com softwares/métodos mateméticos, a reducdo do consumo de
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energia e a reducdo da emissdo de COq2. Visando o estudo sobre a integracao
energética em uma planta de producdo de amoénia, é apresentada nesta parte do
trabalho, uma reviséo sobre assuntos relevantes ao tema.

Linnhoff, Dunford e Smith (1983) analisaram a integracdo energética de
colunas de destilacdo em processos gerais. Normalmente esquemas de eficiéncia
energética para colunas de destilacdo sédo discutidos individualmente para cada
coluna independente do processo geral. Este estudo prop6s que ocorra a integragao
energética no processo todo. Essa integragdo ocorrendo de forma eficaz, com uma
coluna que ndo ultrapasse o ponto Pinch e nem o reboiler/condensador sejam
integrados com o processo, 0s custos de destilacdo podem aproximar-se a zero.

Franco (2001) estudou a integracao de sistemas de evaporacao localizados
abaixo do ponto Pinch do processo, através do uso de trocadores de calor
intermediarios. Esta metodologia foi implementada na forma de um software baseado
na programacao orientada a objetos e no uso de listas de conexdes. Os ensaios do
software mostraram uma reducgao de 16,1% no consumo de vapor aquecido e de 7,4%
de agua de resfriamento na comparacéo do processo néo integrado com o processo
integrado e evaporadores. Com dados da industria, aplicou-se o método em uma
usina de cana-de-aclcar. E importante salientar que o método empregado neste
trabalho foi a pressdes menores que as convencionais. A economia de vapor ficou em
torno de 15,1%, aproximadamente 17.500 kW, e 22,2% de agua de resfriamento,
aproximadamente 20.500 kW.

Cereto (2004) aplicou o método de estrangulamento na nova fabrica de farelo
branco no Parque Industrial de Esteio, no Rio Grande do Sul, sintetizando duas redes
de trocadores de calor levando em consideracdo custos de equipamentos e
montagem no Brasil. A primeira rede é baseada em aproveitamento térmico utilizados
pelos fabricantes e empresas que dominam a tecnologia de extracdo de Oleos
vegetais, ja a segunda usa o método do ponto de estrangulamento. O Valor Presente
Liquido (VPL) foi utilizado como critério de calculo de viabilidade, quanto maior o valor
do VPL, mais viavel o projeto. A rede que alcangou maior VPL foi a usando o método
do ponto de estrangulamento. Serdo necessarios 19 trocadores de calor e um custo
de aproximadamente US$ 740.000 ao ano na rede com o método de estrangulamento,
contra 28 trocadores de calor e um custo anual de US$ 720.000, na comparacédo do
VPL, a rede com método do ponto de estrangulamento alcangcou aproximadamente
MUS$ 700 contra MUS$ 580 da outra rede.
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Fernandes Junior (2009) estudou a integracdo energética da etapa de
extracdo de oOleo de soja, usando o método Pinch, em uma planta que produz 15.000
ton/més. ApOs andlises das correntes do processo baseada na capacidade de troca
térmica, foram identificadas 4 correntes no processo, duas quentes e duas frias. As
correntes quentes tém capacidade de troca térmica de 262,8 kW e as correntes frias
uma necessidade térmica de aquecimento de 330 kW. A rede proposta consiste de
dois trocadores de calor e dois aquecedores. No primeiro trocador passa uma corrente
quente de 6leo bruto e uma corrente fria de micela de 6leo + hexano, ja no outro passa
uma corrente quente de agua do aquecedor e uma corrente fria de agua do
decantador. O investimento para os dois trocadores de calor é de aproximadamente
R$ 16.000,00. A reducé@o de consumo de utilidades foi de R$ 91.000,00/ano, que
representa uma economia de vapor de 79,6% na etapa de extracdo e 5,3% no
processo global da planta. A taxa de retorno do investimento sera de apenas 3 meses.

Bereche (2011) estudou modelagem e integracdo energética do processo de
producédo de etanol a partir da biomassa de cana-de-agucar, usando um software para
modelar o processo convencional de produgéo sucroalcooleiras e depois 0 processo
usando a integracdo energética pelo método Pinch. O uso da biomassa é uma
alternativa interessante, ja que aumenta a producao de alcool sem aumentar a area
de cana plantada. Por outro lado, se torna um desafio pois o bagaco da cana é o
combustivel para o processo atual. Os resultados das analises mostraram que o
processo convencional aumentou a producao de alcool em 9,7% enquanto 0 processo
integrado ocorreu um aumento de 22,4% na producdo. Para a mostra de resultados
foi escolhido dois dos ensaios, com vazdes de 119,9 t/h e 128,9 t/h. Na comparacéo
entre processo usual e integrado, o usual consumiu de utilidades quentes 290 MW
para o primeiro processo e 265,6 MW para o segundo, comparando com o resultado
da integragéo a reducéo de consumo foi de 44,7 % e 49,6 %, respectivamente, ja para
as utilidades frias, o consumo do processo usual foi de 288,4 MW e 252,1 MW, no
processo integrado ocorreu reducdo no consumo de 45 e 52% respectivamente.

Lei et al. (2015) estudaram uma planta de producéo de hidrogénio a partir da
reforma de metano, de maneira a integrar energeticamente o processo. Os autores
analisaram duas propostas de redes de trocadores de calor, sendo uma 6tima e outra
‘relaxada”. Com a aplicacdo do método Pinch e o cruzamento de algumas correntes
do processo pbde-se reduzir o niumero de trocadores de calor de 18 para 9. O

processo com 18 trocadores tem uma eficiéncia de 84,3% enquanto o outro 80,1%.
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Essa perda de eficiéncia é aceita analisando que o0 gasto em equipamento sera muito
menor. Os ensaios feitos em software mostraram que a recuperacdo maxima de
energia foi de 1627 W, e que as diferencas de temperatura podem afetar o rendimento
do processo. O isolamento dos equipamentos e a andlise do comportamento do
catalisador se fazem necessarios para o rendimento do processo como um todo.

Zhang et al. (2015) analisaram a integracdo de processos e opcdes
aprimoradas para um sistema de captura de MEA-CO, baseado na analise
Pinch. Para recuperar ainda mais o calor residual, eles analisaram também a
integrac&o do processo da bomba de calor de compresséo de vapor, a bomba de calor
de absorc¢ao, o transformador de calor de absorcgéo, o refrigerador de compresséao de
vapor e o refrigerador de absor¢géo no sistema de captura de CO,. A integracédo do
processo da bomba de calor de compresséo de vapor, da bomba de calor de absorc¢éo
e do refrigerador de compressédo de vapor no sistema de captura de CO, é valida
somente quando eles sdo definidos através da temperatura do ponto de
estrangulamento, mas a colocacdo nessa faixa de temperatura para eles é dificil ou
mesmo impossivel de ser implementada no sistema de captura de carbono. E viavel
para ser implementada no sistema de captura de carbono somente a colocacao
através da temperatura do ponto de estrangulamento, porque a temperatura de
atualizacdo do calor é maior do que a temperatura requerida. A analise Pinch mostra
que a temperatura do ponto de estrangulamento do sistema de captura de carbono
estudado por eles é de 109 °C, e o potencial maximo de economia de energia € de
19%.

Song et al. (2018) simularam a intensificacdo do processo de producao de
etanol celuldsico pela integracao do calor residual, usando o simulador PRO/II v9.3, e
a eficiéncia energética foi otimizada via recompressdo de vapor e integracdo
energética do desperdicio de calor latente e sensivel. O resultado das simula¢des foi
gue o consumo total de energia do processo convencional foi de 41,8 MJ/kg-etanol.
Destes, 27,7 MJ/kg-etanol na etapa de hidrolise e 14,1 MJ/kg-etanol na etapa de
purificacdo. J& no processo avancado o consumo total foi de 23,9 MJ/kg-etanol. Na
etapa de hidrolise foram economizados 6 MJ/kg-etanol pela recuperacdo de calor do
condensado, e 11,9 MJ/kg-etanol foram economizados na etapa de purificacdo. Na
comparacao entre os dois processos 22,6 MJ/kg-etanol foram economizados, a perda
de calor foi reduzida em 52,7%. Como resultado, o consumo total de energia do

processo avancado de producdo de etanol celulésico pode ser reduzido para 23,9
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MJ/kg-etanol, o que significa que 42,8% de utilidade quente pode ser economizada
em comparacao com o processo convencional. Vale ressaltar que a configuracéo e o
tipo de trocadores de calor e compressores tém notavel influéncia na eficiéncia de

integracao térmica do processo de producdo de etanol celulésico proposto.
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3 PROCEDIMENTOS METODOLOGICOS

Nesta secdo, sdo apresentados o0s passos para o0 desenvolvimento da
pesquisa, descrevendo detalhes e conhecimentos necessarios para o0
desenvolvimento da analise Pinch.

Primeiramente, definiu-se a planta do processo de sintese da amonia,
equipamentos necessarios, correntes quentes e frias, etc. Os dados foram coletados
do artigo “Production of Ammonia at Relatively Low P,T: Aspen Process Economican
Alysis”, Al-malah et al. (2018). Os autores simularam o processo a baixas pressoes e
temperaturas, comparadas a processos convencionais de producdo de aménia.

Em seguida, com os dados de pressao, temperatura, vazoes, retirados do
artigo, foi utilizado um software de simulacéo, que baseado nas solucdes de equacdes
de balancos de massa e energia, apresentou os dados restantes, como capacidades
calorificas, vazdes molares e massicas, rendimento do reator, etc.

Com esses dados em maos, iniciou-se 0 método Pinch. Primeiramente,
definiu-se a variacdo de temperatura minima do processo. Construiu-se o diagrama
das curvas compostas, plotou-se um grafico de perfil temperatura-entalpia, identificou-
se cada uma das correntes quentes e frias, e calculou-se um balanco de energia para
cada uma delas, denominou-se a variacdo de entalpia, variacdo minima de
temperatura, necessidades minimas de aquecimento e arrefecimento, e o ponto
Pinch.

O passo seguinte foi a construcdo da cascata de calor. Aplicou-se a andlise
de intervalos de temperatura, ajustou-se as temperaturas em funcdo da variacao
minima de temperatura, sendo representadas em uma tabela com intervalos de calor.
Calculou-se a entalpia de cada intervalo. Assim todos os dados para construcao da
cascata estao definidos.

Com a cascata e as curvas compostas construidas, analisou-se a maxima
recuperacdo de energia, selecionou-se a corrente quente com a menor temperatura
de entrada e a corrente fria com a menor temperatura de entrada, partindo do ponto
Pinch, definiu-se o numero minimo de trocadores, area de troca térmica, e foi efetuada
uma analise na variagdo minima de temperatura, caso seja necessaria sera corrigida.

Com todos os dados necessarios, construiu-se um diagrama de grade com
intuito de facilitar a escolha de uma conformacao dos trocadores de calor entre muitas

possiveis, analisou-se qual delas é a mais viavel. Depois de todos 0s passos € a rede
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de trocadores de calor escolhida, analisou-se a viabilidade econémica do projeto,

considerando o custo dos trocadores de calor e a reducdo do consumo energético.
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4 RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 BALANCOS DE MASSA E ENERGIA

Os dados do processo foram obtidos no trabalho Al-malah et al. (2018), no
qual os autores simularam o processo de sintese da amdnia em um software, em
condi¢cbes de baixas pressdes e temperaturas. O processo de producédo da amonia
considerado nesse trabalho, parte do gas de sintese pronto, H2 e N2, com fracdes
molares de 0,75 e 0,25 respectivamente e com uma vazao de 400 kmol por hora,
entrando a temperatura ambiente e 20 atm de pressdo. A quantidade de
contaminantes na corrente era muito baixa e foi desconsiderada.

Como os autores do trabalho citado no paragrafo anterior, neste trabalho foi
utilizado um software para simular o processo. O fluxograma e a tabela com os dados
do processo podem ser vistos nos Apéndices A e C. Foi utilizado um reator CSTR,
com volume de 12 m?, isotérmico, conversdo maior que 98%, vazao de saida do reator
de 202,4 kmol por hora, com a fragdo de H2, N2, NHs de 0,0139; 0,0069 e 0,9792,
respectivamente. Essa corrente segue para um tanque flash onde é separada em uma
corrente liquida de 200,2 kmol por hora com uma composicédo de 0,9984 de NHs, e
em uma corrente de vapor que contém apenas 0,0292 de NHs. Essa corrente de vapor
segue para um separador, o qual produz uma fracao de 0,9985, que é reciclada para
0 processo e o resto € purgada.

A alimentacdo do processo passa por um compressor que eleva a pressao
para 48,5 bar e sua temperatura para aproximadamente 140°C. A corrente de
alimentacdo mistura-se com a corrente de reciclo do processo que chega a -16,7°C e
48,5 bar. Apos essa mistura, a corrente do processo tem a sua temperatura reduzida
para 137,8°C. Ela é encaminhada para um aquecedor que aumentara essa
temperatura para 190°C, utilizando vapor de alta presséo. O gasto energético nesse
trocador de calor € de 620 MJ por hora, com a utilizacdo de vazao massica 364 kg de
vapor por hora. Essa troca de calor, ocorre com uma pequena queda de pressao de
0,5 bar. A corrente é entdo encaminhada para o reator que deve ser encamisado
devido a reacdo ser muito exotérmica e 0 processo isotérmico. A agua usada para
arrefecimento do reator produz um vapor de média pressao que pode gerar 10.000
MJ por hora de energia. A corrente de saida do reator segue para um resfriador, onde

entra a temperatura de 190°C e sai a 135°C. A agua de arrefecimento pode gerar um
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vapor de baixa pressao de 530 MJ por hora de energia, com uma vazao 241 kg de
vapor por hora. A corrente segue para um tanque flash operado a 40 bar e -35°C, o
tanque é resfriado por um refrigerante tipo 2, que retira 5.600 MJ por hora de calor do
processo. O resultado da corrente liquida € a amoénia que vai para a armazenamento.
Ja na correte de vapor a porcentagem que vai para o reciclo, € comprimida novamente
e misturada a corrente de alimentacao.

As Tabelas 1, 2 e 3 a seguir mostram dados das correntes do processo, como

vazao, temperatura, pressao e carga térmica.

Tabela 1 — Propriedades das correntes do processo de producdo de amdnia

~ Vazao Fracao
Pressao  Temperatura &

Corrente o Molar de
(kPa) (°C) (kmolh)  Vapor
Alimentacao 2.027 25,0 400,0 1
Compressor/Mixer 4.850 139,4 400,0 1
Mixer/TC1 4.850 137,8 403,8 1
TC1/Reator 4.800 190,0 403,8 1
Reator/TC2 4.800 190,0 204,0 1
TC2/Flash 4.800 135,0 204,0 1
V-Flash 4.000 -35,0 3,8 1
L-Flash 4.000 -35,0 200,2 1
Mixer/Reciclo 4.000 -35,0 3,794 1
Reciclo/Compressor 4.000 -35,0 3,794 1
Purga 4.000 -35,0 0,006 1
Mixer 4.850 -16,72 3,794 1
Fonte: Proprio Autor (2019)
Tabela 2 — Correntes do Processo
Vazao
Corrente Méassica  Carga de Calor (kW)
(kg/h)
Alimentacao 3.406 -2,858
Compressor/Mixer 3.406 365,56
Mixer/TC1 3.448 365,56
TC1/Reator 3.448 535,00
Reator/TC2 3.448 -11,10
TC2/Flash 3.448 -11,80
V-Flash 42,25 -3,390
L-Flash 3.406 -19,86
Mixer/Reciclo 42,19 -3,39
Reciclo/Compressor 42,19 -3,39
Purga 0,060 5,00
Mixer 42,19 -2,84

Fonte: Proprio Autor (2019)
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Tabela 3 — Correntes do Processo

Trocador de Calor AT (°C) Carga de Calor (kW) Tipo de Corrente
TC1 52,3 172 Fria
TC2 55,0 147 Quente

Fonte: Proprio Autor (2019)

4.2 CASCATA DE ENERGIA

A Figura 3 a seguir mostra a cascata de energia referente a um ATmin de 25°C.

Figura 03 — Cascata de Energia

T , AT'i | AMCpi | AQi
{°C) CP's =Cy | (k) | (k) Cascata de Calor poen
203 Juo=no Jun = 100
178 25 3.29 82.3 E23
150 7z 0.66 18.0 anm
123 278 | 283 |-731 371
MCp 263 320
[kWE)

Fonte: Préprio Autor (2019)

Para cada intervalo das temperaturas corrigidas, calculou-se a variacao de
temperatura, a variacdo da capacidade calorifica e entdo a variacao de entalpia. Com
as entalpias, determinou-se a falta e o excesso de energia para cada intervalo, criando
assim a cascata de calor inviavel. De posse desses valores, partindo do menor valor
de energia calculado, construiu-se a cascata de calor viavel. No intervalo onde a
energia € igual a zero, € apresentado o ponto de estrangulamento (Ponto Pinch). O
valor do topo da cascata, corresponde a quantidade minima de calor que deve ser
adicionada pela utilidade quente ao sistema para o funcionamento do processo. Ja o
valor da base da cascata, corresponde a quantidade de calor que deve ser removida

pela utilidade fria do sistema para funcionamento do processo.

4.3 CURVAS COMPOSTAS

A Figura 4 apresenta as curvas compostas quentes e frias do processo, em

um diagrama de temperatura versus entalpia.
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A curva vermelha corresponde a corrente quente, que deve ser resfriada,

enguanto a curva azul corresponde a curva fria que deve ser aquecida. A linha vertical

preta tracada demostra o local do ponto de estrangulamento.

T("C)

Figura 4 — Curvas compostas em um ATminde 25°C
200
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Curva Composta Quente . Curva Composta Fria

Fonte: Préprio Autor (2019)

O diagrama mostra de forma simples as utilidades quentes (100 kW) e frias

(73 kW) necessarias, e a regido de troca térmica, que fica entre 73 kW e

aproximadamente 150 kW, demostrando nesse exemplo uma troca térmica de 77 kW.

4.4 ANALISE ECONOMICA

Para fazer a andlise econdmica, algumas informacbes devem ser

consideradas, como tamanho dos trocadores e valor das utilidades a serem aplicadas.

4.4.1 Area de Troca Térmica

Os calculos de area de troca térmica devem ser feitos para cada intervalo

definindo nas curvas compostas, e entdo somados conforme a Equacéo 2.

K .
1 Qk
A = — 2

RTC Zk Aka* U (2)
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Onde, Az € a érea de troca térmica, AT ,,x € a média logaritmica das
temperaturas, Q, calor da corrente e U o coeficiente universal de troca térmica.
Como pode ser observado nessa equacao, ainda € necessario encontrar o

AT, que pode ser calculado pela Equacéao 3.

_ (Toi — Trf) — (Tor — Tri)
ATln - ln[(TQi _ TFf)] (3)
(Tos = Tri)

em que cada temperatura pode ser encontrada como é mostrado na Figura 5.

A AT, € a media logaritmica, Ty; temperatura inicial da corrente quente, Ty
temperatura final da corrente quente, Tg; temperatura inicial da corrente fria e Tgf
temperatura final da corrente fria.

Figura 5 — Temperaturas finais e iniciais das correntes quentes e frias em um trocador de calor

A Intervalo k

Temperatura
_'
2
[
“—i

A/

Entalpia

Fonte: FERNANDES (2012)

Para a corrente fria, considerou-se que o valor do coeficiente global de troca
térmica correspondente a 200 W/(m2.°C) e para a corrente quente, foi empregado o
valor de 1200 W/(mz2.°C). Os coeficientes foram aproximados de uma tabela de varias
situacbes de troca térmica encontrada no site Engineers Edge (2019), devido a
dificuldade de encontrar dados, ou mesmo calculados. No caso da corrente fria, a
situacdo aproximada foi de gases a altas pressdes sendo aquecida por vapor de alta
pressao, e a corrente quente foi aproximada de uma corrente aménia sendo resfriada

por agua de arrefecimento a temperatura ambiente. Possuindo os dados necessarios
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foram calculadas as areas de troca térmica para cada ATmin, Na faixa de 5 °C até 50

°C, que sao mostrados na Tabela 04.

Tabela 4 — Area de troca térmica para cada ATmin

ATmin (°C) Area (m2)
5 88,7
10 56,2
15 42,0
20 34,2
25 29,6
30 26,6
35 24,8
40 23,6
45 22,8
50 22,4

Fonte Préprio Autor (2019)

4.4.2 Custo de Equipamento

Com base nas areas de troca térmica, calculou-se também o custo
aproximado dos trocadores de calor. Foi utilizado uma ferramenta online, Matches
(2014), que baseado na area, tipo de trocador, pressdo, material e quantidade de
energia, estimada pela cotacéo da regido da costa do Golfo, em dolares, qual o valor
do equipamento. O tipo de trocador foi definido como casco e tubo e o material do
trocador a¢o carbono.

Na Tabela 5, sdo apresentados os valores dos custos do trocado de calor em

funcao do calor da variacdo minima de (ATmin).

Tabela 5 — Custo do trocador de calor para cada ATmin

ATmin (°C) Custo do equipamento (US$)
5 90.000
10 58.000
15 43.000
20 35.000
25 31.000
30 28.000
35 26.000
40 25.000
45 24.000
50 23.000

Fonte Préprio Autor (2019)
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Conforme a ATmin Ccresce, podemos observar que o custo do equipamento cai.

Isso se deve ao afastamento das curvas compostas, quanto maior a diferenca de

temperatura, menor é a area de troca térmica e maior a quantidade de utilidades o

processo vai usatr.

4.4.3 Custo de Utilidades

Para cada valor de ATmin a quantidade de utilidades quente e frias € alterada.

Conforme a é&rea de troca térmica diminui, a quantidade de vapor e &agua de
arrefecimento necessarias para completar o processo aumenta. Os valores de ambas
as utilidades foram obtidos do livro “Analysis, Synthesis and Design of Chemical
Processes” de Turton et al. (2009), que foi de US$ 17,70/GJ para vapor de alta
pressao e de US$ 0,35/GJ para a agua de arrefecimento. A Tabela 6 apresenta a
guantidade de energia, o custo de cada utilidade e o custo total de utilidades, em

funcao de diferentes valores para temperatura minima.

Tabela 6 — Custos das utilidades

Custo de

A;I’mm Arrefecimento Arrefecimento Vapor Custo do Vapor Total

(°C) (W.h) (US$/ano) (W.h) (US$/ano) (US$/ano)

S/int 144.650 1.574,72 171.738 94.548,78 96.123,50
5 20.514 223,32 47.602 26.206,84 26.430,17
10 33.664 366,48 60.752 33.446,45 33.812,93
15 46.814 509,64 73.902 40.686,07 41.195,70
20 59.964 652,79 87.052 47.925,68 48.578,47
25 73.114 795,95 100.202 55.165,29 55.961,24
30 86.264 939,10 113.352 62.404,90 63.344,01
35 99.414 1.082,26 126.502 69.644,51 70.726,77
40 112.564 1.225,42 139.652 76.884,12 78.109,54
45 125.714 1.368,57 152.802 84.123,74 85.492,31
50 138.864 1.511,73 165.952 91.363,35 92.875,08

S/Int — Condig&o inicial do processo, sem integracao energética.

Fonte: Préprio Autor (2019)

A primeira linha da tabela, a qual é apresentada o representa o0 processo sem

nenhuma mudanca. J& € possivel observar em comparagdo com as outras linhas que

a reducéo de custos no processo € significativa.
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Para o célculo do custo total do processo, levou-se em consideragéo o

custo total de utilidades mais o custo de equipamento para cada ATmin. Na Tabela 7

pode-se observar tais custos.

Tabela 7 — Custos totais

AT Custo de Custo Total de

(°(r5n Equipamento (US$) Utilidades (US$) Custo Total (USS)

S/Int - 96.123,50 96.123,50
5 90.000 26.430,17 116.430,17
10 58.000 33.812,93 91.812,93
15 43.000 41.195,70 84.195,70
20 35.000 48.578,47 83.578,47
25 31.000 55.961,24 86.961,24
30 28.000 63.344,01 91.344,01
35 26.000 70.726,77 96.726,77
40 25.000 78.109,54 103.109,54
45 24.000 85.492,31 109.492,31
50 23.000 92.875,08 115.875,08

S/Int — Condigéo inicial do processo, sem integracéo energética.

4.5 DETERMINACAO DO ATmin OTIMO

Fonte: Préprio Autor (2019)

ApoOs analisar todos os dados de éarea de troca térmica, custos de

equipamento e utilidades, tem-se informagdes suficientes para determinar 0 ATmin

otimo. Para isso, elaborou-se um grafico de custos por ATmin, com 3 curvas: curva de

custo de equipamentos, curva de custos de utilidades e curva de custos totais.

Os dados de custos totais apresentam um ponto de minimo, 20°C, como

observa-se na Figura 6. Este ponto representa o ATmin Otimo, ou seja, 0 ponto na

determinada ATmin que apresenta o menor valor de custo entre o gasto de utilidades

e 0 custo de equipamentos.
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Figura 6 — Curvas de custos pela ATmin
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Fonte: Proprio Autor (2019)

Sabendo qual ATmin adequada, dispde-se de que area de troca térmica usar,
faixas de temperaturas das correntes quente e fria, quantidade de utilidades quentes
e frias faltam para completar o processo, todas as informacdes necessarias para
construir a rede de trocadores de calor.

4.6 REDE DE TROCADORES DE CALOR

O processo antes da integracao energética contava com dois trocadores de
calor, um para cada corrente, como se pode observar na Figura 7. A corrente nimero
1 contava com um aquecedor abastecido com vapor de alta presséo a 250°C e 40 bar
de presséao. A corrente numero 2 contava com resfriador abastecido por agua de

arrefecimento a temperatura ambiente.



34

Figura 7 — Rede de trocadores para o processo originalmente, sem considerar a integracao
energética
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Fonte: Proprio Autor (2019)

Para construir a nova rede de trocadores de calor foi necessario adicionar um
novo equipamento ao processo: um intercambiador de calor. Como apresentado
anteriormente, os dados séo suficientes para a construcdo de uma nova rede
otimizada, a qual apresenta o menor custo total. A Figura 8 apresenta apenas um
intercambiador de calor entre as duas correntes, um aquecedor na corrente 1 e um
resfriador na corrente 2. Também €& demostrado a regido do ponto de

estrangulamento, cargas térmicas de cada trocador e os MCp’s.

Figura 8 — Rede de trocadores de calor para o processo integrado energeticamente, considerando
um ATmin de 20°C
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Fonte: Préprio Autor (2019)

Localizado o ponto de estrangulamento, uma analise deve ser feita. Todas as
correntes frias devem ser aquecidas até o ponto de estrangulamento, e as correntes
guentes devem ser arrefecidas até o ponto de estrangulamento. Na regido acima do
ponto de estrangulamento (lado esquerdo da Figura 8), é necessario que o numero

de correntes quentes seja menor ou igual ao numero de corretes frias, e que Mcp
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guente seja menor ou igual ao MCp frio, e essas duas condicbes sdo plenamente
atendidas. Na regido abaixo do ponto de estrangulamento (lado direito da Figura 8), é
necessario que o numero de correntes frias seja menor ou igual ao nimero de
correntes quentes, e que o Mcp fria seja menor ou igual ao MCp quente, e essas duas
condicbes sao atendidas.

O novo trocador de calor recebe as duas correntes do processo
economizando aproximadamente 85 kW. que deveria ser gasto com utilidades. Como
a troca térmica entre as duas correntes ndo é o suficiente para alcancar os pre-
requisitos do processo, um resfriador deve ser instalado na correte quente, retirando
60 kW de calor da corrente, e um aquecedor deve ser instalado na corrente fria,
doando aproximadamente 87 kW na corrente como pode ser observado na Figura 9,
TC é o trocador de calor, UF o resfriador e UQ o aquecedor.

Figura 9 — Rede de trocadores e calor
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Fonte: Préprio Autor (2019)
4.7 COMPARATIVO ANTES E DEPOIS DA INTEGRAC}AO ENERGETICA
Com todos os calculos de custo feitos e com o ATmin 6timo em maos, definiu-se

novas curvas de energia e uma nova cascata de calor como observa-se nas figuras
10 e 11.



36

Figura 10 — Curvas compostas com ATmin 6timo de 20°C
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Fonte: Préprio Autor (2019)

Figura 11 — Cascata de calor com ATmin 6timo de 20°C
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Fonte: Préprio Autor (2019)

A partir dos dados da nova cascata e das curvas compostas com a variagao
minima de temperatura Otima, foi construida a nova rede de trocadores de calor
descrita no passo anterior, evidenciando a necessidade de mais um trocador de calor
para a rede.

No processo original era necessario aproximadamente 172 kW de vapor para
aquecer a corrente fria e aproximadamente 145 kW de agua para resfriar a corrente
quente. Isso gerava um gasto de anual de US$ 94.548,78 de vapor e US$ 1.574,72
de agua, somando um total de US$ 96.123,50.

Apbés a aplicagdo da metodologia Pinch de integracdo energética, a

guantidade de energia envolvida nessas etapas foi reduzida para aproximadamente
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87 kW na corrente de vapor e 60 kW na corrente de agua. Com o custo de trocador
de calor em torno de US$ 35.000, o custo anual de vapor de US$ 47.925,68 e de agua
de US$ 652,79, o custo total corresponde a US$ 83.578,47. Se o equipamento for
pago no prazo de um ano, a diferenca de custo da planta original para a integrada
sera de aproximadamente de US$ 12.000. Para os anos seguintes, sem levar em
consideracao a depreciacao e a manutencao dos equipamentos, a reducao de custos
sera de aproximadamente US$ 47.000, o que equivale a 50% do custo anual da planta
original.

A planta poés integracdo com a adi¢cdo de mais um trocador de calor e a nova

conformacao pode ser conferida no Apéndice B.
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5 CONCLUSOES

A metodologia Pinch aplicada no decorrer desse trabalho mostrou-se eficaz
com a proposta de melhoraria de processos industriais. Pela adicdo de um trocador
de calor ao processo de sintese da amonia, foi possivel reduzir em aproximadamente
55% o uso de utilidades quentes e frias no processo.

O uso das proprias correntes do processo para aquecer/arrefecer outras
correntes traz um grande beneficio financeiro visto que o processo sem integracao
tinha um custo anual de utilidades em torno dos US$ 96.000 e logo apos a integracéo
o custo anual de utilidades caiu para pouco mais de US$ 48.000.

Portanto, conclui-se que a metodologia Pinch é funcional e eficiente,
evidenciando redugdo no consumo de energia e conseguinte o custo de operacao do
processo.

Melhorias nos estudos poderiam ser feitas através de uma analise financeira
mais profunda, levando em consideracédo custos de instalacao de equipamentos, area
gue 0S novos equipamentos ocupariam, tempo de retorno de investimento, entre
outros. Ha possibilidade de integracdo também com a agua de arrefecimento que deve
ser usada para controlar a temperatura do reator, pois a reacao deve ocorrer de forma

isotérmica, sendo ela altamente exotérmica.
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APENDICE A - Processo antes da integracéo
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APENDICE B - Processo depois da integracio
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APENDICE C - Tabela de Dados das Correntes
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Unidade | Alimentagéio | 2- Compressor/mixer | 3-mixer/TC | 4-TC/reator | 5-Reator/TC2 | 6-TC2/flash | V-flash L-flash 08-reciclo | purga | 09-recycle | 10-mixer
Temperatura °C 25 139,4188 137,9251 190,2251 190,4361 135,4361 -35,0046 -35,0046 -35,0046 |-35,0046| -34,9889 -16,7230
Pressdo kPa | 2026,499932 4850 4850 4800 4800 4800 4000 4000 4000 4000 4000 4850
Fluxo Molar kgmole/h 400 400 403,7922 403,7922 203,9573 203,9573 3,7974 200,1599 3,7915 0,0059 3,7922 3,7922
Fluxo de Massa kg/h 3406,1001 3406,1001 3448,3206 | 3448,3206 3448,2208 3448,2208 42,2528 3405,9679 42,1877 | 0,0651 | 42,2206 42,2206
Fluxo Volumétrico m3/h 12,1314 12,1314 12,2481 12,2481 5,6508 5,6508 0,1169 5,5339 0,1167 0,0002 0,1167 0,1167
Fluxo de Calor ki/h -10292,86 1316337,56 1306127,54 | 1925550,17 | -8151449,83 | -8680679,04 | -12202,64 | -14306476,39 | -12183,84 | -18,80 | -12188,79 | -10210,01
Fragdo Molar (H ,) - 0,75 0,75 0,7489 0,7489 0,0131 0,0131 0,6372 0,0012 0,6372 0,6372 0,6369 0,6369
Fragdio Molar (N ,) - 0,25 0,25 0,2508 0,2508 0,0066 0,0066 0,3336 0,0004 0,3336 0,3336 0,3338 0,3338
Fragdio Molar (NH ;) - 0 0 0,0003 0,0003 0,9803 0,9803 0,0292 0,9984 0,0292 0,0292 0,0292 0,0292




