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Resumo

A integrac@o energética € uma alternativa para reduzir o consumo de energia em processos
industriais. A viabilidade econbmica do projeto de sintese de rede de trocadores de calor
depende de uma estimativa de custo con avel, que usualmente inclui os custos de investimento
com aaquisicao dos trocadores de calor e 0s custos operacionais devido ao consumo de utilidades
externas. O principal objetivo deste trabalho foi avaliar a in uéncia de outras duas variaveis
nestas estimativas de custo: as quedas de pressao nos trocadores de legloutenalustrial.

A otimizagéo simultdnea da sintese da rede de trocadores de calor incluindo a primeira destas
variaveis, as quedas de pressdo nos equipamentos, mostrou-se signi cativa, uma vez que a
simulacao convergiu para uma alternativa de rede e um custo anual total diferentes dos resultados
obtidos sem esta consideracédo. Visto que poucos trabalhos na literatura detidhaui®, de

fato, calculam o comprimento total das tubulacfes necessérias para conectar 0s equipamentos
gue constituem a rede de trocadores de calor, a inclusao desta segunda variavel foi a principal
contribuicdo deste trabalho. Portanto, para esta segunda analise, a funcéo objetivo do modelo
de programacédo nao linear inteira mista (MINLP) a ser minimizada incluiu o comprimento
total da tubulacéo, calculado pela distancia de Manhattan. NOs consideramos apenas poucas
posicdes (especi cas e limitadas) como disponiveis para instalar os trocadores de calor, sendo
gue cada uma destas posi¢cdes comportou mais de um equipamento. Os resultados mostraram
gue a otimizag&o simultanea da rede de trocadores de calor incluindo esta consideragéo resultou
em alternativas de rede mais simples e, logo, operacionalmente mais viaveis. Além disso, a
partir de uma alternativa de rede de nida, a minimizacdo sequencial do comprimento total da
tubulagdo também garantiayoutsmais simples e com comprimentos totais de tubulacéo de
35% a 52% menores. Com isto, conclui-se que a inclusdo de ambas as variaveis analisadas
contribuiu para que as estimativas de custo fossem mais realistas nos estudos de caso abordados.

Palavras-chave Layoutindustrial, modelo MINLP, otimizacdo dayout sintese de rede de
trocadores de calor.



Abstract

Heat integration is an alternative to reduce energy consumption in industrial processes. In order
to ensure economic viability of the heat exchanger network, a reasonable cost estimation of
this project is necessary, which usually includes heat exchangers purchase cost and operational
costs due to utilities consumption. The main goal of this study was to assess the in uence of
two other variables in this project cost estimates: heat exchangers pressure drops and industrial
layout. The simultaneous optimization of the synthesis of heat exchanger netwok including the
rst variable (heat exchangers pressure drops) showed that this assumption was signi cant since
the result was a network and a cost estimation di erent from the alternative found without this
assumption. In order to consider the second variable (industrial layout), the total pipe length
necessary to connect the equipment that constitute the network was calculated by Manhattan
distance. Then, the total pipe costs were included in the objective function to be minimized in
the Mixed Integer Nonlinear Programming (MINLP) model. This was the main contribution

of this work, since only few studies reported by literature detailed the industrial layout and
proposed a methodology to calculate the total pipe length. We considered that only few and
speci c positions are available in the industrial site to install the heat exchangers and that in each
of these positions more than one equipment could be allocated. In our results, the simultaneous
optimization of the synthesis of heat exchanger netwok including the second variable (industrial
layout) found di erent and simpler networks. Moreover, after de ning a network, the total pipe
length optimization may represent a decrease of 33%-52% of the total pipe length. Therefore,
we concluded that the inclusion of the both proposed variables contributed to achieve more
reliable cost estimations for the case studies analysed.

Key-words: Heat exchanger networks, layout optimization, plant layout, piping cost.
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1 Introducao

A disponibilidade e o consumo de energia tém aumentado continuamente desde 1800,
quando o recurso disponivel para a sua obten¢do era apenas a queima de madeira e de outras
matérias organicas. Dados de 2015 mostram que, atualmente, existem diversas fontes de energia
disponiveis, tais como carvao (30%), oleo cru (29%), gas natural (24%), biocombustiveis
tradicionais (8%), nuclear (5%), hidroeletricidade (3%) e energias renovaveis modernas (1%).
Ao longo destes ultimos séculos, o consumo de energia primaria mundial aumentou mais de 25
vezes, 0 que resultou no aumento da qualidade de vida, diminuicdo da pobreza e crescimento
econdmico (RITCHIE; ROSER, 2018; INTERNATIONAL ENERGY AGENCY, 2017).

No entanto, as principais fontes de energia sdo ndo-renovaveis e responsaveis pela producéo
de quantidades alarmantes de diéxido de carbone)€©utros gases de efeito estufa. Logo,

a reducao/substituicdo do consumo de carvao, 0leo e gas se tornou imprescindivel tanto para
desacelerar o esgotamento das reservas quanto para diminuir os impactos ambientais (RITCHIE;
ROSER, 2018; INTERNATIONAL ENERGY AGENCY, 2017).

Dentre os setores comercial, industrial, residencial e transporte, o setor industrial € responsavel
por 37% do consumo mundial de energia (INTERNATIONAL ENERGY AGENCY, 2018).

As industrias de manufatura de ferro e aco, cimento, petroquimicas e papel e celulose séo
responsaveis por grande parte desta parcela de consumo (INTERNATIONAL ENERGY AGENCY,
2012). Em relagdo a perspectiva ambiental, devido & queima de combustiveis para a geracao de
calor e eletricidade, 0s processos industriais sdo responsaveis por 45% do total de emissdes de
CO, (INTERNATIONAL ENERGY AGENCY, 2013 apud OLULEYE, 2015).

Diante destas parcelas signi cativas, para reduzir o consumo mundial de energia é importante
gue acdes sejam tomadas no setor industrial. Neste contexto, um marco importante foi a
crise do Petréleo (1973) que provocou abruptamente o aumento dos precos e a escassez dos
combustiveis (KLEMES, 2013). Como uma resposta para este periodo, surgiu uma area de
pesquisa conhecida como integracdo de processos, inicialmente direcionada para a integragéo
energética (LINNHOFF; FLOWER, 1978a).

A integracdo energética ocorre através da sintese (projeto de novas unidades operacionais)
ou oretrot (alteracdes nas unidades existentes) de redes de trocadores de calor (RTC). Estas
redes preveem o0 aumento da integracdo entre correntes de processo a m de aumentar as
trocas térmicas entre estas e, consequentemente, diminuir o consumo de utilidades externas
(forno, refrigeracéo, vapor e agua) para o aquecimento e resfriamento das correntes de processo
(AKPOMIEMIE; SMITH, 2016; KLEMES, 2013). Logo, a demanda por insumos energéticos
e 0S custos operacionais diminuem, aumentando a competitividade das empresas que investem
em integracao energeética.

Porém, a viabilidade econdmica da integracdo energética depende do projeto das redes de
trocadores de calor, que pode ser realizado por meio de métodos sequenciais ou simultaneos
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(BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG, 1997), e de estimativas de custo con aveis.

O método do ponto de estrangulamento energético (MPE), mBiadh é tradicionalmente
utilizado e segue uma abordagem sequencial. Apesar de ser um método manual e heuristico
(BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG, 1997), este método tem sido amplamente utilizado
para solucionar satisfatoriamente problemas industriais (POURANSARI; MARECHAL, 2014).

No entanto, o desenvolvimento computacional possibilitou a otimizacdo da sintese da rede
de trocadores de calor de maneira mais rapida e com maiores possibilidades de alcangar o menor
custo, ou seja, o ponto 6timo. Além destas vantagens, os métodos de otimizagdo matematica,
gue podem ser sequenciais ou simultaneos, facilitam que um maior nimero de variaveis seja
considerado na etapa de sintese da rede de trocadores de calor. Consequentemente, 0 projeto
e as estimativas de custo tornam-se mais realistas. Duas varidveis importantes sdo a queda de
pressao nos trocadores de calor (POLLEY; PANJEH SHAHI, 1991)ayauttopologia da
planta industrial (POURANSARI; MARECHAL, 2014).

A queda de pressao no trocador de calor € uma variavel fundamental no projeto destes
eqguipamentos para determinar valores coerentes para 0s coe cientes de troca tBymica (
Como o projeto de sintese de rede de trocadores de calor antecede o projeto detalhado de cada
equipamento, é interessante que os valoreB gejam de nidos ja nesta primeira etapa para
gue os dois projetos nao utilizem valores diferentes para a mesma variavel e, logo, ndo quem
inconsistentes entre si. Além disso, o valordaterfere diretamente nas areas dos trocadores
de calor. Por isso, estes valores sdo fundamentais para uma boa estimativa de custo do projeto
de sintese de RTC (POLLEY; PANJEH SHAHI, 1991).

Chew et al. (2013) ressaltam a topologia dentre os fatores que, se néo forem considerados
no projeto, podem comprometer a sua aplicabilidade e a viabilidade econémica. A topologia
e, consequentemente, a posi¢cao onde os equipamentos sdo alocados, in uencia diretamente no
comprimento das tubulacdes. Quanto maior este comprimento, maiores 0s custos com a propria
aquisicao da tubulacédo e com o bombeamento dos uidos devido as quedas de presséo.

Além disto, a posicdo especica para a alocagcdo dos trocadores de calor € escolhida
baseando-se em questdes relacionadas a construcao, processo, operagdo, manutencao e seguran
(CHEW et al.,, 2013). Como ressaltado por Trifoni (2016), apenas opcfes limitadas de
locais disponiveis na planta industrial para a alocacdo destes equipamentos atendem a estas
especi cacoes.

1.1 Objetivos

1.1.1 Objetivo Geral

Neste contexto, o objetivo deste trabalho foi avaliar a in uéncia de duas variaveis (queda de
presséao nos trocadores de calor e topologia industrial) na sintese de rede de trocadores de calor
e nas estimativas de custo deste projeto.
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1.1.2 Objetivos Especi cos

" Considerar questdes relacionadas ao projeto dos trocadores de calor, uma vez que tanto a
area quanto a queda de presséao nestes equipamentos interferem no custo da rede;

~ Considerar dayoutda planta industrial (posicdes dos equipamentos de entrada e saida de
cada corrente de processo) e calcular os comprimentos das tubulacdes;

~ Avaliar se o custo de aquisi¢do das tubulagdes foi relevante para o custo anual total da
sintese de rede de trocadores de calor;

~ Avaliar possibilidades para alocar os trocadores de calor em posi¢cdes xas e prede nidas
como disponiveis;

~ Avaliar a aplicabilidade do modelo proposto com as considera¢Oésydat industrial
em estudos de caso mais complexos.

1.2 Estrutura da dissertacao

O Capitulo 2 apresenta uma revisao bibliogra ca sobre e ciéncia energética; um primeiro
estudo de caso, que sera utilizado nos capitulos subsequentes acrescentando progressivamente
as modi cacdes de interesse deste trabalho; e uma comparacéo entre uma rede de trocadores de
calor com e sem integracéo energética.

As redes de trocadores de calor apresentadas no Capitulo 2 foram obtidas manualmente. Ja
no Capitulo 3, os resultados foram obtidos computacionalmente, utilizasoitveareGAMS
para solucionar o modelo de sintese de RTC proposto por Yee e Grossmann (1990). Paraisto, 0
custo anual total da RTC, incluindo o custo de aquisi¢cdo dos trocadores de calor e consumo de
utilidades, foi minimizado.

O Capitulo 4 ressalta a in uéncia do valor do coe ciente de troca térnfifad estimativa
de custo da RTC e a importancia da otimizacdo desta variavel. O Estudo de caso 1 foi
solucionado novamente, porém desta vez, incluindo as consideracdes sobre as quedas de pressac
nos equipamentos no modelo de Yee e Grossmann (1990).

O Capitulo 5 apresenta uma reviséo bibliogra ca sobre as consideracdes a resfagitautio
industrial na sintese da rede de trocadores de calor e, mostra detalhadamente todas as etapas
necessarias para o calculo manual do comprimento total de tubulacéo.

O Capitulo 6 foi dedicado exclusivamente para a modelagem necessaria para a inclusao das
consideragdes a respeito youtindustrial no modelo de Yee e Grossmann (1990). Esta foi
a principal contribuicdo deste trabalho, uma vez que poucos estudos reportados na literatura
detalharam dayoutdas plantas industriais. O Estudo de caso 1 foi solucionado minimizando
a fungéo custo que inclui o comprimento total da tubulagdo. Deste modo, o efeito desta
consideracao foi avaliado considerando-se diferentes valores para o metro de tubulacéo.
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O Capitulo 7 mostra outros dois estudos de caso, com o0 objetivo de testar a aplicabilidade
do modelo proposto para o célculo do comprimento total de tubulacdo para problemas com um
maior numero de correntes.

O Capitulo 8 apresenta as conclus6es obtidas sobre a in uéncia das duas consideracfes
propostas para serem consideradas na minimizacgéo da funcéo objetivo do custo total do projeto
de sintese de rede de trocadores de calor; e apresenta as sugestfes para trabalhos futuros.



23

2 Integracdo Energética

2.1 Revisao de literatura

Esta revisdo da literatura apresenta uma contextualizagdo sobre integracdo energética, os
desa os e 0os métodos conhecidos para a sintese de rede de trocadores de calor (RTC).

2.1.1 Integracédo Energética

A integracdo de processos teve inicio com foco na integrac@o energética, em consequéncia
da crise do Petréleo que provocou a escassez e o alto custo de insumos energéticos na década
de 70 (KLEMES, 2013).

A primeira contribui¢do foi ade Hohmann (1971) ao propor as Curvas CompGsiappsite
Curves entalpiaversustemperatura). Este diagrama contém a curva composta quente, que
considera todas as correntes a serem resfriadas, e a curva composta fria, que considera todas
as correntes de processo a serem aquecidas. Utilizando este método gra co foi possivel
estabelecer as metas de consumo de energia, uma vez que o0s balan¢cos de massa e energic
estavam previamente de nidos para as principais operacdes unitarias do processo. Além disso,
Hohmann (1971) de niu uma meta para o numero minimo de unidades de trocadores de calor
(Nmin) que pode ser calculada pela soma do nimero de correntes de préesso O numero
de correntes de utilidaded] menos 1 Nyin = P+U 1) (LINNHOFF; HINDMARSH, 1983).

A partirdasComposite Curveestudos subsequentes determinaram o ponto de estrangulamen-
to energético do processo, PoRiach(LINNHOFF; FLOWER, 1978a; LINNHOFF; FLOWER,
1978b). O Pont®inché o ponto mais proOximo entre a curva composta guente e a curva composta
fria (Figura 1) e representa um "gargalo"para a transferéncia de calor no processo.

Figura 1. Curvas compostas quente e fria com indicacéo do Pamth Fonte: Shenoy (1995).
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Metas para a area de troca térmibze(tical area algorithm! Equacgéo 2.1) (TOWNSEND;
LINNHOFF, 1984 apud KLEMES, 2013) e para o valor d&y,;, mais vidvel economicamente
(Supertargeting(AHMAD; LINNHOFF, 1989), foram propostas posteriormente.

~ ~

Timio o i

Amin = (2.1)
i
O estabelecimento de metas representou um avanco, uma vez que possibilita alteracdes
preliminares no projeto (SMITH, 2005). Porém, apenas a determinacédo das metas nao fornece
informacgdes su cientes e uma metodologia para a etapa de sintese das redes de trocadores de

calor.

2.1.2 Sintese de Rede de Trocadores de Calor

O problema da sintese de uma rede de trocadores de calor consiste na escolha de uma rede
de baixo custo que garanta a troca térmica requerida pelo balanco de energia entre as proprias
correntes de processo quando possivel e viavel economicamente e, se necessario, entre utilidades
externas (SHENQY, 1995).

A aquisicdo dos trocadores de calor para a sintese da rede implica em um custo de
investimento inicial, proporcional ao nimero de equipamentos requeridigsid e a area
de troca térmica de cada um del@$.(Por outro lado, a integracdo energética entre as correntes
do processo (quente e fria) reduz os custos operacionais, pois diminui o consumo de utilidades
externasE). Uma vez que a escolha da forgca motriz do proces3gif) interfere de maneira
contraria nos custos de investimento Tmin; #A; #Custo) e operacional ( Tmin; " E; " Custo), o
equilibrio entre estes fatores deve ser encontrado a m de determinar o menor custo anual total
possivel.

A sintese da rede de trocadores de calor € um problema complexo visto que inUmeras
combinagfes podem ser propostas entre as correntes tanto de processo quanto de utilidades
(RAVAGNANI; SUAREZ, 2012). Os métodos para solucioné-lo podem ser divididos basicamente
em dois grupos: sequenciais e simultaneos (BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG,
1997).

Os métodos sequenciais decompdem o problema (consumo minimo de utilidades, nimero
minimo de unidades e custo minimo de investimento) e, entdo, solucionam sequencialmente cada
subproblema de maneira independente (BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG, 1997). A
decomposicao do problema inicial proposta por estes modelos € positiva pois diminui a sua
complexidade (RAVAGNANI; SUAREZ, 2012). Por outro lado, como as principais variaveis
sdo analisadas separadamente em cada um dos subproblemas, o custo minimo pode nao ser
atingido (BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG, 1997).

A abordagem simultanea néo requer que o problema seja subdividido e, minimiza o custo
considerandotodas as suas variaveis simultaneamente (BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERKC
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1997). No entanto, a funcdo objetivo torna-se fortemente nédo-linear (SHENQY, 1995) e a
solucdo encontrada pode representar minimos locais, ao invés do minimo global do custo.

O método mais tradicional para solucionar este problema, método do ponto de estrangulamento
energético (MPE), é um método sequencial proposto por Linnho e Hindmarsh (1983). Desde
entdo, tem sido amplamente utilizado em problemas industriais por sua simplicidade. Este
método direciona a sintese da rede de trocadores de calor de modo a alcancar a meta de
consumo minimo de utilidade, de nida a partir do balanco de energia do processo e uma forca
motriz ( Tmin) previamente xada. As alternativas encontradas por este método sédo factiveis,
pois todas as decisbes para a sintese da rede foram avaliadas pelos projetistas responsaveis,
levando-se em conta as condi¢des reais do processo e da planta (KLEMES, 2013).

O estabelecimento de metas é importante para direcionar o projeto, mas de fato, o interesse
principal é a minimizacdo do custo anual total, ou seja, um equilibrio entre os custos operacional
e de investimento. Como o méto&inch é um procedimento manual e que avalia a alocacao
dos trocadores de calor por tentativa e erro, torna-se uma tarefa trabalhosa encontrar o equilibrio
otimo entre o$rade-0 sdo processo. A aplicagdo deste método torna-se ainda mais dispendiosa
para processos complexos, que possuem multiplos pdtitad, restricbes para as trocas
térmicas entre as correntes, grande numero de correntes e/ou que exigem a divisdo das correntes
(BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG, 1997; KLEMES, 2013). Além disto, como este
método aborda o problema sequencialmente, o custo minimo ndo necessariamente € atingido.

Outros métodos para a sintese de rede de trocadores de calor, baseados na otimizacéo
matematica, sdo uma alternativa & algumas destas limitagdes do rR@iodo

Em contrapartida, os métodos de otimizacdo matematica (apresentados no Capitulo 3),
gue podem seguir tanto uma abordagem sequencial quanto simultanea, sdo uma alternativa
automatizada para a sintese da rede de trocadores de calor e contornam algumas das limitacdes
do MétodoPinch

A proxima sec¢ao, Secao 2.2, delimita o primeiro estudo de caso realizado neste trabalho e tem
como objetivo comparar uma RTC com e sem integragao energética. Todas as consideragdes
propostas ao longo desta dissertacdo foram incluidas neste problema e comparadas com as
versdes iniciais apresentadas neste capitulo.
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Figura 3: Correntes quentes (vermelho) e correntes frias (azul) disponiveis para integracao
energética no processo exposto na Figura 2.

OndeMCp € o produto da vazao pelo calor especi co de cada corrente.
Os dadosrelevantes deste processo estdo expostos na Tabela 1. Para estas analises preliminar
assumiu-se um coe ciente de troca térmibqigual para todas as correntes.

Tabela 1: Estudo de caso 1: dados de entrada.

Corrente TIN/ TOUT/ MCp/ h/
[°C] [°C] [kwW/°C] [KW/(m?°C)]

HP1 175 45 10 0,200

HP2 125 65 40 0,200

CP1 20 155 20 0,200

CP2 40 112 15 0,200
Utilidade quente (vapor) 180 179 -
Utilidade fria (Agua) 15 25 -

Onde:

HP: Corrente de processo quente;
CP: Corrente de processo fria;
TIN: Temperatura inicial de cada corrente;
TOUT: Temperatura nal de cada corrente;
A Tabela 2 mostra os valores necessarios para o calculo dos custos operacionais e de
investimento inicial das possiveis redes de trocadores de calor para este processo.
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Tabela 2: Estudo de caso 1: dados para analise econémica (SHENQY, 1995).

Item Valor

Vapor/ [$/kW ano] 120

Agua/ [$/kW ano] 10

Custo de investimento - trocador de calor/[$]  30.000+7A681
Tempo de vida util da planta/ [ano] 5

Fator de anualizag&o [AF] 11; 1505

2.2.2 Rede de trocadores de calor sem integracdo energética

A alternativa mais simples para suprir ademanda energética das quatro correntes do processo
mostrado na Figura 2 consiste em utilizar utilidades externas.

A Figura 4 mostra esta rede de trocadores de calor que considera que nao ha integracao
energeética, ou seja, que o resfriamento das correntes quentes foi feito exclusivamente por
utilidade fria Qcu= 3700 kW) e 0 aquecimento das correntes quentes foi feito exclusivamente
por utilidade quenteghu= 3780 kW).

A carga térmicad) e area de troca térmica de cada trocador de cAjanpstrado na Figura
4, assim como os valores d&nin, TmL € 0 custo de investimento inicial de cada equipamento
(Crc) estdo mostrados na Tabela 3. Os célculos foram realizados com os dados apresentados
nas Tabelas 1 e 2.

Conforme mostrado na Tabela 3, o custo anual total desta rede de trocadores de calor foi
igual a 612 k$/ano, sendo que k$ corresponde a 1000 unidades monetérias.

Figura 4: Estudo de caso 1: rede constituida apenas por trocadores de calor de utilidades para o
processo industrial mostrado na Figura 2.

Com o objetivo de analisar a viabilidade econ6mica da integracéo energética, comparou-se a
rede inicialmente proposta para este processo (Figura 4), que néo permite aintegracao energeética,
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Tabela 3: Estudo de caso 1: analise econémica para a rede de trocadores de calor sem integracéo
energética.

Trocador de calor g/ [kW] A [m?] Tw/ [°C] Thin/ [°C]  Crc/ [k9]
1 2700 373,0 72,4 25 121
2 1080 108,8 99,3 68 63
3 1300 174,3 74,6 30 79
4 2400 332,7 72,1 50 113
Custo de investimento inicial total/ [k$] 376
Custo operacional com utilidade fria/ [k$/ano] 37
Custo operacional com utilidade quente/ [k$/ano] 453,6
Custo anual total/ [k$/ano] 612

e uma alternativa de rede com trocadores de calor integrados.

2.2.3 Rede de trocadores de calor com integracdo energética

A Figura 5 mostra o diagrama do processo do estudo de caso 1 com trocadores integrados
entre as correntes de processo. Neste caso, a alimentagc&o do reator, que precisa ser aquecida
de 20°C até 155°C, comecou a ser aquecida em um trocador de calor integrado (3) entre esta
corrente e a corrente de saida do reator, até que 85°C fossem atingidos. Posteriormente, um
trocador de calor (1) com utilidade externa (vapor) foi utilizado para alcancar a temperatura
nal (155°C). A reacéo foi exotérmica e a corrente deixou o reator a 175°C. Esta é a corrrente
guente utilizada no trocador de calor 3, que resfriou e entrou na coluna de destilacéo a 45°C.
Outro trocador de calor integrado (2) entre as correntes de produto de topo e produto de fundo
foi utilizado para aquecer o produto de topo de 40°C até 112°C e resfriar o produto de fundo de
125°C até 98°C. Por m, o produto de fundo foi resfriado de 98°C até 65°C em um trocador (4)
com utilidade externa (adgua) (SHENQY, 1995).
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€ superior as temperaturas das correntes quentes do processo e a temperatura da utilidade fria
€ inferior as temperaturas das correntes frias de processo. Ao observar a equacao utilizada no
calculo do custo de investimento inicial (mostrada na Tabela 2), pode-se perceber que os valores
das areas de troca térmica podem ser mais signi cativos, 0 que causaria uma maior diferenca
entre os custos de investimento das duas redes que estdo sendo comparadas, se o valor xo de
cada unidade fosse menor do que o valor utilizado (igual a 30.000).

Por outro lado, os custos operacionais reduziram signi cativamente quando as correntes
de processo trocaram calor entre si e, portanto, reduziram o consumo de utilidades externas
guente (453,6 168 k$/ano) e fria (37 13,2 k$/ano). Este resultado enfatiza a importancia
econdmica da integracao energeética.



33

3 Otimizacao matematica aplicada a sintese
de redes de trocadores de calor

3.1 Revisao de literatura

Ao contrario do métodBinch os métodos de otimiza¢do matematica solucionam o problema
da sintese de rede de trocadores de calor computacionalmente. Como citado anteriormente, estes
meétodos podem seguir uma abordagem sequencial ou simultanea.

Na abordagem sequencial, o problema é decomposto em trés subproblemas. O primeiro
deles refere-se a minimizacao do consumo de utilidages € formulado como um problema
de programacéo linear (PL). Como a abordagem é sequencial, esta primeira solucdo obtida é
transferida como uma constante para a formulacdo (programacao inteira mista linear - MILP)
do segundo problema que refere-se a minimizacdo do nimero de unitBd@4EGaRD,

2016). A programacao € do tipo MILP devido a presenca de variaveis binarias, cuja quantidade
corresponde ao produto do numero de correntes/utilidades quentes pelo nimero de correntes/
utilidades frias (KLEMES, 2013). Nesta etapa, as cargas térmicas sao de nidas e, entéo,
transferidas como constantes para a formulagdo de programacéao nao linear (PNL) do terceiro
problema: minimizac&o do custo pela minimizacéo das areas dos trocadores de calor (MEGaRD,
2016). Com os recursos computacionais disponiveis, sabe-se que a solucéo de problemas com
mais de 30 correntes é complicada (KLEMES, 2013).

Na abordagem simultanea, proposta inicialmente por Yee e Grossmann (1990) e Ciric
e Floudas (1991), o problema é formulado como de programacao inteira mista nao linear
(MINLP). A néo linearidade deve-se a funcéo exponencial no célculo do custo anual total.
Como os métodos simultaneos nao subdividem o problema, as chances de alcancar o custo
minimo aumentam; porém, devido as relagcdes nao-convexas presentes no modelo, a solugédo
pode ser direcionada para minimos locais.

Nos métodos simultaneos e para a etapa de alocagcdo das cargas térmicas nos meétodos
sequenciais, um diagrama (superestrutura) € utilizado para formular o problema e representar
todas as alternativas de ligacdes entre as correntes de processo e utilidades. A Figura 7 ilustra
a superestrutura proposta por Yee e Grossmann (1990) para a solucdo de um problema MINLP,
com quatro correntes e dois estagios, que assume as seguintes consideracoes:

" A mistura na juncdo das correntes que foram divididas em cada estagio é isotérmica.
Consequentemente, a carga térmi)ale cada trocador de calor sera proporcional a vazao
direcionada para cada subdivisédo da corrente, o que elimina uma variavel, a temperatura

nal da corrente, no calculo da area de troca térmica;

" Os trocadores de calor ndo podem ser alocados em série quanto estiverem na mesma
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3.2.2 Balanco de energia para cada estagio

Para determinar as temperaturas de cada corrente nos pontos intermédibrie2 ek=3,
ou seja, nos pontos entre as temperaturas conhecidas de entrada e saida, balancos de energia sa
realizados em cada um dos estagios para as correntes quentes (Equacéo 3.3) e para as corrente:
frias (Equacao 3.4).

~

O

Wik Gke1®F = Gijk k ST.i HP (3.3)
j cP
0

ik Gk1®FH = Gk k ST.j CP (3.4)
i HP

3.2.3 Determinacdo das temperaturas de entrada

Como observado na estrutura proposta (Figura 9), que possui 2 estd@ds&=R), nas
correntes quentes néo ha trocadores de utilidade no estagioPortanto, a temperatuta,
em k=1, é igual a temperatura inicial conhecidd i), como mostrado na Equacédo 3.5. O
mesmo ocorre para as correntes frias, porém no ultimo estagis28nonde ndo ha trocadores
de calor com utilidade (Equacéao 3.6).

TIN =t (3.5)

TIN; = ti:nok+1 (3.6)

3.2.4 Con abilidade das temperaturas

Para garantir que a temperatura de todas as correntes decresca sucessivamente da esquerd:
para a direita do diagrama (Figura 9), ou seja, que as correntes quentes resfriem da esquerda para
a direita e que as correntes frias aquecam da direita para a esquerda, existem quatro restricoes
(Equacdes 3.7- 3.10).

tik  Gike1 k ST.i HP (3.7)
Gk Tk k ST,j CP (3.8)
TOUT  tinok+1 i HP (3.9)

TOUT t j CP (3.10)



Capitulo 3. Otimizacdo matematica aplicada a sintese de redes de trocadores de calor 38

3.2.5 Carga térmica dos trocadores de utilidade quente e fria

As cargas térmicas dos trocadores de calor de utilidades sédo determinadas nas extremidades
das correntes de processo, por meio da variagao entre a temperatura em que a corrente alcangou
o ultimo estagiok = NOK+ 1 para as correntes quentels=l para as correntes frias) e a meta
a ser atingidaTOUT), de acordo com as Equacdes 3.11 e 3.12.

Yi.nok+1 TOUT®F =qcy i HP (3.11)

TOUT  t41°F = ghy j cP (3.12)

3.2.6 Restricbes logicas

Estas restrigbes logicas sdo necessarias para determinar se existe ou ndo cada trocador de
calor (alocado entre as diferentes combinacdes possiveis entre as correntes).

As variaveiszjk, zcu, zhy séo binarias e, portanto, assumem apenas valores iguais a 0 ou
1. Nesta aplicacéo, estas variaveis correlacionam a existéncia do trocador de calor com a carga
térmica das correntes quente e fria que trocam calor entre si.

Considerando uma troca térmica entre a corrente qudRE e a corrente friaCPl, o
valor de sera igual a menor carga térmica requerida entre estas duas correntes. Logo, a
multiplicacdo de pela variavel binaria correspondente apenas sera aceita pela restri¢cao légica
quando o valor dejjk, gcu oughy assumir o valor minimo de carga térmica entre as correntes
gue trocam calor.

Gijk zjk O i HP,j CP k ST (3.13)

gcy zcy O i HP (3.14)

ghy zhy O j CP (3.15)
Onde:

zjk- variavel binaria referente as trocas térmicas entre as correntes de processo,

zcy: variavel binaria referente as trocas térmicas entre cada corrente de processo quente e
utilidade fria;

zhy: variavel binaria referente as trocas térmicas entre cada corrente de processo fria e utilidade
quente;

3.2.7 Calculo dos valores deT nos trocadores de calor

Uma vez que a area dos equipamentos é considerada no calculo do custo anual total da rede
de trocadores de calor, restricdes foram adicionadas para garantir forgas moffigesyeis
nos trocadores de calor (Equagdes 3.16 - 3.19).
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O valor de deve ser grande o su ciente para garantir que o valaitgle, dtjx+1, dtcy ou
dthy seja ilimitado caso o trocador de calor néo exigta (zcy ou zhy = 0). Caso contrario
(Zjk, zcy ou zhy = 1), o produto de pela unidade menos a variavel binaria € nulo e os
valores dedfjk, dtjk+1, dtcy e dthy cam restritos a valores inferiores a diferenca entre as
temperaturas das correntes que trocam calor entre si.

Atk b+ 1 70 k STi HPj CP (3.16)
dtjk+1  tiker ezt 1 Zj° k STi HP;j CP (3.17)
dtcu  tinokst TOUTou+ 11 zoyo i HP (3.18)
dthy TOUThy t+ 1 zhye j CP (3.19)

3.2.8 Calculo da area de troca térmica

De maneira geral, a area de troca térmiade cada equipamento € calculada de acordo
com a Equacao 3.20.

q

A=
U Tnm

(3.20)

OndeU é o coe ciente global de troca térmica.
Assumindo que o uxo nos trocadores de calor € em contracorrente, a temperatura media
( Tm) pode ser calculada pela média logaritmic@y(.), de acordo com a Equagédo 3.21.

dtl dt2
Tm= TML= —Fg— (3.21)
NG5

Onde:

dtl: diferenca entre a temperatura inicial da corrente quente e a temperatura nal da corrente
fria;

dt2: diferenga entre a temperatura nal da corrente quente e a temperatura inicial da corrente
fria;

Porém, existe a possibilidade dos terndés e dt2 serem iguais, e logo, o0 denominador da
Equacéo 3.21 ser nulo. Por isto, com o objetivo de evitar problemas numéricos na resolucao
do modelo, a temperatura média logaritmica foi calculada pela aproximag&o de Chen, conforme
Equacéo 3.22 (BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG, 1997).

1dtl dt2e tdtl+dtoe 3

Tm= TmL > (3.22)

Logo, a area de cada trocador de calor integrado pode ser calculada pela Equacao 3.23a, e as
areas dos trocadores de utilidade quente e fria pelas Equacdes 3.24a e 3.25a, respectivamente.

Gijk

i = — 3.23a
Aik Uj Tep ( )
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1 1 1
TS 3.23b
Uj h N ( )
1dt; dt: 0 1dti: +dt: o 13
Top = Gjk Otjk+1 S tijk Gijk+1 (3.230)
Onde:

Ujj: Coe ciente de troca térmica global para os trocadores de calor entre as correntes de
processo;
Tpp: Aproximacao de Chen para as correntes processo-processo;

Ay = — M (3.24a)
Uhy  Tphu

1 1 1

1.1, 1 3.24b
hl,i hj hhu ( )

1dthy® TINgy TOUT® idthy +1TINy, TOUT® 3
Tony = — - 4 j (3.24¢)
Onde:

Uhu: Coe ciente de troca térmica global para os trocadores de calor entre uma corrente de
processo fria e utilidade quente;
Tpru: Aproximacao de Chen para uma corrente processo fria e utilidade quente;

Acy = ﬁ (3.25a)

ﬁ - hl. , hicu; (3.25b)

Ty dicuTOUT TINCU°1gtcu +1TOUT  TINgy® 3 (3.250)
Onde:

Ucu: Coe ciente de troca térmica global para os trocadores de calor entre uma corrente de
processo quente e utilidade fria;
Tpcu: Aproximacgao de Chen para uma corrente de processo quente e utilidade fria;

3.2.9 Funcao objetivo

A funcéo objetivo deste modelo minimiza o custo anual total, que corresponde ao somatério
do custo de investimento inicial e dos custos operacionais.

O custo de investimento iniciaCgc) refere-se a aquisicdo dos trocadores de calor e pode
ser calculado pela Equacéo 3.26.

Crc=CF+C Area (3.26)
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Onde:
CF: Custo xo de um trocador de calor;
C: coe ciente do custo referente a area do trocador de calor;
. expoente do custo referente a area do trocador de calor;
Os custos operacionais sao referentes ao consumo de utilidade quente (Equacao 3.27) e
utilidade fria (Equacéo 3.28).

O

CCU qcu (3.27)
i HP
0

CHU qhy (3.28)
jcp

Onde:CCU eCHU correspondem ao custo de aquisi¢cdo de utilidade fria e quente [$ kW/ano],
respectivamente.
Logo, a funcao objetivo do modelo pode ser expressa pela Equacao 3.29.

0 0
min CCU qcy + CHU qhy
i HP " j CcCP ”
6O 0 O 0 0
tAF CFRj zjk+ CRcu zey+  CRuu zhy
" i HPj CPk ST i HP jcp 4
0O 6 O o] o]
+ AF Gj AKOT + Cicu Acy® icv + Chu;j LAhy® iHu
i HPj CPk ST i HP i cp
(3.29)

OndeAF é o fator de anualizacéo.

Apenas para facilitar a convergéncia do problema, uma restricdo para o valor de utilidade
quente HULIMIT) foi utilizada por Shenoy (1995) (Equacao 3.30). Uma varredura assumindo
diferentes valores ddULIMIT foi feita para aumentar as chances de encontrar o minimo global,

ao invés de minimos locais.

o)
ghy HULIMIT (3.30)

3.3 Implementacao do modelo

Este modelo matemético é um problema de programacao nao linear inteira mista (PNLIM
ou MINLP, do inglésMixed Integer Nonlinear Programmifguma vez que possui tanto
variaveis continuas quanto variaveis inteiras em sua funcéo objetivo ndo linear (EDGAR,;
HIMMELBLAU; LASDON, 2001).

O softwareGAMS (General Algebraic Modeling Systemossuisolvers como o DICOPT
e 0 ALPHAECP, implementados para a solucédo de problemas MINLP, e foi utilizado neste
trabalho.
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3.3.1 DICOPT

O solverDICOPT (Discrete and Continuous OPTimizer) é uma adaptcao do algoritmo de
Aproximacéao Externa (AE ou OA do inglésiter-approximatiohpara a resolucéo de problemas
MINLP. O algoritmo de aproximacao externa pertence a classe de algoritmos de aproximacao
linear. O problema é aproximado por uma sequéncia de subproblemas de programacdo néo
linear (PNL) e de programacao inteira mista (MIP) (VISWANATHAN; GROSSMANN, 1990).

O DICOPT gera esta sequéncia de subproblemas de programacao nao linear (PNL) e de
programacao inteira mista (MIP), que representa uma aproximacao do problema MINLP inicial.
Uma vez geradas, cada sequéncia pode ser solucionada por qualquesobugtrdo GAMS
para problemas PNL (como o MINOS e o CONOPT) e MIP (como, por exemplo, o CPLEX e o
OSL).

O algoritmo dosolver DICOPT é fundamentado em trés ideias principais: aproximacao
externa, relaxamento das igualdades e penalidade aumentada (GAMS, 2012).

De modo que, a primeira tentativa € a resolucao do problema original ndo linear permitindo
que variaveis binarias sejam relaxadas. Se a solug¢do encontrada for uma solucéo inteira,
esta € a solucdo nal e a busca acaba; caso contrario, a segunda tentativa é a resolucéo
de uma sequéncia alternada de programas nao-lineares (subproblemas) e programas lineares
inteiro-misto (problemas-mestre). Os subproblemas sao resolvidos pela combinacédo das variaveis
xas 0-1 que séo preditas pelo problema-mestre a cada iteracédo. Se a solu¢des dos subproblemas
comecam a piorar, a solucao imediatamente anterior a esta piora é de nida como a solucao
Otima para o problema. Este € um dos critérios de parada do DICOPT, relacionada com o uso
da penalidade aumentada. Outro possivel critério de parada esta relacionado com os limites
estabelecidos pelos problemas-mestre, que podem ser um limite inferior (caso a funcao esteja
sendo minimizada) ou limite superior (caso a funcdo esteja sendo maximizada) (GAMS, 2012).

3.3.2 AlphaECP

O solver AlphaECP é baseado no método do Plano de Corte Estendido (PCE ou ECP,
do inglésExtended Cutting Plane methpdum algoritmo que também pertence a classe de
aproximacao linear (GAMS, 2012; WESTERLUND; PETTERSSON, 1995).

A principal diferenca entre os métodos PCE e AE, cassalleranterior (DICOPT), é que
os métodos PCE nao resolvem problemas de Programacdo Nao Linear (PNL) ao longo de sua
execucao (MELO, 2012). Uma vez que os problemas de programagcao linear inteira mista (PLIM)
sdo mais faceis de serem solucionados e existdversconsolidados para esta aplicacdo (como
Cplex, Gurobi e Xpress), a abordagem do método ECP prop&e uma sequéncia de problemas
PLIM para solucionar o problema original, de programacao inteira mista nao-linear (MELO;
FAMPA; RAUPP, 2017). Assim, a ideia do algoritmo PCE é, resolver o problema PLIM e
avaliar se a solucao 6tima obtida € viavel para o problema original PNLIM. Uma das principais
desvantagens desse método é que a sua convergéncia pode ser muito lenta (MELO, 2012).
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3.4 Estudo de Caso 1: sintese de rede de trocadores de calor
otimizada

O capitulo anterior mostrou a viabilidade econémica da integracdo energética ao comparar
uma alternativa de rede que permite a troca térmica entre as proprias correntes de processo
e outra rede constituida apenas por trocadores de calor de utilidades. Porém, a rede original,
mostrada na Figura 6, ndo é uma alternativa otimizada.

O objetivo a partir deste etapa do trabalho é encontrar alternativas de rede de trocadores
de calor ainda mais vidveis economicamente. Para isto, prevé-se a otimizacdo matematica da
sintese de RTC segundo uma abordagem simultanea. A fungéo objetivo a ser minimizada é o
custo anual total.

Uma variavel determinante para as estimativas de custo da rede de trocadores de calor é o

Tmin. Portanto, é importante que o valor desta variavel esteja xo para que as comparacfes
entre as alternativas de redes seja coerente.

A rede original de trocadores de calor (Figura 6) foi projetada para um valofggigual
a 13 °C (Tabela 4). Logo, uma restricdo adicional na formulacédo do problema de otimizacéo
foi utilizada para otimizar a rede para valores dgin iguais ou superiores a 13 °C (Equacdes
3.31e3.31).

dtjx 13 zj« (3.31)
dtjk+1 13 Zjk (3.32)

Como o método utilizado para a otimizacdo do problema é um método deterministico,
a variacdo do valor do custo anual total foi analisada variando-se as estimativas iniciais da
guantidade de vapor maxima disponivel para trocas térmicas (HULIMIT) dentro da faixa de
360 a 850 kW (Tabela 5). Este valor minimo foi de nido como meta minima do consumo de
utilidade quente pelo algoritmo tabular das correntes deste processolggnigual a 13 °C.

O custo anual total minimo (TAC) foi igual a 236 k$/ano e o consumo de utilidade quente
igual a 366,5 kW.

Tabela 5: Varredura dos valores de custo anual total (TAC) obtidos a partir de estimativas iniciais
diferentes da quantidade maxima de utilidade quente dispoiiEL(MIT).

HULIMIT (kW) 360 400 450 500 550 700 850
Utilidade quente (kW) 360 383  366,5 366,5 383 383 383
TAC (k$/ano) 240 240 236 236 239 240 240

Para estes dados de entrada, a solu¢cdo do modelo de Yee e Grossmann (1990), que minimiza
0 custo anual total, foi a rede mostrada na Figura 10.
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Tabela 8: Analise econdmica para a rede de trocadores de calor do estudo de caso 1 otimizada
e com integragao energeética.

Trocador de calor g/ [kW] Al [m?] Tw/ [°C]  Thin/ [°C]  Crc/ [k9]
1 333,8 103,6 32,2 25 62
2 465,5 201,1 23,1 13,4 85
3 580,6 255,7 22,7 16,4 97
4 1900,6 816,3 23,2 9,97 201
5 499,4 272,1 18,3 13 100
6 253,9 68,3 37,2 30 53
Custo de investimento inicial total/ [k$] 599
Custo operacional com utilidade fria/ [k$/an0] 2,5
Custo operacional com utilidade quente/ [k$/ano] 40

Custo anual total/ [k$/ano] 235
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4 Queda de pressao nos trocadores de calor

4.1 Revisao da literatura

Diversos estudos reportados na literatura mostram os avangos que 0 uso da otimizacao
matematica garantiu na area de integracao energética, facilitando a inclusao de variaveis como:
utilidades multiplas, restricdes entre as correnteat¢h e divisdo de correntes (BIEGLER,;
GROSSMANN; WESTERBERG, 1997). Além destas, outras variaveis que tornam a formulagéo
do problema mais realista podem ser citadas, tais como as quedas de presséo nos trocadores de
calor (KLEMES, 2013) e as consideracdes a respeitayloutindustrial (Capitulo 5).

Considerar as quedas de pressdo nos trocadores de calor na etapa da sintese de RTC é
importante para garantir que valores coerentes para 0s coe ciente de troca tdnnsegn
utilizados. Até entédo, na etapa de sintese de RTC, o calculo da area dos trocadores de calor
assumia valores xos e pré-de nidos para estes coe cientes. Porém, como ressalta Polley e
Panjeh Shahi (1991), estes valored® podem ser determinados durante o projeto detalhado
dos trocadores de calor, que considera também as quedas de pressao nestes equipamentos. C
valor deste coe ciente precisa ser otimizado, uma vez que valores maiohescderetam uma
reducdo nos custos totais devido a reducdo da area de troca térmica requerida, mas também um
aumento nos custos totais em decorréncia do aumento da queda de pPreggaeGusto;" h "

P " Custo).

Como o projeto dos trocadores de calor é realizado depois do projeto da sintese de RTC,

o valor deh inicialmente assumido pode ser diferente do valor calculado posteriormente.
Logo, apesar de estarem relacionados diretamente, 0s projetos estardo inconsistentes entre
si. Esta inconsisténcia interfere na otimizag&do da rede e nas estimativas de custo. Diante desta
constatacéo, Polley e Panjeh Shahi (1991) sugeriram que as quedas de pressdo nos trocadores
de calor ( P) fossem consideradas na sintese de RTC para que um valor mais pertinente para o
coe ciente de troca térmica fosse utilizado nesta etapa.

Seguindo as propostas de Polley e Panjeh Shahi (1991), Frausto-Hernandez et al. (2003)
desenvolveram um modelo MINLP (abordagem simultanea) acrescentando o equacionamento
referente as quedas de pressédo nos trocadores de calor na modelagem proposta por Yee e
Grossmann (1990). Da mesma maneira, neste trabalho, as consideracdes sobre as quedas de
pressao nos trocadores de calor foram implementadas no modelo de Yee e Grossmann (1990).
Porém, Frausto-Hernandez et al. (2003) determinaram a queda de pressdo em cada estagio por
meio de uma percentagem da queda de pressao total na linha relacionada a percentagem da area
de troca térmica por estagio e a area total da linha (Equagédo 4.1).

Em contrapartida, nés propusemos uma modelagem que calcula a queda de pressao para
cada equipamento separadamente e, entdo, soma as quedas de pressao na linha (exceto quand
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os trocadores de calor estdo em paralelo). O modelo esta apresentado em detalhes na Secéo 4.4.
i

o i Ak

P = —— P

N k j Ajk T Acu !

(4.1)

Porém, antes do desenvolvimento do modelo automatizado, a Secéo 4.2 refor¢a o impacto do
valor do coe ciente de troca térmica na estimativa de custo da RTC ao comparar manualmente
redes com diferentes valores ke ressalta a importancia de otimizar esta variavel.

4.2 Estudo de caso 1: analise da variacao do valor do coe ciente
de troca térmica

Nos capitulos anteriores, assumiu-se um valor constante para o coe ciente de troca térmica,
h=0,200 kW/(n%.°C). Nesta Sec&o, substituimos este valor por 0,800 kiV/Ghe recalculamos
todas as areas e, consequentemente, os custos de investimento inicial da rede mostrada na Figura
11. O consumo de utilidades foi 0 mesmo uma vez que as cargas térmicas dos trocadores de
calor foram mantidas. As areas e custos atualizados estdo mostrados na Tabela 9.

Conforme mostrado na Tabela 9, nota-se que o aumento no valor do coe ciente de troca
térmica diminiu as areas de todos o0s equipamentos, resultando em um custo de investimento
inicial de 144 k$/ano, ou seja, 39% menor do que o mostrado na Tabela 8 (235 k$/ano).

Tabela 9: Analise econdmica para a rede de trocadores de calor otimizada do estudo de caso 1
comh=0,800 kW/(n%.°C).

Trocador de calor g/ [kW] A [m?] TvL/[°C]  Tmin/ [°C]  Cic/ [k9]
1 333,9 25,92 32,2 25 40
2 465,5 50,38 23,1 13,4 48
3 580,6 63,94 22,7 16,4 52
4 1900,6 204,81 23,2 9,97 86
5 4994 68,22 18,3 13 53
6 253,9 17,06 37,2 30 37
Custo de investimento inicial total/ [k$] 316
Custo operacional com utilidade fria/ [k$/ano] 2,5
Custo operacional com utilidade quente/ [k$/ano] 40
Custo anual total/ [$/ano] 144

Estas modi cacdes foram manuais e feitas a partir da otimizacdo que conskded¥@00
kW/(m?2.°C). Se o valor déigual a 0,200 for substituido por 0,800 e, entéo, otimizar a sintese da
RTC com este novo valor, a rede encontrada (Figura 12) é ligeiramente diferente da mostrada na
Figura 11. A varredura dos valores H&JLIMIT necesséria para esta otimizacao esta mostrada
na Tabela 10.
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Figura 12: Rede de trocadores de calor otimizada para o processo industrial mostrado na Figura
2 eh=0,800 kW/(n%.°C).

Tabela 10: Varredura dos valores de custo anual total (TAC) obtidos a partir de estimativas
iniciais diferentes da quantidade maxima de utilidade quente dispoRi&lMIT).

HULIMIT (kW) 200 300 350 400 450 500 550 700 850
Utilidade quente (kw) 188,6 188,6 188,6 188,6 188,6 190,6 190,6 4205 420,55
TAC (k$/ano) 136 136 136 136 136 138 138 151 151

Observa-se que o custo anual da rede (136 k$/ano, conforme mostrado na Tabela 11) &
inferior ao da rede anterior (144 k$/ano, mostrado na Tabela 9), pois o consumo de utilidade foi
reduzido.

Estes resultados mostram que valores maiorels gluzem o custo de investimento por
diminuirem as areas de troca térmica.

Valores mais altos depodem ser obtidos aumentando-se as velocidades dos uidos. Porém,
maiores velocidades também aumentam as quedas de pressao nos trocadores de calor, o que
acarreta maiores custos operacionais com o bombeamento. E interessante, sob este ponto de
vista, reduzir as quedas de presséao e, para isto, reduzir os valores dos coe cientes de troca
térmica.

Deste modo, como esta variavel interfere de maneira contraria nos custos de investimento
e operacional, os valores tieprecisam ser otimizados. Até entdo, este valor foi considerado
um parametro, valor xo, na otimizacédo da RTC e igual para todas as correntes. Além disto, os
custos operacionais adicionais devido as quedas de pressao nos trocadores de calor ainda ndo
foram contabilizados.
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Tabela 11: Andlise econdmica para a rede de trocadores de calor do estudo de caso 1 otimizada
e h=0,800 kW/(n%.°C).

Trocador de calor g/ [kW] A [m?] Tw/ [°C] Thin/ [°C]  Crc/ [k9]
1 188,6 16,3 29,0 25 37
2 497,4 92,9 13,3 4,56 59
3 694,1 119,5 14,5 13,3 66
4 2014,1 288,0 17,3 4,3 104
5 385,9 52,6 19,6 13 49
6 108,6 8,9 30,4 30 34
Custo de investimento inicial total/ [k$] 349
Custo operacional com utilidade fria/ [k$/ano] 1,1
Custo operacional com utilidade quente/ [k$/ano] 23
Custo anual total/ [$/ano] 136

Para otimizar também esta variavel, algumas equacdes precisam ser adicionadas ao modelo
inicialmente proposto por Yee e Grossmann (1990), que foi utilizado para obter as redes
otimizadas mostradas até esta secao.

Para isto, a Secéo 4.3 apresenta uma breve fundamentacéo tedrica e deducédo das principais
equacles necessaérias e, entdo, a Secdo 4.4 mostra todas as modi cacbes necessarias para :
incluséo da consideracdo da queda de presséo nos trocadores de calor no modelo de Yee e
Grossmann (1990).
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4.3 Fundamentacéao teorica

4.3.1 Relacéao entre P; e h; no lado do tubo:

A queda de pressao nos tubos devido a fricca®;() é dada pela Equacéo 4.2 (SHENOY,
1995).

2 f GZ L NT NS
Ptf = h aCI (42)
D { -+

tw

Sendo:ac= 0;35'Rq 2100Q;ac= 0;14'Rg > 2100
Onde:
fi: fator de friccdo para tubos lisos (Shenoy, 1995, p. 269);
G;: velocidade massica;
L: comprimento do tubo;
NT: nimero de passes no tubo;
NS namero de passes no casco;
D: didametro interno do tubo;
t. densidade do uido que passa no tubo;
t. viscosidade do uido que passa no tubo;
tw: Viscosidade do uido que passa no tubo em contato com a parede do tubo;
Substituindo os termof e G; pelas Equacgdes 4.3 e 4.4, respectivamente, e desprezando as
perdas de retorno, tem-se a Equacéao 4.5.

f = 0,046 Re % Re > 2100 (4.3)
Gi= t % (4.4)
Onde:

Re numero de ReynolddRe= D ve );
Vi velocidade do uido;

02 02, 02
2 0046 2 %" 1, y2 | NT NS
P, = b i (4.5)
D t 1_t oGl14

tw

Rearranjando a Equagéao 4.5, tem-se a Equacgao 4.6.
D v 0,2 ’
2 10048 — t Vf L NT NS

Py = ar (4.6)
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A mde eliminar o termoL:NSNT da Equacéao 4.6, subtitui-se a Equacéo 4.7 na Equacéo
4.8, obtendo-se entdo a Equacéao 4.9.

A
= 4.7
N Di L NS (4.7)
M .
= =h | )
Gt= t W = N (4.8)
4 NT
M )
G: = = h } 4.9
t t Wt - A (4.9)
4 D; L NSNT

Eliminando e rearranjando a Equacao 4.9, tem-se a Equacao 4.10.

M ,
Gi= t v= h#" (4.10)
4Dy L NSNT

Finalmente, € possivel isolar o terradN SNT, conforme Equacao 4.11.

AD2 t Vi
4 M; Dy

L:NSNT = (4.11)

Substituindo a Equacao 4.11 na Equacéo 4.6, o té&rmidS NT é entdo eliminado:

02 2

D AD

P = b thtVt CW T (4.12)
t — ||D L 00;14| .

tw

Colocando em evidéncia os termos contende rearranjando a equacédo 4.12, tem-se a
equacéao 4.13:

0,2 .
0,023 Bt 12 po 1A %
P = 0;14 (4.13)
Dt Mt —

tw

A equacao de Dittus-Boelter pode ser escrita como:

k D 08 13 014
h = 0023 — DW ¢ S _t (4.14)
D t ke tw
Isolando a velocidades) na equacéo 4.14, tem-se a Equacao 4.15.
1-08
© h a
_ t - t ®
=5 a® (4.15)

t - K Cp 13
«0; 023 Bt ki : -
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Substituindo a Equacgéo 4.15 na Equagéo 4.13, tem-se:

0,2 ! a
0,023 2 2D 9 2 ho? ®
P, = . Tt t _®4.16)
D M, —L o4 -D28 28 . C o, 13 014 08
C T 0,023 & = -

«

J

A Equacéo 4.16 pode ser escrita simpli cadamente de acordo com a Equacéo 4.17, sendo a
constanté; expressa pela Equacéo 4.18.

Pt = Kp Ah?® (4.17)
n #45
014 &
1 2 116 1 D t
Ki= ————- D¥? - = — (4.18)
10, 02325 CoM o KB D

Ressaltando quié; € dependente do diametro do tubo, das propriedades fisicas e da vazao
do uido no lado do tubo (Shenoy, 1995).
Nomenclatura:
A: area de troca térmica [m];
Cot: calor especi co do uido do lado do tubo [J/kg °C];
D: didmetro interno dos tubos [m];
D;: diametro externo dos tubos [m];
h:: coe ciente de troca térmica;
Ki: parametro da equacéo d® vs: h no lado do tubo;
ki: condutividade térmica [W/m °C];
M;: vazdo massica [kg/h];
P¢: queda de pressao no lado do tubo [kPa];
t. viscosidade [kg/m.s];

tw-

«: densidade [kg/r;

4.3.2 Relacéao entre Ps e hg no lado do casco:

O Método de Kern para o lado do casco, proposto em 1950, fornece previsées razoaveis
guando o corte da chicana € igual a 25% e a relagéo entre o espacamento da chicana e o diametro
do casco é igual a 1.

A queda de presséo devido a fricdo no lado do cas®y)(é dada pela Equacao 4.19.

_ 2 fg G2 Ds Np+1° NS

014
De S —

sw

S

(4.19)

Onde:
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Np: nimero de chicanas (ba es) necessarias;
De: didmetro equivalente;
Substituindo 4.20 e 4.21 em 4.19, tem-se a Equacao 4.22.

fs = 0,04475 Re%1® (4.20)
Gs= s Vs (4.21)
D 019 1 v2 Dg INp+1° NS
P=2 04475 —° Y5 s - bo-14 (4.22)
. :

De —

sw

Sabendo-se que o niumero de tubos necessikipsdado pela Equacao 4.23, o comprimento
dos tubos () pode ser isolado, conforme Equacgéao 4.24.

A
= 4.2
N Di L NS (4.23)
A
L= 4.24
Di NS N ( )

A velocidade massica no lado do casGg)(é calculada baseando-se no uxo nalinha central
do casco, de acordo com a Equacéao 4.25.

M
Gs= s Vs= > (4.25)

D
Lbc 1|—tp Dto FZ

Onde:

Ms: vazdo massica;

Lpc: espacamento entre as chicanas €s);

L¢p: tube pitch;

D:: diametro externo do tubo;

Ds: diametro do casco;

Assumindo espacamentos equidistantes entre as chicanas, o comprimento do tubo também
pode ser expresso pelo numero de chicanas e o espacamento entre elas, conforme Equacéo 4.26.

L=INp+1° L (4.26)

IsolandoL ¢ na Equacgéo 4.26, obtém-se a Equacgéo 4.27.

L
LbC = 1Nb—+10 (427)

Substituindo a Equacéao 4.27 na Equacéo 4.25, tem-se a Equacao 4.28.

M
sVs = S (4.28)
e b D 22
N, +1° tp t m
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Substituindo a Equacgéao 4.24 na Equacao 4.28, tem-se a Equacao 4.29.

M
s Vs = — > (4.29)

A 1 o Ds
INp+1° oonsw Lip D Lep

Substituindo o termd\; de nido pela Equacéo 4.23 na Equacéo 4.29, tem-se a Equacao
4.30.

Ms
s Vg= e (4.30)
1 A th 1 o Ds
TNp+1° D; NS DZ Lip  Dx Lep

A Equacéao 4.30 pode ser rearranjada e reescrita conforme mostrado na Equacéao 4.31.

Ms :Np+1° ¢t Dy N t D2

s Vg = S (4.312)
2 s
4L, Ay D° =
sVs 4L 2 Allyp D° S . o
IsolandotNp + 1° NS Dg = MoT DT B P na equacdo 4.31 e substituindo em
4.22:
019 2 Vs 14 L2° A 1, D° 2=
- . De Vs s ~ s Vs s 'S tp tp U Ty
P = 210, 4479 - ~on M. T Do i Do (4.32)
De -
Rearranjando a Equacéao 4.32 e agrupando os tewyniesn-se a Equacéao 4.33.
De S 0;19 1 SO 281 S 14 Ltpo A 1Ltp Dto
P = 2 10,4475 = V2 (4.33)
S D s 014 MS 2 Dt
. —=

Isolando-se o termbg da correlacéo do numero de Nuss@liu¢ = hs De*ks), tem-se a
Equacéo 4.34.

0,55 13 014
Ks De Vs s~ Cps s s
hs=0,36 — e — 4.34
° De s Ks MUsy ( )

Isolando-se/s na Equacéo 4.34:

1+0,55
_® hs De 9% k&®
e 0055 13 13 014 (4.35)
. L : o
S ks "De s Cos™ s W o

Como o expoente do termg na Equacgédo 4.33 é &, tem-se a Equacgéo 4.36.

1 oai—c
© 055 |13 s SIS
_ hs De s~ Ks

Vs =

a

(4.36)
- 3 1 ;014 ® '
«0; 36 ks De 0% Céss %3 “ow

sw -
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A Equacéo 4.33 pode ser reescrita de acordo com a Equacao 4.37, sendo a cBgstante
de nida pela Equacéao 4.38.

Ps=Ks A ht (4.37)

019
De s s s Y4 I-tpo 1|—tp D¢
014 Ms 2 Dy

Ks=2 10,4473

S 5
De sw

51
© De (s);55 k;.'3 a
®

o1 -8 (4.38)

036 ks D 085 g P =

sw

Analisando cada termo separadamente para determinar os expoentes da eqiacéo de

51

-~ 4 1 o 2 -
2 10,4479 4 L =67.06=67
" Lip Lyp Dy°
, 51 :
D™ & Dg* D§55 =11! D&
-1 PP 05 TSl o969 1

" 019+1+1 105551°= 099! /!

~ 1
MS

(4.39)
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4.4 Modelo de Yee e Grossmann (1990) incluindo as conside-
racOes sobre as quedas de pressao nos trocadores de calor

Para que o coe ciente de troca térmida) (seja considerado como uma variavel a ser
otimizada na sintese de rede de trocadores de calor, inicialmente é necessario lleckauar
variavel no modelo de Yee e Grossmann (1990). No modelo oridinadyvia sido declarado
como um parametro e inicializado, portanto, com um valor xo para todas as correntes (Secao
3.2).

Conforme deduzido na Secao 4.3, as duas equacdes que relaci®hake h nos tubos
e no casco de cada trocador de calor sdo as Equacoes 4.17 e 4.37, respectivamente. Entdo, a
variavel h esta presente nestas equacgdes e nas equacdes do céalculo das areas de troca térmica
(Secéo 3.2.8).

Estas quedas de presséo referem-se a cada trocador de calor. Cada corrente de processo
pode passar por mais de um trocador de calor de calor integrado e por um trocador de utilidade.
Existe um limite maximo para a queda de presséao total em cada corrente. Portanto, restricdes
(Equacdes 4.42 e 4.43, para as correntes quentes e frias, respectivamente) precisam ser
adicionadas ao modelo de Yee e Grossmann (1990) para limitar a presséao total nalipha (

OU Protarj) @ pressdo maxima permitida®maximo,iou  Pmaximo,)-

I:)total;i I:)mélximo,i (4-40)
I:"total;j I:)ma’lximo,j (4-41)

A presséao total na linha corresponde a soma das quedas de pressao dos trocadores de calor
em série (um ou mais trocadores de calor integrados e trocador de calor de utilidade). A
Equacéo 4.42 mostra a queda de presséo total nas correntes quenigs X e a Equacgéo 4.43,
nas correntes frias Piotarj)-

0

Ptotali = Pik (4.42)
k
0

Protarj = Pik (4.43)
k

A Figura 13 e a Equacéao 4.44 mostram um exemplo para a corrente dliehtem uma
superestrutura com 2 estagios.

Piotar1 = P11+ P12+ PUf = 5000+ 5000+ 1000= 11:000 (4.44)
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~

O o
min  CCU qcuy + CHU ghy
i HP N j CP ,
0 60 O o) o)
+ AF ChRj zj+ CHcu zcy+ CH:xu zhy
" i HPj CPk ST i HP i cp ,
O 6 0O o) &
+ AF Gj Ajk°"+  Gicu *Acy®’® +  Cyyj Ahy°iHu
i HPj CPk ST i HP i cp |
PC t O P: O p.'
§ ALEL APl L T

eff : i _ j
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4.5 Estudo de caso 1: Otimizacao do valor do coe ciente de

troca térmica

Para incluir as consideracfes sobre as quedas de pressao nos trocadores de calor no Estudo
de caso 1, informacfes extras sobre as propriedades dos uidos e quedas de pressdo maximas
permitidas sdo necessarias. Frausto-Hernandez et al. (2003) estudaram este mesmo processo €
apresentaram estas informacgdes para cada uma das correntes, conforme exposto na Tabela 12.

Tabela 12: Propriedades das correntes de processo da Figura 2. Adaptado de Frausto-Hernandez

et al. (2003).
Corrente HP1 HP2
Ppermitiad [KPa] 30 25
Cof [J/kg °C] 1658 2684
/ [kg/m3] 716 777
/ [kg/m s] 0,24 103 0,23 103
k/ [W/m °C] 1,1 0,24

0,23 103 0,23 103

Para a analise econdmica da rede de trocadores de calor, as informac¢des necessarias estaa

expostas na Tabela 13.

Tabela 13: Dados econdémicos (SHENOQY, 1995).

Iltem

Custo da energia (PC)/ [$/kWh]

E ciéncia da bombaéf f)/ [%]
Tempo de vida util da planta/ [ano]
Operacdao da plantagw)/ [h/ano]
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Tabela 16: Analise econbmica para a rede de trocadores de calor do estudo de caso 1
considerando as quedas de pressao nos trocadores de calor.

Trocador de calor g/ [kW] A [m?] Tw/ [°C] Thin/ [°C]  Crc! [k9]
1 168,3 55 28,5 25,0 33
2 489,9 38,6 12,4 3,9 44
3 810,1 69,4 11,4 3,9 53
4 1231,7 101,6 15,9 2,9 62
5 1080,0 309,4 10,9 13 108
6 88,3 1,9 46,0 42,2 31
Custo de investimento inicial total/ [k$] 331
Custo operacional com utilidade fria/ [k$/ano] 0,9
Custo operacional com utilidade quente/ [k$/ano] 20
Custo operacional com o bombeamento/ [k$/ano] 0,54
Custo anual total/ [k$/ano] 128

aguelas com valores xos de

Portanto, a principal concluséo a partir destes resultados é que a consideracdo sobre as
guedas de pressao foi indispensavel para a estimativa de custo do projeto de sintese de rede
de trocadores de calor, visto que o custo encontrado foi 39% menor do que a rede otimizada
mostrada no Capitulo 3 (236 144 k$/ano). E importante enfatizar que a inclusio desta variavel
nao garante alternativas de rede economicamente mais viaveis e sim estimativas de custo mais
realistas. Se, por exemplo, o valorllévesse sido superestimado nos capitulos anteriores, esta
rede teria um custo maior. Além disso, uma vez que a rede encontrada ao minimizar a funcéo
objetivo que inclui as quedas de presséo nos trocadores de calor (Figura 15) foi diferente da rede
mostrada na Figura 11, conclui-se que a variévéé fato deve ser otimizada simultaneamente
na sintese da RTC.

Na rede das Figuras 15 e 16, a queda de pressao em cada uma das correntes foi igual ao
valor maximo permitido (Tabela 12). A Secéo 4.5.1 avalia as alternativas de RTC encontradas
guando custos de energia mais elevados foram considerados. O objetivo é checar se as quedas
de presséo nas linhas diminuem, como esperado.









Capitulo 4. Queda de pressao nos trocadores de calor

67

Tabela 18: Analise econbmica para a rede de trocadores de calor do estudo de caso 1
considerando as quedas de pressao nos trocadores de calor e um custo de bombeamento elevado

Trocador de calor g/ [kW] A [m?] Tw/ [°C] Thin/ [°C]  Crc/ [k9]

1 169,9 5,6 28,6 25,0 33

2 489,1 39,5 12,5 4,0 43

3 810,9 71,3 11,5 4,0 54

4 1230,1 103,5 16,0 3,0 62

5 1080 311,2 26,5 13 108

6 89,9 2,0 46,0 42,2 31

Custo de investimento inicial total/ [k$] 331

Custo operacional com utilidade fria/ [k$/ano] 0,9

Custo operacional com utilidade quente/ [k$/ano] 20

Custo operacional com o bombeamento/ [k$/ano] 3,3

Custo anual total/ [k$/ano] 132
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5 Consideracoes sobre o layout industrial e
0 posicionamento dos trocadores de calor

5.1 Revisao de literatura

Chew et al. (2013) destacaram a importancia de considerar a toptaggiagha etapa de
projeto de plantas industriais devido aos custos com a aquisi¢cdo da tubulacédo. De fato, Peters
(1991) estima que 10-80% dos custos de investimento com a aquisicao de equipamentos s&o
reverentes a tubulacéo.

Suaysompol e Wood (1993) também ressaltaram que, além das areas dos trocadores de
calor, outras variaveis relacionadas a instrumentacao, fundacdes, controle e tubulacdo devem
ser consideradas para uma estimativa mais realista do custo da rede. Os resultados de suas
simulacdes mostraram como estes acréscimos na funcéo objetivo alteraram as redes obtidas
comparativamente aos resultados com apenas as estimativas das areas de troca térmica. Porém
para estimar os custos das tubulagdes, os autores basearam-se apenas nos didmetros das mesma

Neste contexto, Pouransari e Maréchal (2014) contribuiram com o detalhamdayoaio
da planta industrial ao considerar a posi¢cao espacial dos equipamentos e, consequentemente,
a posicao inicial das correntes de processo. Com isto, 0s autores propuseram restricbes para
favorecer ou ndo as associacopmi(che} entre as correntes baseando-se na distancia entre
as coordenadas iniciais destas correntes. O fator utilizado com este intuito foi proporcional
a distancia Euclidiana e/ou de Manhattan (Figura 19) entre estas coordenadas iniciais. Neste
estudo, Pouransari e Maréchal (2014) ndo calcularam o comprimento total de tubulagéo requerido
para a sintese da rede de trocadores de calor e ndo incluiram estes custos adicionais na funcéo
objetivo a ser minimizada.
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Figura 19: Comprimento da tubulacéo de acordo com a distancia Euclidiana e a distancia de
Manhattan. Adaptado de Pouransari e Maréchal (2014).

Posteriormente, Souza, Khanam e Mohanty (2016) calcularam o comprimento da tubulacéo
necessaria para instalar um trocador de calor em uma posicao intermediaria entre as posi¢coes
iniciais de duas correntes usando a distancia Manhattan. Além disso, adicionaram na funcao
objetivo os custos relativos ao bombeamento dos uidos.

No entanto, a posicdo especica para a alocacdo dos trocadores de calor é escolhida
baseando-se em questdes relacionadas a construgéo, processo, operagao, manutencao e seguran
(CHEW et al., 2013). Sabendo-se que apenas opc¢des limitadas disponiveis na planta industrial
atendem a estas especi cacdes, Trifoni (2016) propédro t de redes de trocadores de calor
considerando posicdes prede nidas para a alocacao destes equipamentos. Nestas posi¢coes, 0s
equipamentos podem ser, dentro do limite estabelecido, organizados em série e/ou paralelo.
O problema foi solucionado simultaneamente por métodos de otimizacao tanto deterministicos
guando estocasticos.

Diante do exposto, esta dissertacdo propde um procedimento para a sintese de rede de
trocadores de calor incluindo uma segunda varidvédyoutda planta industrial. Além disto,
um namero limitado de posi¢des disponiveis para a alocacéo dos trocadores de calor foi de nido,
assim como as coordenadas destas posicoes.

5.2 Estudo de caso 1. Consideracdes sobre o layout industrial
implementadas manualmente na rede de trocadores de calor
original (Secao 2.2.3)

O custo da rede de trocadores de calor mostrada na Figura 6 foi calculado considerando
apenas 0s custos de investimento inicial com a aquisicdo dos trocadores de calor e custos
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operacionais devido ao consumo de utilidades.

Porém, outros custos podem ser signi cativos e, por isto, inclui-los na estimativa de custo
garante que um valor mais realista seja encontrado. O custo com a aquisi¢do da tubulacao,
por exemplo, pode chegar a 80% dos custos totais com a aquisicdo de equipamentos, conforme
destaca Peters (1991). Além disto, quanto maior o comprimento da tubulagc&o, maiores os custos
operacionais com o bombeamento dos uidos.

5.2.1 Calculo do comprimento da tubulacéo

Com o objetivo de facilitar a visualizag&o da disposi¢ao das correntes na planta industrial, o
mesmo processo mostrado na Figura 2 esta apresentado em 3D (Figura 20) e efayzidtno
adaptado da proposta inicial feita por Souza, Khanam e Mohanty (2016) (Figura 21).

Figura 20: Processo industrial tridimensional.
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Para este céalculo, as coordenadas (x,y,z) iniciais e nais de cada corrente precisam ser
de nidas. A partir destéayout determinaram-se as coordenadas das posic¢des iniciais e nais
de cada corrente de processo e de utilidade (Tabela 19).

Tabela 19: Coordenadas iniciais e nais das correntes de processo. Adaptado de Souza, Khanam
e Mohanty (2016).

Corrente x/[m]  y/[m]  z/[m]  x/[m]  y/[m]  z/[m]

HP1 12 11,25 3 4,5 5,5 3
HP> 6 4,5 2 14 3 2
Ch; 3,5 12 2,5 11 12 9
Ch; 6 6,5 9 14 8 9
Vapor 6,5 15,5 15 6,5 15,5 15
Agua 14,5 15,5 15 14,5 15,5 15

A partir destas coordenadas, mostradas na Tabela 19, os comprimentos das tubulactes
puderam ser calculados pela distancia de Manhattan, conforme mostrado nas Equacgdes 5.2-5.5.

Lupy = jx¢  Xj+iyr Witiz  zj (5.1)

Lup1 =j12 4,5)+ 1125 55/ +j3 3j=1325 metros (5.2)
Lup2=j6 14+ j45 3j+j2 2j=95 metros (5.3)
Lepr =35 11+j12 12)+j25 9 = 14 metros (5.4)
Lcpp=j6 14/+j65 8 +j9 9 =95 metros (5.5)

No entanto, para que as correntes troquem calor entre si ou com as utilidades, elas devem
ser desviadas até um trocador de calor para entdo, ap0s a troca térmica, seguirem para o0 seu
destino nal. Consequentemente, ha um aumento nos comprimentos das tubulagdes calculadas
anteriormente.

Souza, Khanam e Mohanty (2016) incluiram os custos com a aquisicdo e bombeamento
através das tubulacdes. Para isto, os autores assumiram que o trocador de calor seria alocado
em uma posicao intermediaria entre a posicao inicial da corrente quente e a posicao inicial da
corrente fria. Por exemplo, conforme ilustrado na Figura 22, a corrente quente HP1 troca calor
com a corrente fria CP1 (trocador de calor numero 3, Figura 2). Os autores consideraram que
a corrente quente € desviada até o trocador de calor, retorna para a posi¢ao inicial (- - -), e
entdo segue o percurso original até o seu destino nal (__ ). Os autores incluiram na funcao
objetivo que minimiza o custo anual total apenas os trechos das tubula¢des que desviaram até
os trocadores de calor. O comprimento original das correntes nao sao incluidos, o que em um
estudo de sintese de rede deveria ser considerado.
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Outra critica que pode ser feita em relagdo a abordagem proposta por Souza, Khanam e
Mohanty (2016) é que, por exemplo para o trocador de calor 3 (em destaque na Figura 22),
seria visivelmente mais viavel a corrente CP1 seguir para o seu destino nal apds o desvio até
o trocador de calor, que para esta troca térmica (HP1 e CP1) foi posicionado na metade do
percurso entre os pontos inicial e nal da corrente CP1. Sob a consideragédo dos autores, a
corrente percorreu 0 mesmo percurso trés vezes, ao inveés de apenas uma.

Figura 22: Layoutda planta industrial com trocador de calor 3 posicionado em uma posi¢ao
intermediaria entre as correntes HP1 e CP1, de acordo com a abordagem de Souza, Khanam e
Mohanty (2016).

Nesta abordagem proposta por Souza, Khanam e Mohanty (2016), cada trocador de calor foi
instalado na posigdo intermediaria entre as duas correntes que trocam calor entre si. Ou seja,
0s autores consideraram que estes equipamentos podem ser alocados em posicdes aleatdrias de
planta industrial. Di cilmente, esta posicéo intermediaria entre as correntes estara disponivel,
ou mesmo sera viavel economicamente ou operacionalmente para a instalacdo de um trocador
de calor. Isto pode ser observado na Figura 23 que ilustra os 4 trocadores de calor alocados no
layoutindustrial. O trocador de calor 2, por exemplo, caria sobreposto a outro equipamento, a
coluna de destilagao.
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Figura 23: Layoutda planta industrial com todos os 4 trocadores de calor posicionados nas
posicdes intermediarias entre as correntes, de acordo com a abordagem de Souza, Khanam e
Mohanty (2016).

Ao contréario do que foi proposto por Souza, Khanam e Mohanty (2016), este trabalho nao
limita a alocacdo dos trocadores de calor em posicdes intermediarias as correntes que trocam
calor entre si. NOs permitimos que as coordenadas de posi¢cOes especi cas como disponiveis
para instalar os equipamentos sejam declaradas. Deste modo, a alocacéo dos trocadores de
calor s6 sera feita em posicdes consideradas como apropriadas. Esta consideracdo deve-se a
uma limitacao real, visto que apenas posic¢des limitadas da planta industrial estdo disponiveis e
atendem as especi ca¢des necessarias para alocar estes equipamentos. Portanto, este trabalhc
sugere que os trocadores de calor sejam alocados em posi¢des prede nidas.

Por exemplo, a Figura 24 ilustra o trocador de calor 3 alocado em uma posi¢cao prede nida
como disponivel para alocar este equipamento (posi¢céo destacada em preto, com coordenadas
(10; 14; 3).
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Figura 24: Layoutda planta industrial com o trocador de calor 3 alocado em uma posicao
prede nida (P1).

Neste trocador de calor (3) ocorre a troca térmica entre as correntes HP1 e CP1. Portanto,
o comprimento de tubulacéo atrelado ao funcionamento/existéncia deste equipamento € a soma
dos comprimentos das tubul¢cdes HP1 e CP1. O calculo do comprimento de cada uma delas é
realizado separadamente e corresponde a soma de um primeiro trecho, que comeca no ponto
inicial da corrente e termina no trocador de calor (Equagéo 5.6), e um segundo trecho, que
comeca no trocador de calor e termina no ponto nal da corrente (Equacgao 5.7).

Trecho 1= jxi Xrcj+i]Yi Yrci+iz zrc (5.6)
Trecho 2= jxrc  Xfj+]j¥rc Yil+izrc %j (5.7)

A Figura 25 mostra uma segunda possibilidade de posi¢do, com coordenadas (12; 6; 3), para
alocar o trocador de calor 3.
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Figura 25: Layoutda planta industrial com o trocador de calor 3 alocado em uma segunda
posicao prede nida (P2).

Quando h& mais de uma posicédo disponivel para alocar o equipamento, a posicao escolhida
deverd ser aguela que demanda um menor comprimento de tubulacao.

E importante ressaltar que esta analise no € trivial, uma vez que esta deve considerar 0s
trocadores de calor em série e em paralelo que podem estar presentes em cada corrente e,
também, considerar a RTC como um todo.

Vamos manter, por enquanto, a analise para cada corrente isoladamente.

Com o objetivo de escolher a melhor posicdo dentre as duas propostas apresentadas para
alocar cada um dos quatro trocadores de calor que constituem esta rede, a Tabela 20 mostra o
comprimento de cada corrente até a posicao 1 e até a posicao 2.

Se trocador de calor 3, por exemplo, for alocado na primeira posicao, sera necessario 18,75
metros de tubulagéo para a corrente HP1 mais 18 metros da corrente CP1, totalizando 36,75
metros. Se este mesmo equipamento for alocado na segunda alternativa de posicao disponivel,
serdo necessarios 13,25 metros de tubulacéo para HP1 mais 28 metros para a corrente CP1 ,
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totalizando 41,25 metros de tubulagdo. Note que o comprimento da corrente HP1 foi menor
na posicao 2 e o comprimento da corrente CP1 foi menor na posi¢cdo 1. Porém, como estas
correntes devem ser deviadas para o mesmo local, o que importa para determinar a posi¢ao para
alocar o trocador de calor € a soma dos dois comprimentos. Deste modo, a trocador de calor 3
deve ser alocado na posicao 1 e 36,75 metros de tubulagéo serdo necessarios.

Tabela 20: Comprimento das tubula¢ges considerando apenas uma possivel posicdo para alocar
os trocadores de calor.

Posicéo 1 Posicéo 2
Corrente  Trecho 1 Trecho 2 Comprimento total Trecho 1 Trecho 2 Comprimento total

[m] [m] [m] [m] [m] [m]

HP1 4,75 14 18,75 5,25 8 13,25
HP2 14,5 16 30,5 8,5 6 14,5
CP1 9 9 18 15 13 28
CP2 17,5 16 33,5 12,5 10 22,5
Vapor 17 17 34 27 27 54
Agua 18 18 36 24 24 48

Quando ha dois ou mais trocadores de calor em série na mesma corrente, é interessante que
estes sejam alocados na mesma posi¢ao. Por isto, 0 somatério dos comprimentos de tubulacéo
de todos os trocadores em séria deve ser analisado para de nir a posi¢do destes. Nesta rede, as
correntes que possuem trocadores de calor em série sao as correntes CP1 (trocadores 1 e 3) e
HP2 (trocadores 2 e 4). A Figura 26 mostra os quatro trocadores de calor alocados na posi¢cao
1 apenas para facilitar a visualizacdo dos trocadores que estdo em série. Note que a posi¢ao
€ considerada pontual. Apenas na ilustracao, para facilitar a visualizacdo do percurso de cada
corrente € que a posicao disponivel ocupou uma area maior.
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Figura 26: Layoutda planta industrial com os quatro trocadores de calor alocados em uma
posicao prede nida.

A Tabela 21 mostra os comprimentos de tubulagéo por trocador de calor e 0 somatorio para
os trocadores de calor que estdo em série. Analisando estes valores (Ultima linha da tabela),
conclui-se que os trocadores 1 e 3 devem ser alocados na posi¢cdo 1 (comprimento total por
posicado igual a 70,75 ao invés de 95,25) e os trocadores 2 e 4, na posicdo 2 (comprimento total
por posicao igual a 85 ao invés de 100).

A ultima linha da Tabela 21 evidencia que o comprimento inicial da corrente que possui
trocadores em série até a posi¢cao onde o TC esta instalado é contabilizado apenas uma vez se
0s dois equipamentos estiverem na mesma posicao.

A Figura 27 ilustrdayout nal para esta rede de trocadores de calor.
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Tabela 21: Calculo dos comprimentos de tubulagéo por posi¢cao (com e sem assumir trocadores
em série).

Posicéo 1 Posicéo 2
Corrente TC1 TC3 TC2 TC4 TC1 TC3 TC2 TC4
HP1 - 18,75 - - - 13,25 - -
HP2 - - 30,5 30,5 - - 14,5 14,5
CP1 18 18 - - 28 28 - -
CP2 - - 33,5 - - - 22,5 -
Vapor 34 - - - 54 - - -
Agua - - - 36 - - - 48
Total por TC/ [m] 52 36,75 64 66,5 82 41,25 37 62,5
Total por posicao/ [m] 70,75 100 95,25 85

Figura 27: Layoutda planta industrial com os trocadores de calor alocados nas posi¢cdes que
demandam um menor comprimento de tubulacao.
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6 Modelagem layout

No capitulo anterior, os comprimentos das tubulagdes necessarias para interligar os equipament
da RTC do Estudo de caso 1 (rede original/ Figura 6) foram calculados manualmente.

O objetivo deste capitulo € desenvolver um procedimento, um modelo matematico, para
otimizar o layout industrial, minimizando o comprimento total da tubulacdo necesséaria em
uma rede de trocadores de calor. A automatizacao desta etapa do projeto de sintese de RTC
€ interessante principalmente para projetos maiores, em que a escolha da posicao de cada
eguipamento torna-se trabalhosa e a otimizacdo do comprimento total representa a reducéo de
um valor mais signi cativo do custo anual total.

Além disso, a otimizag¢édo dayouttorna-se necesséria a partir no momento em que existe
mais de uma posicao disponivel para alocar os trocadores de calor. Com apenas uma posi¢ao
disponivel, hd um acréscimo no comprimento da tubulagéo, ja que todas as correntes precisam
ser desviadas até a posi¢ao onde estao os trocadores de calor para que suas demandas térmica
sejam supridas. Porém, este valor adicional € xo. Por outro lado, se existe mais de uma posicao
onde cada trocador de calor pode ser alocado, é possivel escolher em qual delas é necessario um
menor comprimento de tubulacao para interligar os equipamentos.

A escolha desta posicao pode parecer simples analisando-se apenas uma ou duas correntes,
mas nao para a sintese de uma RTC mais complexa, com mais correntes e equipamentos.

Este capitulo dedica-se exclusivamente para esta etapa, uma vez que esta é a principal
contribuicéo deste trabalho.

6.1 Consideracdes iniciais

6.1.1 Numero de posicOes disponiveis para alocar os trocadores de calor

Este trabalho assume que existem duas possiveis posi¢cdes para alocar os trocadores de calor
(m=2).

Para a alocacao de cada equipamento, uma posicao € sempre determinada como a mais
viavel. A escolha da melhor posicao é de nida pelas seguintes variaveis binarias:
Plijm: variavel binaria dos trocadores de calor integrados do estagio 1;
P2im: variavel binaria dos trocadores de calor integrados do estagio 2;
Pugm: variavel binaria do trocador de calor de utilidade quente;
Puf.,: variavel binaria do trocador de calor de utilidade fria;

As restricdes que garantem que cada trocador seja alocado apenas uma vez e apenas em uma
das posicOes disponiveis estao representadas pela Equacdes 6.1-6.4.

O
Plijm = 1; (6.1)

m
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o)

P2ijm = 1; (6.2)
m
o]

Pugm = 1, (6.3)
m
0

Pufm=1 (6.4)
m

6.1.2 Numero maximo de trocadores de calor por posi¢ao

Mais de um trocador de calor pode ser alocado em cada uma destas posi¢des; porém, o
namero maximo de equipamentos por posicligaf) sera restringido nas Ultimas etapas da
modelagem, devido a limitacao fisica de espaco.

~ ~

0 0 O O
Zjk Plijm + Zjk P2ijm + zcy PUfL+ Zhl.j Pqu = Nmax (6.5)
k=1 i;jik=2 i j

6.2 De nicao das coordenadas das posicoes inicial e nal das
correntes

Inicialmente, trés conjuntos de posicdes, coordenadas (X,y,z), precisam ser de nidas:

" posicao inicial de cada corrente, ou seja, a posicdo do equipamento de onde sai cada
corrente &in, Yin, Zn);

" posicao nal de cada corrente, ou seja, a posicao do equipamento de desiingoit,
Zout);

"~ posicao disponivel para alocar o trocador de categ,(yrc, Zrc)-

6.3 Distancia de Manhattan

A modelagem do comprimento da tubulacdo pode ser dividida basicamente em trés partes:
1) a primeira delas é referente ao primeiro trecho, ou seja, o comprimento ihicigl €
LCin) que a corrente percorre entre o equipamento que libera a corxgntg( zn) e o trocador
de calor &rc, Yre, zrc) (Secao 6.4);
2) a segunda parte corresponde ao segundo trecho, ou seja, o comprimentoHgpal (
e LCoyt), a partir do trocador de calokfc, Yrc, Zrc) até o equipamento de destino nal da
corrente Kout, Yout, Zout) (Se¢ao 6.5);
3) além dos comprimentos inicial e nal de cada corrente, ha também um comprimento
intermediario que conecta as duas posicdes disponiveis para alocar os trocadores de calor. Caso
uma corrente passe por um trocador se calor alocado na primeira posicao e depois passe por
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outro trocador de calor alocado na segunda posi¢do, este comprimento intermediario deve ser
contabilizado.

A partir das coordenadas de nidas na secao anterior, todos 0s possiveis comprimentos entre
elas sao calculados e de nidos como parametros do modelo.

Lp1 P2 = JXTCoey XTCueod +IYTCHMEL VTGl Y 121G ZTCs) (6.6)
Para as correntes de processo quentes:

LHing, = J%n Xteod + Vi Yrcal +i2n  Zrc,i (6.7)

LHouyn = iXTCn  Xoutd +i¥rG Yous) *Zrc Zous] (6.8)
Para as correntes de processo frias:

LGy = iXiny  XrCol ¥ 1¥in,  Yrcal +12Zn  Zrc,) (6.9)

LCouf = IXTCy  Xouyi +i¥rGy  Yousi +izrc,  Zousl (6.10)

Para as correntes de utilidade:

LCUueym =2  jXeu Xl tiYeu Yrcwl*iZu Zrc,) (6.11)
LhUhgm =2 X Xtco) T iYhu  Yrca * 1z Zrc.) (6.12)
Onde:

LHin,e.,: Comprimento inicial para as correntes quentes;

LCincp.,- Comprimento inicial para as correntes frias;

LHout,.yr - COmprimento nal para as correntes quentes;

LCoutncp- Comprimento nal para as correntes frias;

Lpy p2: Comprimento intermediario entre duas posi¢cdes disponiveis para alocar os trocadores
de calor.

6.4 Comprimento inicial

O modelo foi desenvolvido tomando como base a superestrutura proposta por Yee e Grossmann
(1990) para 4 correntes de processo (Figura 7). Nesta superestrutura, em cada corrente de
processo, podem existir no maximo 2 trocadores de calor no primeiro estagio, outros 2 no
segundo estagio e 1 trocador de calor de utilidade.

A Figura 28 ilustra os possiveis comprimentos iniciais que uma corrente gdénpode
percorrer.
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6.8 Funcao objetivo incluindo o custo da tubulacéo

A funcao objetivo do modelo de Yee e Grossmann (1990) é entdo adaptada para incluir o
comprimento total da tubulac&o requerida na rede, Equacéo 6.27.

0 0
min CCU qcy + CHU qhy
i HP " j CcP y
6O 0 O 0 0
tAF CRj zjk+ CFRgcu zeu+  CRHuu zhy
. i HPj CPk ST i HP jcp 4
O 6 O o o
+ AF Cj AK° + Cicu Acy® icu + Chugj LAhy® iHu
i HPj CPk ST i HP i cp

Sendo que Cusjg corresponde ao custo do metro da tubulacdg,g € calculado pela
Equacéo 6.28.
0 0 0 0
Liota=  »LHL + LH2 + LH3% LCY +LC2 + LC3 +  Leodmt  Lhotn(6-28)

i j im jm
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Figura 49: Estudo de caso thyoutindustrial com comprimento de tubulacéo total minimizado.

Se o comprimento da tubulacao para esta mesma rede nao fosse minimizado, o comprimento
poderia ser até 54% maior e apresentalayoutmais complexo (Figura 50). Para este caso, 0
comprimento total de tubulacao seria igual a 277,75 metros, ao invés de apenas 179,75 metros.
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muito simples e demanda um pequeno comprimento de tubulag¢do. Portanto, € necessario que
a analise seja realizada também para processos maiores antes de concluir que a otimizacao
simultanea do comprimento da tubulacéo € insigni cante.

Porém, a partir da rede ja de nida, a otimizacéo simultdnea do comprimento da tubulacéo
garantiulayoutsmais simples e teoricamente mais funcionais; além de garantir uma economia
de até 35% da tubulacdo necessaria para a sintese da mesma alternativa de rede.

O objetivo do proximo capitulo foi testar a metodologia/procedimento proposto para o
calculo e otimizagdo do comprimento total da tubulagao para outros dois estudos de caso, mais
complexos.
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Tabela 25: Estudo de caso 2: dados para analise econémica (KEMP, 2007).

Item Valor

Vapor/ [$/kW ano] 105,12

Agua/ [$/kW ano] 4,38

Custo de investimento - trocador de calor/[$]  10.000+3@6%
Tempo de vida util da planta/ [ano] 5

Fator de anualizacao (AF) 11; 1505

Tabela 26: Coordenadas iniciais e nais das correntes de processo e posi¢des disponiveis para
alocar os trocadores de calor.

Corrente  x/ [m] yil [m] z/ [m] x¢/ [m] yi/ [m] z/ [m]

HP; 23,9 12,7 1,0 76,0 5,6 1,0
HP, 28,1 22,5 5,6 28,1 56,3 5,6
HP3 19,1 22,5 5,6 18,3 56,3 5,6
HP, 149,1 56,3 5,6 140,7 18,3 5,6
CPy 5,6 56,3 1,4 7,0 19,7 1,4
CP, 8,4 15,5 1,4 19,1 14,1 1,4
CP; 76,0 5,6 1,0 126,6 16,9 2,8
Agua 64,7 56,3 7,0 64,7 56,3 7,0
Vaporl 64,7 36,6 4,2 64,7 36,6 4,2
Vapor2 92,9 36,6 4,2 92,9 36,6 4,2
P1 47,8 14,1 1,0 47,8 14,1 1,0
P2 109,7 14,1 1,0 109,7 14,1 1,0

7.1.2 Otimizacao sequencial: sintese da rede e layout

Assim como no Estudo de caso 1, uma varredura dos valoregJU&MIT foi realizada
com o objetivo de aumentar as chances de encontrar o minimo global da funcdo custo (TAC).

Neste estudo de caso, o valor minimo de TAC foi encontradohpdtdMIT = 6200, conforme
mostrado na Tabela 27.

Tabela 27: Estudo de caso 2: Varredura dos valores de custo anual total (TAC) obtidos a

partir de estimativas iniciais diferentes da quantidade méaxima de utilidade quente disponivel
(HULIMIT).

HULIMIT (kW) 5500 5600 6000 6200 6400 6500 7000 8000 10000
TAC/ [k$/ano] 847 802 788,5 788,0 788,0 788,0 947 788,0 788,0

Nestas condicdes, a rede encontrada esta apresentada na Figura 56. A Tabela 28 mostra a
analise econdmica para esta rede.
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7.1.3 Otimizagao simultadnea: sintese da rede e layout

Nos resultados mostrados nesta se¢éo, 0s custos referentes a aquisi¢do da tubulacao foram
inseridos na funcéo objetivo (que ja incluia o custo de aquisicdo com os trocadores de calor e o
custo operacional com utilidades externas). Como o problema torna-se fortemente néo linear, a
estratégia adotada foi otimizar simultaneamente a sintese da rddgaite, posteriormente,
otimizar olayoutnovamente para garantir que o comprimento minimo foi encontrado.

Ao contrario do que foi observado no estudo de caso 1, neste segundo estudo de caso, a
inclusdo dos custos com a tubulagéo in uenciou na sintese da rede. Redes de trocadores de
calor diferentes foram obtidas mesmo quando o custo do metro da tubulacdo foi considerado
bem baixo, como por exemplo 100 unidades monetérias.

Por exemplo, assumindo-8&,,,=6, a rede encontrada foi a apresentada na Figura 58. Esta
rede possui um custo anual total igual a 909 k$/ano. Para comparar com a rede anterior,
este custo anual total sem o custo referente a tubulacdo é de 793 k$/ano (valor um pouco
superior ao encontrado anteriormente, 788 k$/ano); porém, com comprimento menor e igual
a 1157,6 metros ao invés de 1885,7. Estes 728 metros a menos garantiram uma economia de
72.800 unidades monetarias. Este custo adicional de cerca de 9% néo estava sendo previsto
anteriormente. Portanto, incluir os custos com as tubulac¢des contribui ndo apenas para que as
estimativas de custo sejam mais realistas, mas também direciona a otimizacéo para redes mais
simples, com menos equipamentos. Esta seria a principal vantagem de consldgoat 0a
sintese da rede, pois redes mais simples sdo mais operacionais.
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8 Conclusodes

As discussoes feitas para o estudo de caso 1 no Capitulo 2 mostraram que uma rede de
trocadores de calor com integracdo energética € economicamente mais viavel do que a alternativa
de rede constituida apenas por trocadores de calor com utilidades externas (vapor e agua). O
custo anual total desta ultima foi quase o dobro (612 k$/ano) do valor para a alternativa com
integracao energética (311 k$/ano). Esta diferenca foi, basicamente, consequéncia dos menores
custos operacionais devido ao menor consumo de utilidades. Novamente, este resultado enfatiza
a importancia econémica da integracao energética.

O Capitulo 3, que apresentou uma solucdo otimizada para a rede de trocadores de calor do
estudo de caso 1, mostrou que alternativas de redes de trocadores de calor ainda mais viaveis
podem ser encontradas minimizando-se o custo anual total deste projeto. Utilizar métodos de
otimizacdo matematica para a sintese das redes automatiza este etapa e facilita a inclusédo de um
maior numero de variaveis no modelo.

O Capitulo 4 mostrou o acréscimo da primeira variavel inserida no modelo de Yee e
Grossmann (1990): as quedas de pressao nos trocadores de calor. Com isso, os valores dos
coe cientes de troca térmica foram otimizados, sendo que valores maiores do que os inicialmente
propostos foram encontrados. Consequentemente, as areas de troca térmica dos equipamentos
diminuiram e, logo, o custo de investimento inicial com a aquisicdo dos trocadores de calor
também diminuiu. Com a inclusdo desta primeira variavel na funcao objetivo, a alternativa de
rede e as estimativas de custo encontradas foram diferentes da alternativa otimizada mostrada
no Capitulo 3. Por isto, conclui-se que a varidvale fato, deve ser otimizada simultaneamente
na sintese da RTC.

Os Capitulos 5 e 6 foram dedicados a inclusdo da segunda variavel inserida no modelo de
Yee e Grossmann (1990): layout industrial. O primeiro destes capitulos mostrou passo a
passo e manualmente como o comprimento total da tubulacéo foi calculado; enquanto o capitulo
subseguente mostrou a modelagem matematica apropriada para automatizar esta etapa e inclui-la
no modelo inicial utilizado como base, o modelo de Yee e Grossmann (1990). Esta foi a principal
contribuicdo deste trabalho, uma vez que poucos estudos reportados na literatura detalham o
layoutindustrial e, de fato, calculam os comprimentos das tubula¢gdes. Neste caso, as alternativas
de rede encontradas s6 foram diferentes daquelas previstas anteriormente (Capitulo 3) quando
o custo do metro da tubulacéo foi considerado demasiadamente alto. Deste modo, conclui-se
gue nao foi necessario minimizar o comprimento total da tubulacdo simultaneamente a sintese
da RTC. Porém, a partir de uma rede j& de nida, a otimizacdo sequencial do comprimento da
tubulacdo garantiu ufayoutmais simples e uma economia de até 35% da tubulacdo necessaria
para mesma alternativa de rede.

A metodologia proposta para o célculo e a otimizacdo do comprimento da tubulacdo foi
aplicada satisfatoriamente para estudos de caso maiores. Porém, ao contrario do observado
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no estudo de caso 1, o Estudos de caso 2, apresentado no Capitulo 7, mostrou que para este
processo maior que demandou mais de 1000 metros de tubulacdo, a otimizacdo simultanea
incluindo os custos com a tubulacdo resultou em uma alternativa de rede mais simples. A
vantagem de uma rede com menos trocadores de calor € principalmente operacional. Além
disso, uma parcela na estimativa dos custos pode ser negligenciada se os custos com a tubulagéo
nao forem considerados; por isto, esta consideracdo também contribui para estimativas de custo
mais realistas.

E importante ressaltar que as func¢des custo utilizadas em cada estudo de caso foram baseadas
em estudos prévios da literatura e sao diferentes entre si. Isto di culta uma comparacdo numeérica
entre eles e a determinacgéo de quao representativa € a porcentagem do custo anual total referente
as tubulagbes. O fato € que a metodologia proposta foi funcional para estes casos e permitiu a
otimizacao simultanea da sintese da rede de trocadores de caltay®wdiondustrial.

Portanto, concluiu-se que ambas as variaveis analisadas (quedas de pressao nos trocadores
de calor elayoutindustrial) sdo importantes para estimativas de custo mais con aveis e que
devem ser consideradas para a sintese de redes de trocadores de calor.

8.1 Sugestdes para trabalhos futuros

Neste trabalho, o custo da tubulagéo foi calculado apenas em funcéo de seu comprimento
total. Logo, a primeira sugestdo para trabalhos futuros € que este valor seja calculado
também em funcéo dos diametros das tubulaces;

No trabalho de Souza, Khanam e Mohanty (2016), o custo da tubulacao foi calculado
em funcéo de seu didmetro. Porém, este valor foi considerado como um parametro na
simulacao e, portanto, ndo considerava que o diametro da tubulag&o diminuia quando havia
uma divisdo de corrente. Por isto, outra sugestédo € que o custo do metro da tubulagdo em
funcdo do diametro seja sensivel em relacdo as mudancas de vazao das correntes;

A modelagem deste trabalho considerou apenas duas possiveis posi¢cdes para alocar 0s
trocadores de calor. Trabalhos futuros podem aumentar o numero de posi¢des disponiveis
para alocar estes equipamentos;

Outra sugestao seria utilizar ousoftwarepara a sintese da rede de trocadores de calor
com a otimizagao simultanea dayout industrial, a m de facilitar a modelagem de
problemas industriais mais complexos.
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A Calculos de apoio: capitulo 2

Conhecendo-se os valores da carga téermigatémperatura inicialTIN) e temperatura
nal (TOUT) de cada corrente e em cada um dos trocadores de calor que constituem a rede
inicialmente proposta (Tabela 1 e Figura 6), foi possivel calcular a area de cada equipamento
(Equagéo A.1).

g-= Uu A TM|_ (Al)
1 1 1
0 h e (A.2)

Por exemplo, para o trocador de calor de utilidade quente 1:

Figura 62: Trocador de calor 1 - Estudo de caso 1.

T1 T, 25 94
T - 25
In—T; In9—4

TuL = =521C (A.3)

Substituindo o valor de Ty na Equacdo A.1l, encontramos que o valor da area deste
trocador de calor (Equacédo A.4).

1400= Arci 521=2687n7 (A.4)

1 1
02T oz

O custo de investimento inicial deste equipamento foi calculado pela equacdo mostrada na
Tabela 2:

Crcy = 30:000+ 750 1268 7098 = 99:625 4 (A.5)

Da mesma maneira foram calculados as areas e o0s custos de aquisi¢cdo dos trocadores de
calor 2, 3 e 4 (resultados mostrados na Tabela 4).

Custo de investimento inicial totald;1$° = 99:625 4+118021; 7+96:99Q 0+88:602 7(A.6)
Custo de investimento inicial totad;1$° = 403239 8 (A.7)
Considerando um tempo de vida util igual a 5 anos:

1:1°
’? 1403239 8° = 129:884 3 $+ano (A.8)
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Além deste valor anual referente as parcelas do valor de aquisicédo dos equipamentos, existe 0
custo anual com a aquisicao da utilidade quente e fria, calculados a partir dos valores mostrados

na Tabela 2 e das cargas térmicas dos trocadores de utilidade quente (1400 kW) e fria (1320
kW).

Custo anual totd$ean® = 129884 3 + 13:200+ 168000= 311084 3 $+ana  (A.9)

Portanto, o valor anual total desta rede de trocadores de calor € igual a 311.084,3 $/ano.
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B Coddigos / GAMS

B.1 Rede otimizada do exemplo Shenoy (Capitulo 3)

$TITLE HENS BY SUPERSTRUCTURE MINLP
$onnestcom inlinecom // // eolcom
$onSymXRef

$onsymlist

SETS i hot streams /1*2/

j cold streams /1*2/

iu hot utilities /1*1/

ju cold utilities /1*1/

DATA /TIN, TOUT,F,H/;

TABLE HOTS(i,DATA) Hot streams data
TINTOUTFH

1175.00 45.00 10.00 0.2000

2 125.00 65.00 40.00 0.2000 ;

TABLE HUTIL(iu,DATA) Hot utilities data
TINTOUTFH

1 180.00 179.00 0.00 0.2000 ;

TABLE COLDS(j,DATA) Cold streams data
TINTOUTFH

1 20.00 155.00 20.00 0.2000

2 40.00 112.00 15.00 0.2000;

TABLE CUTIL(ju,DATA) Cold utilities data
TINTOUTFH

1 15.00 25.00 0.00 0.2000 ;

SCALAR

NOI number of stages in superstructure /2/
SET

k temperature locations NOI + 1 /1*3/;
PARAMETERS

CHU(iu) cost of heating utility

CCU(ju) cost of cooling utility

CF xed cost of a unit

C area cost coe cient for exchangers

beta cost exponent for exchangers
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AF annualization factor HULIMIT upper limit on hot utility to be given by user
AVHOT(i) heat content of hot stream

AVCOLD(j) heat content of cold stream

MAXDT(i,j) upper bound on temperature di erence
-

MAXDTHU(iu,j) upper bound on temperature di erence - hot utility
MAXDTCU(i,ju) upper bound on temperature di erence - cold utility
-

STAGE(K) stages in the superstructure

FTB(k) rsttemperature boundary in the superstructure

STB(k) second temperature boundary in the superstructure

LTB(k) last temperature boundary in the superstructure

AREA(i,j,k) area of exchanger between streams JH and JC in interval |
AREAH(iu,j) area of heater for hot utility JHU on cold stream JC
AREAC(i,ju) area of cooler for cold utility JCU on hot stream JH ;
CHU('1") = 120;

CCU('1) = 10;

AF = (1.1**5)/5.;

CF = 30000;

C =750;

beta = 0.81;

kkkkkkkkkkhkkhkkhhkhkhkkhkhkkkkkkkkkkkhhhhkhkhkhkhkhkhkkkkx

HULIMIT = 400;

Kk Kk

AVHOT(i) = HOTS(i,F)*(HOTS(i, TIN') - HOTS(i, TOUT') ;
AVCOLD(j) = COLDS(j,F')*(COLDS(j, TOUT')-COLDS(j, TIN");
MAXDT(i,j) = MAX(0,COLDS(j, TIN') - HOTS(i, TINY,
COLDS(j, TIN') - HOTS(i, TOUT),

COLDS(j, TOUT') - HOTS(i, TINY),

COLDS(j, TOUT') - HOTS(i, TOUT) ;

Kk kR
MAXDTHU(iu,j)= MAX(0, HUTIL(iu, TIN') - COLDS(j, TIN'),
HUTIL(iu, TOUT')- COLDS(j, TIN'),

HUTIL(iu, TIN') - COLDS(j, TOUT),

HUTIL(iu, TOUT')- COLDS(j, TOUT") ) ;

MAXDTCU(i,ju) = MAX(0,HOTS(i, TIN') - CUTIL(ju,'TIN"),
HOTS(i, TOUT")- CUTIL(ju, TINY,

HOTS(i, TIN') - CUTIL(ju, TOUT),

HOTS(i, TOUT")- CUTIL(ju, TOUT') ) ;
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kkkkkkkkkkhkkkhkkhkkkhkkkhkkkhkkhkkkhkkkhkkkhkkhkkhkkkhkkkhkkhkkkkkhkkkhkk

STAGE(K)$(ORD(k) LT CARD(K)) = 1;

FTB(k)$(ORD(k) EQ 1) =1;

LTB(k)$(ORD(k) EQ CARD(K)) = 1;

POSITIVE VARIABLES

TH(i,k) temperature of hot stream JH as it enters stage k
TC(j,k) temperature of cold stream JC as it leaves stage k
q(i,j,k) energy exchanged between JH and JC in stage |
gcu(i,ju) energy exchanged between JH and the cold utility
ghu(iu,j) energy exchanged between the hot utility and JC
dt(i,j,k) approach between JH and JC at location |
dtcu(i,ju) approach between JH and the cold utility
dthu(iu,j) approach between the hot utility and JC ;
BINARY VARIABLES

z(i,j,k) is one if the match between JH and JC exists in stage |
zcu(i,ju) is one if the match between JH and JCU exists
zhu(iu,)) is one if the match between JHU and JC exists ;
VARIABLE

TAC total annual cost ;

EQUATIONS

ENBALH(i)

ENBALC(j)

EBHST(i,k)

EBCST(j,k)

UTILH(j,Kk)

UTILC(i,k)

TINH(i,k)

TINC(j,k)

CONSTH(i,k)

CONSTC(j,k)

CONSTHL(i,k)

CONSTCEF(j,k)

BOUNDQ(i,},k)

BOUNDQH(iu,j)

BOUNDQC(i,ju)

DTHEQN(i,j,k)

DTCEQN(i,j,k)

DTHUEQN(iu,j,k)

DTCUEQN(i,ju,k)
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ENCON1

OBJ Objective function ;

ENBALH()..

(HOTS(i, TIN)-HOTS(i, TOUT"))*HOTS(i,'F") =E=
SUM((j,K)$STAGE(K), q(i,j,k)) +SUM(ju,gcu(i,ju)); ENBALC())..
(COLDS(j, TOUT")-COLDS(j, TIN))*COLDS(j,'F") =E=
SUM((i,k)$STAGE(K), q(i,j,k)) +SUM(iu,ghu(iu,)));
EBHST(i,k)$STAGE(K)..

HOTS(i,'F)*(TH(,k) - TH(i,k+1)) =E= SUM(], q(i,j,k));
EBCST(j,k)$STAGE(K)..

COLDS(j,'F)*(TC(j,k) - TC(j,k+1)) =E= SUM(i,q(i,j,k));
UTILH(j,K)$FTB(K)..

COLDS(j,'F)*(COLDS(j, TOUT") - TC(j,k)) =E= SUM(iu,ghu(iu,)));
UTILC(i,K)$LTB(K)..

HOTS(i, F)*(TH(i,k) - HOTS(i, TOUT")) =E= SUM(ju,gcu(i,ju));
TINH(i,K)$FTB(K)..

HOTS(i, TIN') =E= TH(i,Kk);

TINC(j,K)$SLTB(K)..

COLDS(j, TIN) =E=TC(j,k);

CONSTH(i,K)$STAGE(K)..

TH(i,k) =G= TH(i,k+1);

CONSTC(j,K)$STAGE(K)..

TC(j,k) =G= TC(j,k+1);

CONSTHL(i,K)$LTB(K)..

TH(i,k) =G=HOTS(i, TOUT");

CONSTCF(j,k)$FTB(K)..

COLDS(}, TOUT") =G= TC(j,k);

BOUNDQ(i,},K)$STAGE(K)..

q(i,j,k)-MIN(AVHOT (i), AVCOLD(j))*z(i,j,k) =L= 0;
BOUNDQC(i,ju)..

geu(i,ju) - AVHOT((i)*zcu(i,ju) =L=0;

BOUNDQH(iu,j)..

ghu(iu,j) - AVCOLD(j)*zhu(iu,j) =L=0;
DTHEQN(,j,K)$STAGE(K)..

dt(i,j,k) =L= TH(i,k) - TC(j,k) + MAXDT(i,)*(1 - z(i,j,k));
DTCEQN(,j,k)$STAGE(K)..

dt(i,j,k+1) =L= TH(i,k+1) - TC(j,k+1) + MAXDT(i,j)*(1 - z(i,j,K));

kkkkkkkkkkkkhkkkkkkhkkhkkhkkkkkhkkhkkhkkhkkkhkkhkkkkkkhkkkk

DTHUEQN(iu,j,K)$FTB(K)..
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dthu(iu,j) =L= (HUTIL(iu, TOUT") - TC(j,k))+ MAXDTHU(iu,j)*(1 - zhu(iu,)));
DTCUEQN(i,ju,K)$LTB(K)..

dtcu(i,ju) =L= TH(i,k) - CUTIL(ju, TOUT")+ MAXDTCU(i,ju)*(1 - zcu(i,ju));
ENCONL..

SUM((iu,j),ghu(iu,j)) =L= HULIMIT;

OBJ..

TAC =E=

AF*( CF*(SUM((i,j,K)$STAGE(k),z(i,},k)) +

SUM((i,ju),zcu(i,ju)) + SUM((iu,j),zhu(iu,j))) + C*SUM((i,j,K)$STAGE(K),(q(i,j,k)
*((L/HOTS(i,H"))+(1/COLDS(j,'H")))/

((2.13.)*((dt(i,j,k)*dt(i,j,k+1))**(1./2.)) +

(2./6.) *(dt(i,j,k) + dt(i,j,k+1)) + 1e-6 )+ 1e-6 )**beta)

+

C*SUM((iu,j),(ghu(iu,j)

*((1/COLDS(j,'H")+(1/HUTIL(iu,'H")))/
((2./3.)*(((HUTIL(iu, TIN")-COLDS(j, TOUT"))*dthu(iu,j))**(1./2.)) +

(2./6.) * (HUTIL(iu, TIN)-COLDS(j, TOUT")+dthu(iu,j)) + 1e-6 )+ 1e-6 )**beta) +
C*SUM((i,ju),(gcu(i,ju)

*((L/HOTS(i,'H"))+(1/CUTIL(ju,'H")))/

((2./3.)* (HOTS(i, TOUT")-CUTIL(ju, TIN"))*dtcu(i,ju))**(1./2.)) +

(a./6.) *

(HOTS(i, TOUT")-CUTIL(ju, TIN)+dtcu(i,ju)) + 1e-6 )+ 1e-6 )**beta)

)

+ SUM((iu,j),ghu(iu,j)*CHU(iu))+

SUM((i,ju),gcu(i,ju)*CCU(ju)) ;

MODEL AUTIL /ALL/;

*Inicialization

TAC.LO =0;

TH.UP(i,k) = HOTS(i, TIN');

TH.LO(i,k) = HOTS(i, TOUT";

TC.UP(j,k) = COLDS(j, TOUTY);

TC.LO(j,k) = COLDS(j, TINY;

TH.L(i,k) = HOTS(i, TIN");

TC.L(j,k) = COLDS(j, TINY;

dt.L(i,j,k)= HOTS(i, TIN')-COLDS(j, TIN");

dt.L(i,j,k+1)= HOTS(i, TIN')-COLDS(j, TIN");

dthu.L(iu,j)=HUTIL(iu, TOUT")-COLDS(j, TIN";

dtcu.L(i,ju)=HOTS(i, TIN')-CUTIL(ju, TOUT");
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dt.UP(i,j,k)= HOTS(i, TIN)-COLDS(j, TIN");
dt.UP(i,j,k+1)= HOTS(i, TIN)-COLDS(j, TIN";
dthu.UP(iu,j)=HUTIL(iu, TOUT")-COLDS(j, TIN");
dtcu.UP(i,ju)=HOTS(i, TIN')-CUTIL(ju, TOUT");
g.L(1,j,K)$STAGE(K) = Min(AVHOT (i),AVCOLD()));
g.UP(i,j,k)$STAGE(k) = Min(AVHOT (i),AVCOLD()));
gcu.L (i,ju) = AVHOT(i);

gcu.UP (i,ju)= AVHOT (i);

ghu.L (iu,))= min(HULIMIT, AVCOLD()));

ghu.UP (iu,j)= AVCOLD());

kkhkkkkkkkkkhkkhkkhkkkhkkkhkkhkkhkkkhkkkhkkkhkkhkkhkkkhkkkhkkhkkkkhkkkhkk

option minlp = AlphaECP;

Tk k ke kk ko ko ko ko okokkkk ok

OPTION ITERLIM = 5000;

OPTION DOMLIM = 10;

OPTION limrow = 4;

option sysout=on;

SOLVE AUTIL USING MINLP MINIMIZING TAC;
DISPLAY TAC.L;

AREA(i,j,K)$STAGE(k) =
g.L(1,j,K)*(L/HOTS(i,'H)+1/COLDS(j,'H")/( (2./3.)*
(dt.L(i,j,k)*dt.L(i,j,k+1))**(0.5) +

(dt.L(i,j,k) + dt.L(i,j,k+1))/6 + 1E-6 );

AREAH(iu,)) =
ghu.L(iu,j)*(1/COLDS(j,'H")+1/HUTIL(iu, H))/( (2./3.)*
((HUTIL(iu, TIN)-COLDS(j, TOUT"))*dthu.L(iu,j))**(0.5) +
(HUTIL(iu, TIN)-COLDS(j, TOUT")+dthu.L(iu,)))/6+1E-6 );
AREAC(i,ju) =
gcu.L(i,ju)*(1/HOTS(i,'H")+1/CUTIL(ju,'H))/( (2./13.)*
((HOTS(i, TOUT)-CUTIL(ju, TIN"))*dtcu.L(i,ju))**(0.5)+
(HOTS(i, TOUT")-CUTIL(ju, TIN)+dtcu.L(i,ju))/6 + 1E-6);
DISPLAY AREA, AREAH, AREAC;
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