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Resumo

A integração energética é uma alternativa para reduzir o consumo de energia em processos

industriais. A viabilidade econômica do projeto de síntese de rede de trocadores de calor

depende de uma estimativa de custo confiável, que usualmente inclui os custos de investimento

com a aquisição dos trocadores de calor e os custos operacionais devido ao consumo de utilidades

externas. O principal objetivo deste trabalho foi avaliar a influência de outras duas variáveis

nestas estimativas de custo: as quedas de pressão nos trocadores de calor e o layout industrial.

A otimização simultânea da síntese da rede de trocadores de calor incluindo a primeira destas

variáveis, as quedas de pressão nos equipamentos, mostrou-se significativa, uma vez que a

simulação convergiu para uma alternativa de rede e um custo anual total diferentes dos resultados

obtidos sem esta consideração. Visto que poucos trabalhos na literatura detalham o layout e, de

fato, calculam o comprimento total das tubulações necessárias para conectar os equipamentos

que constituem a rede de trocadores de calor, a inclusão desta segunda variável foi a principal

contribuição deste trabalho. Portanto, para esta segunda análise, a função objetivo do modelo

de programação não linear inteira mista (MINLP) a ser minimizada incluiu o comprimento

total da tubulação, calculado pela distância de Manhattan. Nós consideramos apenas poucas

posições (específicas e limitadas) como disponíveis para instalar os trocadores de calor, sendo

que cada uma destas posições comportou mais de um equipamento. Os resultados mostraram

que a otimização simultânea da rede de trocadores de calor incluindo esta consideração resultou

em alternativas de rede mais simples e, logo, operacionalmente mais viáveis. Além disso, a

partir de uma alternativa de rede definida, a minimização sequencial do comprimento total da

tubulação também garantiu layouts mais simples e com comprimentos totais de tubulação de

35% a 52% menores. Com isto, conclui-se que a inclusão de ambas as variáveis analisadas

contribuiu para que as estimativas de custo fossem mais realistas nos estudos de caso abordados.

Palavras-chave: Layout industrial, modelo MINLP, otimização de layout, síntese 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 influence 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

first variable (heat exchangers pressure drops) showed that this assumption was significant since

the result was a network and a cost estimation different 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

specific 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 different and simpler networks. Moreover, after defining 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 Introdução

A disponibilidade e o consumo de energia têm aumentado continuamente desde 1800,

quando o recurso disponível para a sua obtenção era apenas a queima de madeira e de outras

matérias orgânicas. Dados de 2015 mostram que, atualmente, existem diversas fontes de energia

disponíveis, tais como carvão (30%), óleo cru (29%), gás natural (24%), biocombustíveis

tradicionais (8%), nuclear (5%), hidroeletricidade (3%) e energias renováveis modernas (1%).

Ao longo destes últimos séculos, o consumo de energia primária mundial aumentou mais de 25

vezes, o que resultou no aumento da qualidade de vida, diminuição da pobreza e crescimento

econômico (RITCHIE; ROSER, 2018; INTERNATIONAL ENERGY AGENCY, 2017).

No entanto, as principais fontes de energia são não-renováveis e responsáveis pela produção

de quantidades alarmantes de dióxido de carbono (CO2) e outros gases de efeito estufa. Logo,

a redução/substituição do consumo de carvão, óleo e gás se tornou imprescindível 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 é responsável

por 37% do consumo mundial de energia (INTERNATIONAL ENERGY AGENCY, 2018).

As indústrias de manufatura de ferro e aço, cimento, petroquímicas e papel e celulose são

responsáveis por grande parte desta parcela de consumo (INTERNATIONAL ENERGY AGENCY,

2012). Em relação à perspectiva ambiental, devido à queima de combustíveis para a geração de

calor e eletricidade, os processos industriais são responsáveis por 45% do total de emissões de

CO2 (INTERNATIONAL ENERGY AGENCY, 2013 apud OLULEYE, 2015).

Diante destas parcelas significativas, para reduzir o consumo mundial de energia é importante

que ações sejam tomadas no setor industrial. Neste contexto, um marco importante foi a

crise do Petróleo (1973) que provocou abruptamente o aumento dos preços e a escassez dos

combustíveis (KLEMES, 2013). Como uma resposta para este período, surgiu uma área de

pesquisa conhecida como integração de processos, inicialmente direcionada para a integração

energética (LINNHOFF; FLOWER, 1978a).

A integração energética ocorre através da síntese (projeto de novas unidades operacionais)

ou o retrofit (alterações nas unidades existentes) de redes de trocadores de calor (RTC). Estas

redes preveem o aumento da integração entre correntes de processo a fim de aumentar as

trocas térmicas entre estas e, consequentemente, diminuir o consumo de utilidades externas

(forno, refrigeração, vapor e água) para o aquecimento e resfriamento das correntes de processo

(AKPOMIEMIE; SMITH, 2016; KLEMES, 2013). Logo, a demanda por insumos energéticos

e os custos operacionais diminuem, aumentando a competitividade das empresas que investem

em integração energética.

Porém, a viabilidade econômica da integração energética depende do projeto das redes de

trocadores de calor, que pode ser realizado por meio de métodos sequenciais ou simultâneos
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(BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG, 1997), e de estimativas de custo confiáveis.

O método do ponto de estrangulamento energético (MPE), método Pinch, é tradicionalmente

utilizado e segue uma abordagem sequencial. Apesar de ser um método manual e heurístico

(BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG, 1997), este método tem sido amplamente utilizado

para solucionar satisfatoriamente problemas industriais (POURANSARI; MARÉCHAL, 2014).

No entanto, o desenvolvimento computacional possibilitou a otimização da síntese da rede

de trocadores de calor de maneira mais rápida e com maiores possibilidades de alcançar o menor

custo, ou seja, o ponto ótimo. Além destas vantagens, os métodos de otimização matemática,

que podem ser sequenciais ou simultâneos, facilitam que um maior número de variáveis seja

considerado na etapa de síntese da rede de trocadores de calor. Consequentemente, o projeto

e as estimativas de custo tornam-se mais realistas. Duas variáveis importantes são a queda de

pressão nos trocadores de calor (POLLEY; PANJEH SHAHI, 1991) e o layout/topologia da

planta industrial (POURANSARI; MARÉCHAL, 2014).

A queda de pressão no trocador de calor é uma variável fundamental no projeto destes

equipamentos para determinar valores coerentes para os coeficientes de troca térmica (h).

Como o projeto de síntese de rede de trocadores de calor antecede o projeto detalhado de cada

equipamento, é interessante que os valores de h sejam definidos já nesta primeira etapa para

que os dois projetos não utilizem valores diferentes para a mesma variável e, logo, não fiquem

inconsistentes entre si. Além disso, o valor de h interfere diretamente nas áreas dos trocadores

de calor. Por isso, estes valores são fundamentais para uma boa estimativa de custo do projeto

de síntese de RTC (POLLEY; PANJEH SHAHI, 1991).

Chew et al. (2013) ressaltam a topologia dentre os fatores que, se não forem considerados

no projeto, podem comprometer a sua aplicabilidade e a viabilidade econômica. A topologia

e, consequentemente, a posição onde os equipamentos são alocados, influencia diretamente no

comprimento das tubulações. Quanto maior este comprimento, maiores os custos com a própria

aquisição da tubulação e com o bombeamento dos fluidos devido às quedas de pressão.

Além disto, a posição específica para a alocação dos trocadores de calor é escolhida

baseando-se em questões relacionadas à construção, processo, operação, manutenção e segurança

(CHEW et al., 2013). Como ressaltado por Trifoni (2016), apenas opções limitadas de

locais disponíveis na planta industrial para a alocação destes equipamentos atendem à estas

especificações.

1.1 Objetivos

1.1.1 Objetivo Geral

Neste contexto, o objetivo deste trabalho foi avaliar a influência de duas variáveis (queda de

pressão nos trocadores de calor e topologia industrial) na síntese de rede de trocadores de calor

e nas estimativas de custo deste projeto.
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1.1.2 Objetivos Específicos

• Considerar questões relacionadas ao projeto dos trocadores de calor, uma vez que tanto a

área quanto a queda de pressão nestes equipamentos interferem no custo da rede;

• Considerar o layout da planta industrial (posições dos equipamentos de entrada e saída de

cada corrente de processo) e calcular os comprimentos das tubulações;

• Avaliar se o custo de aquisição das tubulações foi relevante para o custo anual total da

síntese de rede de trocadores de calor;

• Avaliar possibilidades para alocar os trocadores de calor em posições fixas e predefinidas

como disponíveis;

• Avaliar a aplicabilidade do modelo proposto com as considerações do layout industrial

em estudos de caso mais complexos.

1.2 Estrutura da dissertação

O Capítulo 2 apresenta uma revisão bibliográfica sobre eficiência energética; um primeiro

estudo de caso, que será utilizado nos capítulos subsequentes acrescentando progressivamente

as modificações de interesse deste trabalho; e uma comparação entre uma rede de trocadores de

calor com e sem integração energética.

As redes de trocadores de calor apresentadas no Capítulo 2 foram obtidas manualmente. Já

no Capítulo 3, os resultados foram obtidos computacionalmente, utilizando o software GAMS

para solucionar o modelo de síntese de RTC proposto por Yee e Grossmann (1990). Para isto, o

custo anual total da RTC, incluindo o custo de aquisição dos trocadores de calor e consumo de

utilidades, foi minimizado.

O Capítulo 4 ressalta a influência do valor do coeficiente de troca térmica (h) na estimativa

de custo da RTC e a importância da otimização desta variável. O Estudo de caso 1 foi

solucionado novamente, porém desta vez, incluindo as considerações sobre as quedas de pressão

nos equipamentos no modelo de Yee e Grossmann (1990).

O Capítulo 5 apresenta uma revisão bibliográfica sobre as considerações a respeito do layout

industrial na síntese da rede de trocadores de calor e, mostra detalhadamente todas as etapas

necessárias para o cálculo manual do comprimento total de tubulação.

O Capítulo 6 foi dedicado exclusivamente para a modelagem necessária para a inclusão das

considerações a respeito do layout industrial no modelo de Yee e Grossmann (1990). Esta foi

a principal contribuição deste trabalho, uma vez que poucos estudos reportados na literatura

detalharam o layout das plantas industriais. O Estudo de caso 1 foi solucionado minimizando

a função custo que inclui o comprimento total da tubulação. Deste modo, o efeito desta

consideração foi avaliado considerando-se diferentes valores para o metro de tubulação.
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O Capítulo 7 mostra outros dois estudos de caso, com o objetivo de testar a aplicabilidade

do modelo proposto para o cálculo do comprimento total de tubulação para problemas com um

maior número de correntes.

O Capítulo 8 apresenta as conclusões obtidas sobre a influência das duas considerações

propostas para serem consideradas na minimização da função objetivo do custo total do projeto

de síntese de rede de trocadores de calor; e apresenta as sugestões para trabalhos futuros.
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2 Integração Energética

2.1 Revisão de literatura

Esta revisão da literatura apresenta uma contextualização sobre integração energética, os

desafios e os métodos conhecidos para a síntese de rede de trocadores de calor (RTC).

2.1.1 Integração Energética

A integração de processos teve início com foco na integração energética, em consequência

da crise do Petróleo que provocou a escassez e o alto custo de insumos energéticos na década

de 70 (KLEMES, 2013).

A primeira contribuição foi a de Hohmann (1971) ao propor as Curvas Compostas (Composite

Curves; entalpia versus temperatura). 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 gráfico foi possível

estabelecer as metas de consumo de energia, uma vez que os balanços de massa e energia

estavam previamente definidos para as principais operações unitárias do processo. Além disso,

Hohmann (1971) definiu uma meta para o número mínimo de unidades de trocadores de calor

(Nmin) que pode ser calculada pela soma do número de correntes de processo (P) com o número

de correntes de utilidades (U) menos 1 (Nmin = P+U−1) (LINNHOFF; HINDMARSH, 1983).

A partir das Composite Curves, estudos subsequentes determinaram o ponto de estrangulamen-

to energético do processo, Ponto Pinch (LINNHOFF; FLOWER, 1978a; LINNHOFF; FLOWER,

1978b). O Ponto Pinch é o ponto mais próximo entre a curva composta quente e a curva composta

fria (Figura 1) e representa um "gargalo"para a transferência de calor no processo.

Figura 1: Curvas compostas quente e fria com indicação do Ponto Pinch. Fonte: Shenoy (1995).
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Metas para a área de troca térmica ("vertical area algorithm", Equação 2.1) (TOWNSEND;

LINNHOFF, 1984 apud KLEMES, 2013) e para o valor de ∆Tmin mais viável economicamente

(Supertargeting) (AHMAD; LINNHOFF, 1989), foram propostas posteriormente.

Amin =

∑
i

1

∆TLM,i

∑
k

∆qk

hk

(2.1)

O estabelecimento de metas representou um avanço, uma vez que possibilita alterações

preliminares no projeto (SMITH, 2005). Porém, apenas a determinação das metas não fornece

informações suficientes e uma metodologia para a etapa de síntese das redes de trocadores de

calor.

2.1.2 Síntese de Rede de Trocadores de Calor

O problema da síntese de uma rede de trocadores de calor consiste na escolha de uma rede

de baixo custo que garanta a troca térmica requerida pelo balanço de energia entre as próprias

correntes de processo quando possível e viável economicamente e, se necessário, entre utilidades

externas (SHENOY, 1995).

A aquisição dos trocadores de calor para a síntese da rede implica em um custo de

investimento inicial, proporcional ao número de equipamentos requeridos (Nequip) e à área

de troca térmica de cada um deles (A). Por outro lado, a integração energética entre as correntes

do processo (quente e fria) reduz os custos operacionais, pois diminui o consumo de utilidades

externas (E). Uma vez que a escolha da força motriz do processo (∆Tmin) interfere de maneira

contrária nos custos de investimento (↑∆Tmin; ↓A; ↓Custo) e operacional (↑∆Tmin; ↑E; ↑Custo), o

equilíbrio entre estes fatores deve ser encontrado a fim de determinar o menor custo anual total

possível.

A síntese da rede de trocadores de calor é um problema complexo visto que inúmeras

combinações podem ser propostas entre as correntes tanto de processo quanto de utilidades

(RAVAGNANI; SUÁREZ, 2012). Os métodos para solucioná-lo podem ser divididos basicamente

em dois grupos: sequenciais e simultâneos (BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG,

1997).

Os métodos sequenciais decompõem o problema (consumo mínimo de utilidades, número

mínimo de unidades e custo mínimo de investimento) e, então, solucionam sequencialmente cada

subproblema de maneira independente (BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG, 1997). A

decomposição do problema inicial proposta por estes modelos é positiva pois diminui a sua

complexidade (RAVAGNANI; SUÁREZ, 2012). Por outro lado, como as principais variáveis

são analisadas separadamente em cada um dos subproblemas, o custo mínimo pode não ser

atingido (BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG, 1997).

A abordagem simultânea não requer que o problema seja subdividido e, minimiza o custo

considerando todas as suas variáveis simultaneamente (BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG,
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1997). No entanto, a função objetivo torna-se fortemente não-linear (SHENOY, 1995) e a

solução encontrada pode representar mínimos locais, ao invés do mínimo global do custo.

O método mais tradicional para solucionar este problema, método do ponto de estrangulamento

energético (MPE), é um método sequencial proposto por Linnhoff e Hindmarsh (1983). Desde

então, tem sido amplamente utilizado em problemas industriais por sua simplicidade. Este

método direciona a síntese da rede de trocadores de calor de modo a alcançar a meta de

consumo mínimo de utilidade, definida a partir do balanço de energia do processo e uma força

motriz (∆Tmin) previamente fixada. As alternativas encontradas por este método são factíveis,

pois todas as decisões para a síntese da rede foram avaliadas pelos projetistas responsáveis,

levando-se em conta às condições 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 minimização do custo anual total, ou seja, um equilíbrio entre os custos operacional

e de investimento. Como o método Pinch é um procedimento manual e que avalia a alocação

dos trocadores de calor por tentativa e erro, torna-se uma tarefa trabalhosa encontrar o equilíbrio

ótimo entre os trade-offs do processo. A aplicação deste método torna-se ainda mais dispendiosa

para processos complexos, que possuem múltiplos pontos Pinch, restrições para as trocas

térmicas entre as correntes, grande número de correntes e/ou que exigem a divisão das correntes

(BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG, 1997; KLEMES, 2013). Além disto, como este

método aborda o problema sequencialmente, o custo mínimo não necessariamente é atingido.

Outros métodos para a síntese de rede de trocadores de calor, baseados na otimização

matemática, são uma alternativa à algumas destas limitações do método Pinch.

Em contrapartida, os métodos de otimização matemática (apresentados no Capítulo 3),

que podem seguir tanto uma abordagem sequencial quanto simultânea, são uma alternativa

automatizada para a síntese da rede de trocadores de calor e contornam algumas das limitações

do Método Pinch.

A próxima seção, Seção 2.2, delimita o primeiro estudo de caso realizado neste trabalho e tem

como objetivo comparar uma RTC com e sem integração energética. Todas as considerações

propostas ao longo desta dissertação foram incluídas neste problema e comparadas com as

versões iniciais apresentadas neste capítulo.
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Figura 3: Correntes quentes (vermelho) e correntes frias (azul) disponíveis para integração
energética no processo exposto na Figura 2.

Onde MCP é o produto da vazão pelo calor específico de cada corrente.

Os dados relevantes deste processo estão expostos na Tabela 1. Para estas análises preliminares,

assumiu-se um coeficiente de troca térmica (h) igual para todas as correntes.

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

Corrente T IN/
[°C]

TOUT /
[°C]

MCP/
[kW/°C]

h/
[kW/(m2°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 (água) 15 25 -

Onde:

HP: Corrente de processo quente;

CP: Corrente de processo fria;

T IN: Temperatura inicial de cada corrente;

TOUT : Temperatura final de cada corrente;

A Tabela 2 mostra os valores necessários para o cálculo dos custos operacionais e de

investimento inicial das possíveis redes de trocadores de calor para este processo.
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Tabela 2: Estudo de caso 1: dados para análise econômica (SHENOY, 1995).

Item Valor

Vapor/ [$/kW ano] 120
Água/ [$/kW ano] 10
Custo de investimento - trocador de calor/ [$] 30.000+750 · A0,81

Tempo de vida útil da planta/ [ano] 5
Fator de anualização [AF] (1, 15)/5

2.2.2 Rede de trocadores de calor sem integração energética

A alternativa mais simples para suprir a demanda 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 não há integração

energética, ou seja, que o resfriamento das correntes quentes foi feito exclusivamente por

utilidade fria (qcu = 3700 kW) e o aquecimento das correntes quentes foi feito exclusivamente

por utilidade quente (qhu = 3780 kW).

A carga térmica (q) e área de troca térmica de cada trocador de calor (A) mostrado na Figura

4, assim como os valores de ∆Tmin, ∆TML e o custo de investimento inicial de cada equipamento

(CTC) estão mostrados na Tabela 3. Os cálculos 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 monetárias.

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

Com o objetivo de analisar a viabilidade econômica da integração energética, comparou-se a

rede inicialmente proposta para este processo (Figura 4), que não permite a integração energética,
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Tabela 3: Estudo de caso 1: análise econômica para a rede de trocadores de calor sem integração
energética.

Trocador de calor q/ [kW] A/ [m2] ∆TML/ [°C] ∆Tmin/ [°C] CTC/ [k$]

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 integração 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 alimentação do reator, que precisa ser aquecida

de 20°C até 155°C, começou a ser aquecida em um trocador de calor integrado (3) entre esta

corrente e a corrente de saída do reator, até que 85ºC fossem atingidos. Posteriormente, um

trocador de calor (1) com utilidade externa (vapor) foi utilizado para alcançar a temperatura

final (155°C). A reação foi exotérmica e a corrente deixou o reator a 175°C. Esta é a corrrente

quente utilizada no trocador de calor 3, que resfriou e entrou na coluna de destilação 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 40ºC até 112°C e resfriar o produto de fundo de

125°C até 98°C. Por fim, o produto de fundo foi resfriado de 98°C até 65°C em um trocador (4)

com utilidade externa (água) (SHENOY, 1995).
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é superior às temperaturas das correntes quentes do processo e a temperatura da utilidade fria

é inferior às temperaturas das correntes frias de processo. Ao observar a equação utilizada no

cálculo do custo de investimento inicial (mostrada na Tabela 2), pode-se perceber que os valores

das áreas de troca térmica podem ser mais significativos, o que causaria uma maior diferença

entre os custos de investimento das duas redes que estão sendo comparadas, se o valor fixo de

cada unidade fosse menor do que o valor utilizado (igual a 30.000).

Por outro lado, os custos operacionais reduziram significativamente quando as correntes

de processo trocaram calor entre si e, portanto, reduziram o consumo de utilidades externas

quente (453,6 → 168 k$/ano) e fria (37 → 13,2 k$/ano). Este resultado enfatiza a importância

econômica da integração energética.
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3 Otimização matemática aplicada à síntese

de redes de trocadores de calor

3.1 Revisão de literatura

Ao contrário do método Pinch, os métodos de otimização matemática solucionam o problema

da síntese de rede de trocadores de calor computacionalmente. Como citado anteriormente, estes

métodos podem seguir uma abordagem sequencial ou simultânea.

Na abordagem sequencial, o problema é decomposto em três subproblemas. O primeiro

deles refere-se à minimização do consumo de utilidades (E) e é formulado como um problema

de programação linear (PL). Como a abordagem é sequencial, esta primeira solução obtida é

transferida como uma constante para a formulação (programação inteira mista linear - MILP)

do segundo problema que refere-se à minimização do número de unidades (U) (MEGåRD,

2016). A programação é do tipo MILP devido a presença de variáveis binárias, cuja quantidade

corresponde ao produto do número de correntes/utilidades quentes pelo número de correntes/

utilidades frias (KLEMES, 2013). Nesta etapa, as cargas térmicas são definidas e, então,

transferidas como constantes para a formulação de programação não linear (PNL) do terceiro

problema: minimização do custo pela minimização das áreas dos trocadores de calor (MEGåRD,

2016). Com os recursos computacionais disponíveis, sabe-se que a solução de problemas com

mais de 30 correntes é complicada (KLEMES, 2013).

Na abordagem simultânea, proposta inicialmente por Yee e Grossmann (1990) e Ciric

e Floudas (1991), o problema é formulado como de programação inteira mista não linear

(MINLP). A não linearidade deve-se à função exponencial no cálculo do custo anual total.

Como os métodos simultâneos não subdividem o problema, as chances de alcançar o custo

mínimo aumentam; porém, devido às relações não-convexas presentes no modelo, a solução

pode ser direcionada para mínimos locais.

Nos métodos simultâneos e para a etapa de alocação das cargas térmicas nos métodos

sequenciais, um diagrama (superestrutura) é utilizado para formular o problema e representar

todas as alternativas de ligações entre as correntes de processo e utilidades. A Figura 7 ilustra

a superestrutura proposta por Yee e Grossmann (1990) para a solução de um problema MINLP,

com quatro correntes e dois estágios, que assume as seguintes considerações:

• A mistura na junção das correntes que foram divididas em cada estágio é isotérmica.

Consequentemente, a carga térmica (q) de cada trocador de calor será proporcional à vazão

direcionada para cada subdivisão da corrente, o que elimina uma variável, a temperatura

final da corrente, no cálculo da área de troca térmica;

• Os trocadores de calor não podem ser alocados em série quanto estiverem na mesma
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3.2.2 Balanço de energia para cada estágio

Para determinar as temperaturas de cada corrente nos pontos intermediários k=1, k=2 e k=3,

ou seja, nos pontos entre as temperaturas conhecidas de entrada e saída, balanços de energia são

realizados em cada um dos estágios para as correntes quentes (Equação 3.3) e para as correntes

frias (Equação 3.4).

(ti,k − ti,k+1) Fi =

∑
jǫCP

qi j k kǫST, iǫHP (3.3)

(tj,k − tj,k+1) Fj =

∑
iǫHP

qi j k kǫST, jǫCP (3.4)

3.2.3 Determinação das temperaturas de entrada

Como observado na estrutura proposta (Figura 9), que possui 2 estágios (NOK=2), nas

correntes quentes não há trocadores de utilidade no estágio k=1. Portanto, a temperatura ti,1,

em k=1, é igual a temperatura inicial conhecida (T INi), como mostrado na Equação 3.5. O

mesmo ocorre para as correntes frias, porém no último estágio, em k=3, onde não há trocadores

de calor com utilidade (Equação 3.6).

T INi = ti,1 (3.5)

T INj = ti,NOK+1 (3.6)

3.2.4 Confiabilidade das temperaturas

Para garantir que a temperatura de todas as correntes decresça sucessivamente da esquerda

para a direita do diagrama (Figura 9), ou seja, que as correntes quentes resfriem da esquerda para

a direita e que as correntes frias aqueçam da direita para a esquerda, existem quatro restrições

(Equações 3.7- 3.10).

ti,k ≥ ti,k+1 kǫST, iǫHP (3.7)

tj,k ≥ tj,k+1 kǫST, jǫCP (3.8)

TOUTi ≤ ti,NOK+1 iǫHP (3.9)

TOUTj ≥ tj,1 jǫCP (3.10)
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3.2.5 Carga térmica dos trocadores de utilidade quente e fria

As cargas térmicas dos trocadores de calor de utilidades são determinadas nas extremidades

das correntes de processo, por meio da variação entre a temperatura em que a corrente alcançou

o último estágio (k = NOK + 1 para as correntes quentes e k=1 para as correntes frias) e a meta

a ser atingida (TOUT), de acordo com as Equações 3.11 e 3.12.

(ti,NOK+1 − TOUTi) Fi = qcui i ǫ HP (3.11)

(TOUTj − tj,1) Fj = qhuj j ǫ CP (3.12)

3.2.6 Restrições lógicas

Estas restrições lógicas são necessárias para determinar se existe ou não cada trocador de

calor (alocado entre as diferentes combinações possíveis entre as correntes).

As variáveis zi j k , zcui, zhuj são binárias e, portanto, assumem apenas valores iguais a 0 ou

1. Nesta aplicação, estas variáveis correlacionam a existência 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 quente HP1 e a corrente fria CP1, o

valor de Ω será igual a menor carga térmica requerida entre estas duas correntes. Logo, a

multiplicação de Ω pela variável binária correspondente apenas será aceita pela restrição lógica

quando o valor de qi j k , qcui ou qhuj assumir o valor mínimo de carga térmica entre as correntes

que trocam calor.

qi j k −Ω · zi j k ≤ 0 i ǫ HP, j ǫ CP, k ǫ ST (3.13)

qcui −Ω · zcui ≤ 0 i ǫ HP (3.14)

qhuj −Ω · zhuj ≤ 0 j ǫ CP (3.15)

Onde:

zi j k : variável binária referente às trocas térmicas entre as correntes de processo;

zcui: variável binária referente às trocas térmicas entre cada corrente de processo quente e

utilidade fria;

zhuj : variável binária referente às trocas térmicas entre cada corrente de processo fria e utilidade

quente;

3.2.7 Cálculo dos valores de ∆T nos trocadores de calor

Uma vez que a área dos equipamentos é considerada no cálculo do custo anual total da rede

de trocadores de calor, restrições foram adicionadas para garantir forças motrizes (∆T) viáveis

nos trocadores de calor (Equações 3.16 - 3.19).
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O valor de Γ deve ser grande o suficiente para garantir que o valor de dti j k , dti j k+1, dtcui ou

dthuj seja ilimitado caso o trocador de calor não exista (zi j k , zcui ou zhuj = 0). Caso contrário

(zi j k , zcui ou zhuj = 1), o produto de Γ pela unidade menos a variável binária é nulo e os

valores de dti j k , dti j k+1, dtcui e dthuj ficam restritos a valores inferiores à diferença entre as

temperaturas das correntes que trocam calor entre si.

dti j k ≤ ti,k − tj,k + Γ(1 − zi j k) k ǫ ST, i ǫ HP, j ǫ CP (3.16)

dti j k+1 ≤ ti,k+1 − tj,k+1 + Γ(1 − zi j k) k ǫ ST, i ǫ HP, j ǫ CP (3.17)

dtcui ≤ ti,NOK+1 − TOUTCU + Γ(1 − zcui) i ǫ HP (3.18)

dthuj ≤ TOUTHU − tj,1 + Γ(1 − zhuj) j ǫ CP (3.19)

3.2.8 Cálculo da área de troca térmica

De maneira geral, a área de troca térmica (A) de cada equipamento é calculada de acordo

com a Equação 3.20.

A =
q

U · ∆Tm

(3.20)

Onde U é o coeficiente global de troca térmica.

Assumindo que o fluxo nos trocadores de calor é em contracorrente, a temperatura média

(∆Tm) pode ser calculada pela média logaritmica (∆TML), de acordo com a Equação 3.21.

∆Tm = ∆TML =
dt1 − dt2

ln dt1
dt2

(3.21)

Onde:

dt1: diferença entre a temperatura inicial da corrente quente e a temperatura final da corrente

fria;

dt2: diferença entre a temperatura final da corrente quente e a temperatura inicial da corrente

fria;

Porém, existe a possibilidade dos termos dt1 e dt2 serem iguais, e logo, o denominador da

Equação 3.21 ser nulo. Por isto, com o objetivo de evitar problemas numéricos na resolução

do modelo, a temperatura média logaritmica foi calculada pela aproximação de Chen, conforme

Equação 3.22 (BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG, 1997).

∆Tm = ∆TML ≈

[
(dt1 · dt2) × (dt1 + dt2)

2

]1/3

(3.22)

Logo, a área de cada trocador de calor integrado pode ser calculada pela Equação 3.23a, e as

áreas dos trocadores de utilidade quente e fria pelas Equações 3.24a e 3.25a, respectivamente.

Ai j k =
qi j k

Ui j · ∆TPP

(3.23a)
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1

Ui j

=

1

hi

+

1

hj

(3.23b)

∆TPP =

[
(dti j k · dti j k+1) × (dti j k + dti j k+1)

2

]1/3

(3.23c)

Onde:

Ui j : Coeficiente de troca térmica global para os trocadores de calor entre as correntes de

processo;

∆TPP: Aproximação de Chen para as correntes processo-processo;

Ahuj =
qhuj

Uhuj · ∆TPHU

(3.24a)

1

Uhuj

=

1

hj

+

1

hhu

; (3.24b)

∆TPHU =

[
(dthuj) · (T INHU − TOUTj) · (dthuj + (T INHU − TOUTj))

2

]1/3

(3.24c)

Onde:

Uhu: Coeficiente de troca térmica global para os trocadores de calor entre uma corrente de

processo fria e utilidade quente;

∆TPHU : Aproximação de Chen para uma corrente processo fria e utilidade quente;

Acui =
qcui

Ucui · ∆TPCU

(3.25a)

1

Ucui

=

1

hi

+

1

hcu

; (3.25b)

∆TPCU =

[
(dtcui)(TOUTi − T INCU)(dtcui + (TOUTi − T INCU))

2

]1/3

(3.25c)

Onde:

Ucu: Coeficiente de troca térmica global para os trocadores de calor entre uma corrente de

processo quente e utilidade fria;

∆TPCU : Aproximação de Chen para uma corrente de processo quente e utilidade fria;

3.2.9 Função objetivo

A função objetivo deste modelo minimiza o custo anual total, que corresponde ao somatório

do custo de investimento inicial e dos custos operacionais.

O custo de investimento inicial (CTC) refere-se à aquisição dos trocadores de calor e pode

ser calculado pela Equação 3.26.

CTC = CF + C · Areaβ (3.26)
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Onde:

CF: Custo fixo de um trocador de calor;

C: coeficiente do custo referente à área do trocador de calor;

β: expoente do custo referente à área do trocador de calor;

Os custos operacionais são referentes ao consumo de utilidade quente (Equação 3.27) e

utilidade fria (Equação 3.28).∑
iǫHP

CCU · qcui (3.27)

∑
jǫCP

CHU · qhuj (3.28)

Onde: CCU e CHU correspondem ao custo de aquisição de utilidade fria e quente [$ kW/ano],

respectivamente.

Logo, a função objetivo do modelo pode ser expressa pela Equação 3.29.

min
∑
iǫHP

CCU · qcui +

∑
jǫCP

CHU · qhuj

+ AF ×

[∑
iǫHP

∑
jǫCP

∑
kǫST

CFi j · zi j k +

∑
iǫHP

CFi,CU · zcui +

∑
jǫCP

CFj,HU · zhuj

]

+ AF ×

[∑
iǫHP

∑
jǫCP

∑
kǫST

Ci j · (Ai j k)
βi j
+

∑
iǫHP

Ci,CU · (Acui)
βi,CU
+

∑
jǫCP

CHU, j · (Ahuj)
βj,HU

]

(3.29)

Onde AF é o fator de anualização.

Apenas para facilitar a convergência do problema, uma restrição para o valor de utilidade

quente (HULIMIT) foi utilizada por Shenoy (1995) (Equação 3.30). Uma varredura assumindo

diferentes valores de HULIMIT foi feita para aumentar as chances de encontrar o mínimo global,

ao invés de mínimos locais.∑
j

qhuj ≤ HULIMIT (3.30)

3.3 Implementação do modelo

Este modelo matemático é um problema de programação não linear inteira mista (PNLIM

ou MINLP, do inglês Mixed Integer Nonlinear Programming), uma vez que possui tanto

variáveis contínuas quanto variáveis inteiras em sua função objetivo não linear (EDGAR;

HIMMELBLAU; LASDON, 2001).

O software GAMS (General Algebraic Modeling System) possui solvers, como o DICOPT

e o ALPHAECP, implementados para a solução de problemas MINLP, e foi utilizado neste

trabalho.
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3.3.1 DICOPT

O solver DICOPT (Discrete and Continuous OPTimizer) é uma adaptção do algoritmo de

Aproximação Externa (AE ou OA do inglês outer-approximation) para a resolução de problemas

MINLP. O algoritmo de aproximação externa pertence à classe de algoritmos de aproximação

linear. O problema é aproximado por uma sequência de subproblemas de programação não

linear (PNL) e de programação inteira mista (MIP) (VISWANATHAN; GROSSMANN, 1990).

O DICOPT gera esta sequência de subproblemas de programação não linear (PNL) e de

programação inteira mista (MIP), que representa uma aproximação do problema MINLP inicial.

Uma vez geradas, cada sequência pode ser solucionada por qualquer outro solver do GAMS

para problemas PNL (como o MINOS e o CONOPT) e MIP (como, por exemplo, o CPLEX e o

OSL).

O algoritmo do solver DICOPT é fundamentado em três ideias principais: aproximação

externa, relaxamento das igualdades e penalidade aumentada (GAMS, 2012).

De modo que, a primeira tentativa é a resolução do problema original não linear permitindo

que variáveis binárias sejam relaxadas. Se a solução encontrada for uma solução inteira,

esta é a solução final e a busca acaba; caso contrário, a segunda tentativa é a resolução

de uma sequência alternada de programas não-lineares (subproblemas) e programas lineares

inteiro-misto (problemas-mestre). Os subproblemas são resolvidos pela combinação das variáveis

fixas 0-1 que são preditas pelo problema-mestre a cada iteração. Se a soluções dos subproblemas

começam a piorar, a solução imediatamente anterior a esta piora é definida como a solução

ótima para o problema. Este é um dos critérios de parada do DICOPT, relacionada com o uso

da penalidade aumentada. Outro possível critério de parada está relacionado com os limites

estabelecidos pelos problemas-mestre, que podem ser um limite inferior (caso a função esteja

sendo minimizada) ou limite superior (caso a função 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 inglês Extended Cutting Plane method), um algoritmo que também pertence a classe de

aproximação linear (GAMS, 2012; WESTERLUND; PETTERSSON, 1995).

A principal diferença entre os métodos PCE e AE, caso do solver anterior (DICOPT), é que

os métodos PCE não resolvem problemas de Programação Não Linear (PNL) ao longo de sua

execução (MELO, 2012). Uma vez que os problemas de programação linear inteira mista (PLIM)

são mais fáceis de serem solucionados e existem solvers consolidados para esta aplicação (como

Cplex, Gurobi e Xpress), a abordagem do método ECP propõe uma sequência de problemas

PLIM para solucionar o problema original, de programação inteira mista não-linear (MELO;

FAMPA; RAUPP, 2017). Assim, a ideia do algoritmo PCE é, resolver o problema PLIM e

avaliar se a solução ótima obtida é viável para o problema original PNLIM. Uma das principais

desvantagens desse método é que a sua convergência pode ser muito lenta (MELO, 2012).
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3.4 Estudo de Caso 1: síntese de rede de trocadores de calor

otimizada

O capítulo anterior mostrou a viabilidade econômica da integração energética ao comparar

uma alternativa de rede que permite a troca térmica entre as próprias correntes de processo

e outra rede constituída apenas por trocadores de calor de utilidades. Porém, a rede original,

mostrada na Figura 6, não é uma alternativa otimizada.

O objetivo a partir deste etapa do trabalho é encontrar alternativas de rede de trocadores

de calor ainda mais viáveis economicamente. Para isto, prevê-se a otimização matemática da

síntese de RTC segundo uma abordagem simultânea. A função objetivo a ser minimizada é o

custo anual total.

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

∆Tmin. Portanto, é importante que o valor desta variável esteja fixo para que as comparações

entre as alternativas de redes seja coerente.

A rede original de trocadores de calor (Figura 6) foi projetada para um valor de ∆Tmin igual

a 13 °C (Tabela 4). Logo, uma restrição adicional na formulação do problema de otimização

foi utilizada para otimizar a rede para valores de ∆Tmin iguais ou superiores a 13 °C (Equações

3.31 e 3.31).

dti j k ≥ 13 · zi j k (3.31)

dti j k+1 ≥ 13 · zi j k (3.32)

Como o método utilizado para a otimização do problema é um método determinístico,

a variação do valor do custo anual total foi analisada variando-se as estimativas iniciais da

quantidade de vapor máxima disponível para trocas térmicas (HULIMIT) dentro da faixa de

360 a 850 kW (Tabela 5). Este valor mínimo foi definido como meta mínima do consumo de

utilidade quente pelo algoritmo tabular das correntes deste processo com ∆Tmin igual a 13 °C.

O custo anual total mínimo (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 máxima de utilidade quente disponível (HULIMIT).

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 solução do modelo de Yee e Grossmann (1990), que minimiza

o custo anual total, foi a rede mostrada na Figura 10.
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Tabela 8: Análise econômica para a rede de trocadores de calor do estudo de caso 1 otimizada
e com integração energética.

Trocador de calor q/ [kW] A/ [m2] ∆TML/ [°C] ∆Tmin/ [°C] CTC/ [k$]

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$] 599
Custo operacional com utilidade fria/ [k$/ano] 2,5

Custo operacional com utilidade quente/ [k$/ano] 40

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

4.1 Revisão da literatura

Diversos estudos reportados na literatura mostram os avanços que o uso da otimização

matemática garantiu na área de integração energética, facilitando a inclusão de variáveis como:

utilidades múltiplas, restrições entre as correntes (match) e divisão de correntes (BIEGLER;

GROSSMANN; WESTERBERG, 1997). Além destas, outras variáveis que tornam a formulação

do problema mais realista podem ser citadas, tais como as quedas de pressão nos trocadores de

calor (KLEMES, 2013) e as considerações a respeito do layout industrial (Capítulo 5).

Considerar as quedas de pressão nos trocadores de calor na etapa da síntese de RTC é

importante para garantir que valores coerentes para os coeficiente de troca térmica (h) sejam

utilizados. Até então, na etapa de síntese de RTC, o cálculo da área dos trocadores de calor

assumia valores fixos e pré-definidos para estes coeficientes. Porém, como ressalta Polley e

Panjeh Shahi (1991), estes valores de h só podem ser determinados durante o projeto detalhado

dos trocadores de calor, que considera também as quedas de pressão nestes equipamentos. O

valor deste coeficiente precisa ser otimizado, uma vez que valores maiores de h acarretam uma

redução nos custos totais devido à redução da área de troca térmica requerida, mas também um

aumento nos custos totais em decorrência do aumento da queda de pressão (↑h ↓A ↓Custo; ↑h ↑

∆P ↑Custo).

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

o valor de h inicialmente assumido pode ser diferente do valor calculado posteriormente.

Logo, apesar de estarem relacionados diretamente, os projetos estarão inconsistentes entre

si. Esta inconsistência interfere na otimização da rede e nas estimativas de custo. Diante desta

constatação, Polley e Panjeh Shahi (1991) sugeriram que as quedas de pressão nos trocadores

de calor (∆P) fossem consideradas na síntese de RTC para que um valor mais pertinente para o

coeficiente de troca térmica fosse utilizado nesta etapa.

Seguindo as propostas de Polley e Panjeh Shahi (1991), Frausto-Hernández et al. (2003)

desenvolveram um modelo MINLP (abordagem simultânea) acrescentando o equacionamento

referente às quedas de pressão nos trocadores de calor na modelagem proposta por Yee e

Grossmann (1990). Da mesma maneira, neste trabalho, as considerações sobre as quedas de

pressão nos trocadores de calor foram implementadas no modelo de Yee e Grossmann (1990).

Porém, Frausto-Hernández et al. (2003) determinaram a queda de pressão em cada estágio por

meio de uma percentagem da queda de pressão total na linha relacionada à percentagem da área

de troca térmica por estágio e a área total da linha (Equação 4.1).

Em contrapartida, nós propusemos uma modelagem que calcula a queda de pressão para

cada equipamento separadamente e, então, soma as quedas de pressão na linha (exceto quando
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os trocadores de calor estão em paralelo). O modelo está apresentado em detalhes na Seção 4.4.

∆Pi j k =

∑
j Ai j k∑

k

∑
j Ai j k + Aicu

∆Pi (4.1)

Porém, antes do desenvolvimento do modelo automatizado, a Seção 4.2 reforça o impacto do

valor do coeficiente de troca térmica na estimativa de custo da RTC ao comparar manualmente

redes com diferentes valores de h e ressalta a importância de otimizar esta variável.

4.2 Estudo de caso 1: análise da variação do valor do coeficiente

de troca térmica

Nos capítulos anteriores, assumiu-se um valor constante para o coeficiente de troca térmica,

h=0,200 kW/(m2.°C). Nesta Seção, substituímos este valor por 0,800 kW/(m2.°C) e recalculamos

todas as áreas e, consequentemente, os custos de investimento inicial da rede mostrada na Figura

11. O consumo de utilidades foi o mesmo uma vez que as cargas térmicas dos trocadores de

calor foram mantidas. As áreas e custos atualizados estão mostrados na Tabela 9.

Conforme mostrado na Tabela 9, nota-se que o aumento no valor do coeficiente de troca

térmica diminiu as áreas de todos os 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: Análise econômica para a rede de trocadores de calor otimizada do estudo de caso 1
com h=0,800 kW/(m2.°C).

Trocador de calor q/ [kW] A/ [m2] ∆TML/ [°C] ∆Tmin/ [°C] CTC/ [k$]

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
5 499,4 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 modificações foram manuais e feitas a partir da otimização que considerou h=0,200

kW/(m2.°C). Se o valor de h igual a 0,200 for substituído por 0,800 e, então, otimizar a síntese da

RTC com este novo valor, a rede encontrada (Figura 12) é ligeiramente diferente da mostrada na

Figura 11. A varredura dos valores de HULIMIT necessária para esta otimização está mostrada

na Tabela 10.
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Figura 12: Rede de trocadores de calor otimizada para o processo industrial mostrado na Figura
2 e h=0,800 kW/(m2.°C).

Tabela 10: Varredura dos valores de custo anual total (TAC) obtidos a partir de estimativas
iniciais diferentes da quantidade máxima de utilidade quente disponível (HULIMIT).

HULIMIT (kW) 200 300 350 400 450 500 550 700 850
Utilidade quente (kW) 188,6 188,6 188,6 188,6 188,6 190,6 190,6 420,5 420,5
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) é

inferior ao da rede anterior (144 k$/ano, mostrado na Tabela 9), pois o consumo de utilidade foi

reduzido.

Estes resultados mostram que valores maiores de h reduzem o custo de investimento por

diminuírem as áreas de troca térmica.

Valores mais altos de h podem ser obtidos aumentando-se as velocidades dos fluidos. Porém,

maiores velocidades também aumentam as quedas de pressão nos trocadores de calor, o que

acarreta maiores custos operacionais com o bombeamento. É interessante, sob este ponto de

vista, reduzir as quedas de pressão e, para isto, reduzir os valores dos coeficientes de troca

térmica.

Deste modo, como esta variável interfere de maneira contrária nos custos de investimento

e operacional, os valores de h precisam ser otimizados. Até então, este valor foi considerado

um parâmetro, valor fixo, na otimização da RTC e igual para todas as correntes. Além disto, os

custos operacionais adicionais devido às quedas de pressão nos trocadores de calor ainda não

foram contabilizados.
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Tabela 11: Análise econômica para a rede de trocadores de calor do estudo de caso 1 otimizada
e h=0,800 kW/(m2.°C).

Trocador de calor q/ [kW] A/ [m2] ∆TML/ [°C] ∆Tmin/ [°C] CTC/ [k$]

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 variável, algumas equações precisam ser adicionadas ao modelo

inicialmente proposto por Yee e Grossmann (1990), que foi utilizado para obter as redes

otimizadas mostradas até esta seção.

Para isto, a Seção 4.3 apresenta uma breve fundamentação teórica e dedução das principais

equações necessárias e, então, a Seção 4.4 mostra todas as modificações necessárias para a

inclusão da consideração da queda de pressão nos trocadores de calor no modelo de Yee e

Grossmann (1990).
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4.3 Fundamentação teórica

4.3.1 Relação entre ∆Pt e ht no lado do tubo:

A queda de pressão nos tubos devido à fricção (∆Ptf ) é dada pela Equação 4.2 (SHENOY,

1995).

∆Pt f =
2 · ft · G2

t · L · NT · NS[
D · ρt ·

(
µt
µtw

)ac] (4.2)

Sendo: ac = 0, 35(Ret ≤ 2100); ac = 0, 14(Ret > 2100)

Onde:

ft : fator de fricção para tubos lisos (Shenoy, 1995, p. 269);

Gt : velocidade mássica;

L: comprimento do tubo;

NT : número de passes no tubo;

NS: número de passes no casco;

D: diâmetro interno do tubo;

ρt : densidade do fluido que passa no tubo;

µt : viscosidade do fluido que passa no tubo;

µtw: viscosidade do fluido que passa no tubo em contato com a parede do tubo;

Substituindo os termos ft e Gt pelas Equações 4.3 e 4.4, respectivamente, e desprezando as

perdas de retorno, tem-se a Equação 4.5.

ft = 0, 046 · Re
−0,2
t Ret > 2100 (4.3)

Gt = ρt · vt (4.4)

Onde:

Re: número de Reynolds (Re = ρ · D · v/µ);

vt : velocidade do fluido;

∆Pt =

2 ·

[
0, 046 ·

ρ
−0,2
t ·D−0,2·v

−0,2
t

µ
−0,2
t

]
· (ρt · vt)

2 · L · NT · NS[
D · ρt · (

µt
µtw

)0,14
] (4.5)

Rearranjando a Equação 4.5, tem-se a Equação 4.6.

∆Pt =

2 · (0, 046) ·
(
ρt ·D·vt
µt

)−0,2
· ρt · v

2
t · L · NT · NS[

D ·
(
µt
µtw

)0,14
] (4.6)
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A fim de eliminar o termo L.NS.NT da Equação 4.6, subtitui-se a Equação 4.7 na Equação

4.8, obtendo-se então a Equação 4.9.

Nt =
A

π · Dt · L · NS
(4.7)

Gt = ρt · vt =
Mt[(

π·D2

4

) (
Nt

NT

)] (4.8)

Gt = ρt · vt =
Mt[(

π·D2

4

) (
A

π·Dt ·L·NS·NT

)] (4.9)

Eliminando π e rearranjando a Equação 4.9, tem-se a Equação 4.10.

Gt = ρt · vt =
Mt[

A·D2

4·Dt ·L·NS·NT

] (4.10)

Finalmente, é possível isolar o termo L.NS.NT , conforme Equação 4.11.

L.NS.NT =
A · D2 · ρt · vt

4 · Mt · Dt

(4.11)

Substituindo a Equação 4.11 na Equação 4.6, o termo L · NS · NT é então eliminado:

∆Pt =

2 · (0, 046) ·
(
ρt ·D·vt
µt

)−0,2
· ρt · v

2
t ·

(
A·D2·ρt ·vt
4·Mt ·Dt

)
[
D · (

µt
µtw

)0,14
] (4.12)

Colocando em evidência os termos contendo vt e rearranjando a equação 4.12, tem-se a

equação 4.13:

∆Pt =

0, 023 ·
(

D·ρt
µt

)−0,2
· (ρ2t · D) · (A · v2,8

t )

Dt · Mt ·
(
µt
µtw

)0,14
(4.13)

A equação de Dittus-Boelter pode ser escrita como:

ht = 0, 023 ·
kt

D
·

(
D · vt · ρt

µt

)0,8

·

(
Cp · µt

kt

)1/3

·

(
µt

µtw

)0,14

(4.14)

Isolando a velocidade (vt) na equação 4.14, tem-se a Equação 4.15.

vt =
µt

D · ρt

·
©«

ht

0, 023 · kt
D
·
(

Cp ·µt
kt

)1/3
·
(
µt
µtw

)0,14

ª®®¬

1/0,8

(4.15)
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Substituindo a Equação 4.15 na Equação 4.13, tem-se:

∆Pt =

0, 023 ·
(

D·ρt
µt

)−0,2
·
(
ρ2t · D

)
Dt · Mt ·

(
µt
µtw

)0,14
·A·

©«
µ

2,8
t

D2,8 · ρ2,8t

·
h

2,8
0,8
t[

0, 023 · kt
D
·
(

Cp ·µt
kt

)1/3
·
(
µt
µtw

)0,14
] 2,8

0,8

ª®®®®®¬
(4.16)

A Equação 4.16 pode ser escrita simplificadamente de acordo com a Equação 4.17, sendo a

constante Kt expressa pela Equação 4.18.

∆Pt = Kt .A.h
3,5
t (4.17)

Kt =
1

(0, 023)2,5
· D1/2 · µ

11/6
t ·

1

Mt · ρt · k
7/3
t · C

7/6
pt

·

(
D

Dt

) [(
µt

µtw

)−0,14
]4,5

(4.18)

Ressaltando que Kt é dependente do diâmetro do tubo, das propriedades físicas e da vazão

do fluido no lado do tubo (Shenoy, 1995).

Nomenclatura:

A: área de troca térmica [m];

Cpt : calor específico do fluido do lado do tubo [J/kg °C];

D: diâmetro interno dos tubos [m];

Dt : diâmetro externo dos tubos [m];

ht : coeficiente de troca térmica;

Kt : parâmetro da equação de ∆P vs. h no lado do tubo;

kt : condutividade térmica [W/m °C];

Mt : vazão mássica [kg/h];

∆Pt : queda de pressão no lado do tubo [kPa];

µt : viscosidade [kg/m.s];

µtw:

ρt : densidade [kg/m3];

4.3.2 Relação entre ∆Ps e hs no lado do casco:

O Método de Kern para o lado do casco, proposto em 1950, fornece previsões razoáveis

quando o corte da chicana é igual a 25% e a relação entre o espaçamento da chicana e o diâmetro

do casco é igual a 1.

A queda de pressão devido à frição no lado do casco (∆Ps) é dada pela Equação 4.19.

∆Ps =
2 · fs · G2

s · Ds · (Nb + 1) · NS[
De · ρs ·

(
µs
µsw

)0,14
] (4.19)

Onde:
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Nb: número de chicanas (baffles) necessárias;

De: diâmetro equivalente;

Substituindo 4.20 e 4.21 em 4.19, tem-se a Equação 4.22.

fs = 0, 04475 · Re−0,19
s (4.20)

Gs = ρs · vs (4.21)

∆Ps = 2 · 0, 4475 ·

(
De · vs · ρs

µs

)−0,19

·
(ρs · v

2
s ) · Ds · (Nb + 1) · NS

De ·
(
µs
µsw

)0,14
(4.22)

Sabendo-se que o número de tubos necessários (Nt) é dado pela Equação 4.23, o comprimento

dos tubos (L) pode ser isolado, conforme Equação 4.24.

Nt =
A

π · Dt · L · NS
(4.23)

L =
A

π · Dt · NS · Nt

(4.24)

A velocidade mássica no lado do casco (Gs) é calculada baseando-se no fluxo na linha central

do casco, de acordo com a Equação 4.25.

Gs = ρs · vs =
Ms

Lbc · (Ltp − Dt) ·
(

Ds

Ltp

) (4.25)

Onde:

Ms: vazão mássica;

Lbc: espaçamento entre as chicanas (baffles);

Ltp: tube pitch;

Dt : diâmetro externo do tubo;

Ds: diâmetro do casco;

Assumindo espaçamentos equidistantes entre as chicanas, o comprimento do tubo também

pode ser expresso pelo número de chicanas e o espaçamento entre elas, conforme Equação 4.26.

L = (Nb + 1) · Lbc (4.26)

Isolando Lbc na Equação 4.26, obtém-se a Equação 4.27.

Lbc =
L

(Nb + 1)
(4.27)

Substituindo a Equação 4.27 na Equação 4.25, tem-se a Equação 4.28.

ρs .vs =
Ms(

L
(Nb+1)

)
· (Ltp − Dt) ·

(
Ds

Ltp

) (4.28)
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Substituindo a Equação 4.24 na Equação 4.28, tem-se a Equação 4.29.

ρs · vs =
Ms(

1
(Nb+1)

)
·
(

A
π·Dt ·NS·Nt

)
· (Ltp − Dt) ·

(
Ds

Ltp

) (4.29)

Substituindo o termo Nt definido pela Equação 4.23 na Equação 4.29, tem-se a Equação

4.30.

ρs · vs =
Ms(

1
(Nb+1)

)
·
(

A
π·Dt ·NS

)
·

(
4·L2

tp

π·D2
s

)
· (Ltp − Dt) ·

(
Ds

Ltp

) (4.30)

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

ρs · vs =
Ms · (Nb + 1) · (π · Dt · NS) · (π · D2

s )(
4 · L2

tp

)
· A · (Ltp − Dt) ·

(
Ds

Ltp

) (4.31)

Isolando (Nb + 1) · NS · Ds =
ρs ·vs ·

(
4·L

tp2

)
·A·(Ltp−Dt )·

(
Ds
Ltp

)
Ms ·(π·Dt )·(π·Ds)

na equação 4.31 e substituindo em

4.22:

∆Ps = 2·(0, 4475)·

(
De · vs · ρs

µs

)−0,19

·

(
ρs · v

2
s

)
De ·

(
µs
µsw

)0,14
·
ρs · vs · (4 · L2

tp) · A · (Ltp − Dt) ·
(

Ds

Ltp

)
Ms · (π · Dt) · (π · Ds)

(4.32)

Rearranjando a Equação 4.32 e agrupando os termos vt , tem-se a Equação 4.33.

∆Ps = 2·(0, 4475)·

(
De · ρs

µs

)−0,19

·
(ρs)

De ·
(
µs
µsw

)0,14
·v2,81

s ·
ρs · (4 · Ltp) · A · (Ltp − Dt)

Ms · π2 · Dt

(4.33)

Isolando-se o termo hs da correlação do número de Nusselt (Nus = hs · De/ks), tem-se a

Equação 4.34.

hs = 0, 36 ·

(
Ks

De

)
·

(
De · vs · ρs

µs

)0,55

·

(
Cps · µs

Ks

)1/3

·

(
µs

musw

)0,14

(4.34)

Isolando-se vs na Equação 4.34:

vs =

©«
hs · De · µ

0,55
s · k

1/3
s

0, 36 · ks · (De · ρs)0,55 · C
1/3
ps · µ

1/3
s ·

(
µs
µsw

0,14
) ª®®¬

1/0,55

(4.35)

Como o expoente do termo vs na Equação 4.33 é 2, 8, tem-se a Equação 4.36.

vs =

©«
hs · De · µ

0,55
s · k

1/3
s

0, 36 · ks · (De · ρs)0,55 · C
1/3
ps · µ

1/3
s ·

(
µs
µsw

0,14
) ª®®¬

1
0,55 ·2,81=5,1

(4.36)



Capítulo 4. Queda de pressão nos trocadores de calor 56

A Equação 4.33 pode ser reescrita de acordo com a Equação 4.37, sendo a constante Ks

definida pela Equação 4.38.

∆Ps = Ks · A · h5,1 (4.37)

Ks = 2 · (0, 4475) ·

(
De · ρs

µs

)−0,19

·
ρs

De ·
(
µs
µsw

)0,14
·
ρs · (4 · Ltp) · (Ltp − Dt)

Ms · π2 · Dt

·

©«
De · µ

0,55
s · k

1/3
s

0, 36 · ks · (De · ρs)0,55 · C
1/3
p · µ

1/3
s ·

(
µs
µsw

)0,14

ª®®¬

5,1

(4.38)

Analisando cada termo separadamente para determinar os expoentes da equação de Ks:

• 2 · (0, 4475) ·
(

4
π2

)
·
(

1
0,36

)5,1
= 67, 06 = 67

• Ltp · (Ltp − Dt)

• D
−0,19
e · 1

De
· D

5,1
e ·

(
1

D
0,55
e

)5,1
= 1, 1 → D

1,1
e

•
(

1
µs

)−0,19
·
(
µ

0,55
s

)5,1
1
µs

5,1
= 1, 2969 → µ1,3

s

• −0, 19 + 1 + 1 − (0, 55.5, 1) = −0, 99 → ρ−1
s

• M−1
s

• D−1
t

• (−1
3 ) · 5, 1 = −1, 7 → C

−1,7
p

• (1
3 − 1) · 5, 1 = −3, 4 → C

−3,4
p

•
(
µs
µsw

)−0,14
.

[(
µs
µsw

)−0,14
]5,1

=

[(
µs
µsw

)−0,14
]6,1

Logo:

Ks =
67 · Ltp · (Ltp − Dt) · D

1,1
e · µ1,3

s

Dt · Ms · ρs · k
3,4
s · C

1,7
p ·

[(
µs
µsw

)0,14
]6,1

(4.39)



Capítulo 4. Queda de pressão nos trocadores de calor 57

4.4 Modelo de Yee e Grossmann (1990) incluindo as conside-

rações sobre as quedas de pressão nos trocadores de calor

Para que o coeficiente de troca térmica (h) seja considerado como uma variável a ser

otimizada na síntese de rede de trocadores de calor, inicialmente é necessário declarar h como

variável no modelo de Yee e Grossmann (1990). No modelo original, h havia sido declarado

como um parâmetro e inicializado, portanto, com um valor fixo para todas as correntes (Seção

3.2).

Conforme deduzido na Seção 4.3, as duas equações que relacionam ∆P, A e h nos tubos

e no casco de cada trocador de calor são as Equações 4.17 e 4.37, respectivamente. Então, a

variável h está presente nestas equações e nas equações do cálculo das áreas de troca térmica

(Seção 3.2.8).

Estas quedas de pressão 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 máximo para a queda de pressão total em cada corrente. Portanto, restrições

(Equações 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 pressão total na linha (∆Ptotal,i

ou ∆Ptotal, j) à pressão máxima permitida (∆Pmáximo,i ou ∆Pmáximo,j).

∆Ptotal,i ≤ ∆Pmáximo,i (4.40)

∆Ptotal, j ≤ ∆Pmáximo,j (4.41)

A pressão total na linha corresponde à soma das quedas de pressão dos trocadores de calor

em série (um ou mais trocadores de calor integrados e trocador de calor de utilidade). A

Equação 4.42 mostra a queda de pressão total nas correntes quentes (∆Ptotal,i) e a Equação 4.43,

nas correntes frias (∆Ptotal, j).

∆Ptotal,i =

∑
k

∆Pik (4.42)

∆Ptotal, j =

∑
k

∆Pj k (4.43)

A Figura 13 e a Equação 4.44 mostram um exemplo para a corrente quente HP1 em uma

superestrutura com 2 estágios.

∆Ptotal,1 = ∆P11 + ∆P12 + ∆PU f1 = 5000 + 5000 + 1000 = 11.000 (4.44)
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min
∑
iǫHP

CCU · qcui +

∑
jǫCP

CHU · qhuj

+ AF ×

[∑
iǫHP

∑
jǫCP

∑
kǫST

CFi j · zi j k +

∑
iǫHP

CFi,CU · zcui +

∑
jǫCP

CFj,HU · zhuj

]

+ AF ×

[∑
iǫHP

∑
jǫCP

∑
kǫST

Ci j · (Ai j k)
βi j
+

∑
iǫHP

Ci,CU · (Acui)
βi,CU
+

∑
jǫCP

CHU, j · (Ahuj)
βj,HU

]

+

PC · tow

e f f
·

(∑
i

mi · ∆Pi

ρi

+

∑
j

mj · ∆Pj

ρj

)
(4.48)
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4.5 Estudo de caso 1: Otimização do valor do coeficiente de

troca térmica

Para incluir as considerações sobre as quedas de pressão nos trocadores de calor no Estudo

de caso 1, informações extras sobre as propriedades dos fluidos e quedas de pressão máximas

permitidas são necessárias. Frausto-Hernández et al. (2003) estudaram este mesmo processo e

apresentaram estas informações para cada uma das correntes, conforme exposto na Tabela 12.

Tabela 12: Propriedades das correntes de processo da Figura 2. Adaptado de Frausto-Hernández
et al. (2003).

Corrente HP1 HP2 CP1 CP2

∆Ppermitida/ [kPa] 30 25 10 10
Cp/ [J/kg °C] 1658 2684 2456 2270
ρ/ [kg/m3] 716 777 700 680
µ/ [kg/m s] 0,24 · 10−3 0,23 · 10−3 0,23 · 10−3 0,23 · 10−3

k/ [W/m °C] 1,1 0,24 0,12 0,011

Para a análise econômica da rede de trocadores de calor, as informações necessárias estão

expostas na Tabela 13.

Tabela 13: Dados econômicos (SHENOY, 1995).

Item Valor

Custo da energia (PC)/ [$/kWh] 0,05
Eficiência da bomba (ef f )/ [%] 70
Tempo de vida útil da planta/ [ano] 5
Operação da planta (tow)/ [h/ano] 8000







Capítulo 4. Queda de pressão nos trocadores de calor 64

Tabela 16: Análise econômica para a rede de trocadores de calor do estudo de caso 1
considerando as quedas de pressão nos trocadores de calor.

Trocador de calor q/ [kW] A/ [m2] ∆TML/ [°C] ∆Tmin/ [°C] CTC/ [k$]

1 168,3 5,5 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

àquelas com valores fixos de h.

Portanto, a principal conclusão a partir destes resultados é que a consideração sobre as

quedas de pressão foi indispensável para a estimativa de custo do projeto de síntese de rede

de trocadores de calor, visto que o custo encontrado foi 39% menor do que a rede otimizada

mostrada no Capítulo 3 (236→ 144 k$/ano). É importante enfatizar que a inclusão desta variável

não garante alternativas de rede economicamente mais viáveis e sim estimativas de custo mais

realistas. Se, por exemplo, o valor de h tivesse sido superestimado nos capítulos anteriores, esta

rede teria um custo maior. Além disso, uma vez que a rede encontrada ao minimizar a função

objetivo que inclui as quedas de pressão nos trocadores de calor (Figura 15) foi diferente da rede

mostrada na Figura 11, conclui-se que a variável h de fato deve ser otimizada simultaneamente

na síntese da RTC.

Na rede das Figuras 15 e 16, a queda de pressão em cada uma das correntes foi igual ao

valor máximo permitido (Tabela 12). A Seção 4.5.1 avalia as alternativas de RTC encontradas

quando custos de energia mais elevados foram considerados. O objetivo é checar se as quedas

de pressão nas linhas diminuem, como esperado.
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Tabela 18: Análise econômica para a rede de trocadores de calor do estudo de caso 1
considerando as quedas de pressão nos trocadores de calor e um custo de bombeamento elevado.

Trocador de calor q/ [kW] A/ [m2] ∆TML/ [°C] ∆Tmin/ [°C] CTC/ [k$]

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 Considerações sobre o layout industrial e

o posicionamento dos trocadores de calor

5.1 Revisão de literatura

Chew et al. (2013) destacaram a importância de considerar a topologia/layout na etapa de

projeto de plantas industriais devido aos custos com a aquisição da tubulação. De fato, Peters

(1991) estima que 10-80% dos custos de investimento com a aquisição de equipamentos são

reverentes à tubulação.

Suaysompol e Wood (1993) também ressaltaram que, além das áreas dos trocadores de

calor, outras variáveis relacionadas à instrumentação, fundações, controle e tubulação devem

ser consideradas para uma estimativa mais realista do custo da rede. Os resultados de suas

simulações mostraram como estes acréscimos na função objetivo alteraram as redes obtidas

comparativamente aos resultados com apenas as estimativas das áreas de troca térmica. Porém,

para estimar os custos das tubulações, os autores basearam-se apenas nos diâmetros das mesmas.

Neste contexto, Pouransari e Maréchal (2014) contribuíram com o detalhamento do layout

da planta industrial ao considerar a posição espacial dos equipamentos e, consequentemente,

a posição inicial das correntes de processo. Com isto, os autores propuseram restrições para

favorecer ou não as associações (matches) entre as correntes baseando-se na distância entre

as coordenadas iniciais destas correntes. O fator utilizado com este intuito foi proporcional

à distância Euclidiana e/ou de Manhattan (Figura 19) entre estas coordenadas iniciais. Neste

estudo, Pouransari e Maréchal (2014) não calcularam o comprimento total de tubulação requerido

para a síntese da rede de trocadores de calor e não incluíram estes custos adicionais na função

objetivo a ser minimizada.
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Figura 19: Comprimento da tubulação de acordo com a distância Euclidiana e a distância de
Manhattan. Adaptado de Pouransari e Maréchal (2014).

Posteriormente, Souza, Khanam e Mohanty (2016) calcularam o comprimento da tubulação

necessária para instalar um trocador de calor em uma posição intermediária entre as posições

iniciais de duas correntes usando a distância Manhattan. Além disso, adicionaram na função

objetivo os custos relativos ao bombeamento dos fluidos.

No entanto, a posição específica para a alocação dos trocadores de calor é escolhida

baseando-se em questões relacionadas à construção, processo, operação, manutenção e segurança

(CHEW et al., 2013). Sabendo-se que apenas opções limitadas disponíveis na planta industrial

atendem a estas especificações, Trifoni (2016) propôs o retrofit de redes de trocadores de calor

considerando posições predefinidas para a alocação destes equipamentos. Nestas posições, os

equipamentos podem ser, dentro do limite estabelecido, organizados em série e/ou paralelo.

O problema foi solucionado simultaneamente por métodos de otimização tanto determinísticos

quando estocásticos.

Diante do exposto, esta dissertação propõe um procedimento para a síntese de rede de

trocadores de calor incluindo uma segunda variável: o layout da planta industrial. Além disto,

um número limitado de posições disponíveis para a alocação dos trocadores de calor foi definido,

assim como as coordenadas destas posições.

5.2 Estudo de caso 1: Considerações sobre o layout industrial

implementadas manualmente na rede de trocadores de calor

original (Seção 2.2.3)

O custo da rede de trocadores de calor mostrada na Figura 6 foi calculado considerando

apenas os custos de investimento inicial com a aquisição dos trocadores de calor e custos
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operacionais devido ao consumo de utilidades.

Porém, outros custos podem ser significativos e, por isto, incluí-los na estimativa de custo

garante que um valor mais realista seja encontrado. O custo com a aquisição da tubulação,

por exemplo, pode chegar a 80% dos custos totais com a aquisição de equipamentos, conforme

destaca Peters (1991). Além disto, quanto maior o comprimento da tubulação, maiores os custos

operacionais com o bombeamento dos fluidos.

5.2.1 Cálculo do comprimento da tubulação

Com o objetivo de facilitar a visualização da disposição das correntes na planta industrial, o

mesmo processo mostrado na Figura 2 está apresentado em 3D (Figura 20) e em 2D no layout

adaptado da proposta inicial feita por Souza, Khanam e Mohanty (2016) (Figura 21).

Figura 20: Processo industrial tridimensional.
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Para este cálculo, as coordenadas (x,y,z) iniciais e finais de cada corrente precisam ser

definidas. A partir deste layout, determinaram-se as coordenadas das posições iniciais e finais

de cada corrente de processo e de utilidade (Tabela 19).

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

Corrente xi/ [m] yi/ [m] zi/ [m] xf/ [m] yf/ [m] zf/ [m]

HP1 12 11,25 3 4,5 5,5 3
HP2 6 4,5 2 14 3 2
CP1 3,5 12 2,5 11 12 9
CP2 6 6,5 9 14 8 9
Vapor 6,5 15,5 15 6,5 15,5 15
Água 14,5 15,5 15 14,5 15,5 15

A partir destas coordenadas, mostradas na Tabela 19, os comprimentos das tubulações

puderam ser calculados pela distância de Manhattan, conforme mostrado nas Equações 5.2-5.5.

LHP1 = |xf − xi | + |yf − yi | + |zf − zi | (5.1)

LHP1 = |12 − 4, 5| + |11, 25 − 5, 5| + |3 − 3| = 13, 25 metros (5.2)

LHP2 = |6 − 14| + |4, 5 − 3| + |2 − 2| = 9, 5 metros (5.3)

LCP1 = |3, 5 − 11| + |12 − 12| + |2, 5 − 9| = 14 metros (5.4)

LCP2 = |6 − 14| + |6, 5 − 8| + |9 − 9| = 9, 5 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 então, após a troca térmica, seguirem para o seu

destino final. Consequentemente, há um aumento nos comprimentos das tubulações calculadas

anteriormente.

Souza, Khanam e Mohanty (2016) incluíram os custos com a aquisição e bombeamento

através das tubulações. Para isto, os autores assumiram que o trocador de calor seria alocado

em uma posição intermediária entre a posição inicial da corrente quente e a posição 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 número 3, Figura 2). Os autores consideraram que

a corrente quente é desviada até o trocador de calor, retorna para a posição inicial (- - -), e

então segue o percurso original até o seu destino final (___). Os autores incluíram na função

objetivo que minimiza o custo anual total apenas os trechos das tubulações que desviaram até

os trocadores de calor. O comprimento original das correntes não são incluídos, o que em um

estudo de síntese de rede deveria ser considerado.



Capítulo 5. Considerações sobre o layout industrial e o posicionamento dos trocadores de calor 73

Outra crítica que pode ser feita em relação à 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 viável a corrente CP1 seguir para o seu destino final após 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 final da corrente CP1. Sob a consideração dos autores, a

corrente percorreu o mesmo percurso três vezes, ao invés de apenas uma.

Figura 22: Layout da planta industrial com trocador de calor 3 posicionado em uma posição
intermediária 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 posição intermediária entre as duas correntes que trocam calor entre si. Ou seja,

os autores consideraram que estes equipamentos podem ser alocados em posições aleatórias da

planta industrial. Dificilmente, esta posição intermediária entre as correntes estará disponível,

ou mesmo será viável economicamente ou operacionalmente para a instalação de um trocador

de calor. Isto pode ser observado na Figura 23 que ilustra os 4 trocadores de calor alocados no

layout industrial. O trocador de calor 2, por exemplo, ficaria sobreposto à outro equipamento, a

coluna de destilação.
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Figura 23: Layout da planta industrial com todos os 4 trocadores de calor posicionados nas
posições intermediárias entre as correntes, de acordo com a abordagem de Souza, Khanam e
Mohanty (2016).

Ao contrário do que foi proposto por Souza, Khanam e Mohanty (2016), este trabalho não

limita a alocação dos trocadores de calor em posições intermediárias às correntes que trocam

calor entre si. Nós permitimos que as coordenadas de posições específicas como disponíveis

para instalar os equipamentos sejam declaradas. Deste modo, a alocação dos trocadores de

calor só será feita em posições consideradas como apropriadas. Esta consideração deve-se a

uma limitação real, visto que apenas posições limitadas da planta industrial estão disponíveis e

atendem às especificações necessárias para alocar estes equipamentos. Portanto, este trabalho

sugere que os trocadores de calor sejam alocados em posições predefinidas.

Por exemplo, a Figura 24 ilustra o trocador de calor 3 alocado em uma posição predefinida

como disponível para alocar este equipamento (posição destacada em preto, com coordenadas

(10; 14; 3).
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Figura 24: Layout da planta industrial com o trocador de calor 3 alocado em uma posição
predefinida (P1).

Neste trocador de calor (3) ocorre a troca térmica entre as correntes HP1 e CP1. Portanto,

o comprimento de tubulação atrelado ao funcionamento/existência deste equipamento é a soma

dos comprimentos das tubulções HP1 e CP1. O cálculo do comprimento de cada uma delas é

realizado separadamente e corresponde à soma de um primeiro trecho, que começa no ponto

inicial da corrente e termina no trocador de calor (Equação 5.6), e um segundo trecho, que

começa no trocador de calor e termina no ponto final da corrente (Equação 5.7).

Trecho 1 = |xi − xTC | + |yi − yTC | + |zi − zTC | (5.6)

Trecho 2 = |xTC − xf | + |yTC − yf | + |zTC − zf | (5.7)

A Figura 25 mostra uma segunda possibilidade de posição, com coordenadas (12; 6; 3), para

alocar o trocador de calor 3.
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Figura 25: Layout da planta industrial com o trocador de calor 3 alocado em uma segunda
posição predefinida (P2).

Quando há mais de uma posição disponível para alocar o equipamento, a posição escolhida

deverá ser aquela que demanda um menor comprimento de tubulação.

É importante ressaltar que esta análise não é trivial, uma vez que esta deve considerar os

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 análise para cada corrente isoladamente.

Com o objetivo de escolher a melhor posição 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 posição 1 e até a posição 2.

Se trocador de calor 3, por exemplo, for alocado na primeira posição, será necessário 18,75

metros de tubulação para a corrente HP1 mais 18 metros da corrente CP1, totalizando 36,75

metros. Se este mesmo equipamento for alocado na segunda alternativa de posição disponível,

serão necessários 13,25 metros de tubulação para HP1 mais 28 metros para a corrente CP1 ,
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totalizando 41,25 metros de tubulação. Note que o comprimento da corrente HP1 foi menor

na posição 2 e o comprimento da corrente CP1 foi menor na posição 1. Porém, como estas

correntes devem ser deviadas para o mesmo local, o que importa para determinar a posição para

alocar o trocador de calor é a soma dos dois comprimentos. Deste modo, a trocador de calor 3

deve ser alocado na posição 1 e 36,75 metros de tubulação serão necessários.

Tabela 20: Comprimento das tubulações considerando apenas uma possível posição para alocar
os trocadores de calor.

Posição 1 Posição 2
Corrente Trecho 1

[m]
Trecho 2
[m]

Comprimento total
[m]

Trecho 1
[m]

Trecho 2
[m]

Comprimento total
[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
Água 18 18 36 24 24 48

Quando há dois ou mais trocadores de calor em série na mesma corrente, é interessante que

estes sejam alocados na mesma posição. Por isto, o somatório dos comprimentos de tubulação

de todos os trocadores em séria deve ser analisado para definir a posição destes. Nesta rede, as

correntes que possuem trocadores de calor em série são as correntes CP1 (trocadores 1 e 3) e

HP2 (trocadores 2 e 4). A Figura 26 mostra os quatro trocadores de calor alocados na posição

1 apenas para facilitar a visualização dos trocadores que estão em série. Note que a posição

é considerada pontual. Apenas na ilustração, para facilitar a visualização do percurso de cada

corrente é que a posição disponível ocupou uma área maior.
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Figura 26: Layout da planta industrial com os quatro trocadores de calor alocados em uma
posição predefinida.

A Tabela 21 mostra os comprimentos de tubulação por trocador de calor e o somatório para

os trocadores de calor que estão em série. Analisando estes valores (última linha da tabela),

conclui-se que os trocadores 1 e 3 devem ser alocados na posição 1 (comprimento total por

posição igual a 70,75 ao invés de 95,25) e os trocadores 2 e 4, na posição 2 (comprimento total

por posição igual a 85 ao invés de 100).

A última linha da Tabela 21 evidencia que o comprimento inicial da corrente que possui

trocadores em série até a posição onde o TC está instalado é contabilizado apenas uma vez se

os dois equipamentos estiverem na mesma posição.

A Figura 27 ilustra layout final para esta rede de trocadores de calor.
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Tabela 21: Cálculo dos comprimentos de tubulação por posição (com e sem assumir trocadores
em série).

Posição 1 Posição 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 - - -
Água - - - 36 - - - 48

Total por TC/ [m] 52 36,75 64 66,5 82 41,25 37 62,5

Total por posição/ [m] 70,75 100 95,25 85

Figura 27: Layout da planta industrial com os trocadores de calor alocados nas posições que
demandam um menor comprimento de tubulação.
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6 Modelagem layout

No capítulo anterior, os comprimentos das tubulações necessárias para interligar os equipamentos

da RTC do Estudo de caso 1 (rede original/ Figura 6) foram calculados manualmente.

O objetivo deste capítulo é desenvolver um procedimento, um modelo matemático, para

otimizar o layout industrial, minimizando o comprimento total da tubulação necessária em

uma rede de trocadores de calor. A automatização desta etapa do projeto de síntese de RTC

é interessante principalmente para projetos maiores, em que a escolha da posição de cada

equipamento torna-se trabalhosa e a otimização do comprimento total representa a redução de

um valor mais significativo do custo anual total.

Além disso, a otimização do layout torna-se necessária a partir no momento em que existe

mais de uma posição disponível para alocar os trocadores de calor. Com apenas uma posição

disponível, há um acréscimo no comprimento da tubulação, já que todas as correntes precisam

ser desviadas até a posição onde estão os trocadores de calor para que suas demandas térmicas

sejam supridas. Porém, este valor adicional é fixo. Por outro lado, se existe mais de uma posição

onde cada trocador de calor pode ser alocado, é possível escolher em qual delas é necessário um

menor comprimento de tubulação para interligar os equipamentos.

A escolha desta posição pode parecer simples analisando-se apenas uma ou duas correntes,

mas não para a síntese de uma RTC mais complexa, com mais correntes e equipamentos.

Este capítulo dedica-se exclusivamente para esta etapa, uma vez que esta é a principal

contribuição deste trabalho.

6.1 Considerações iniciais

6.1.1 Número de posições disponíveis para alocar os trocadores de calor

Este trabalho assume que existem duas possíveis posições para alocar os trocadores de calor

(m=2).

Para a alocação de cada equipamento, uma posição é sempre determinada como a mais

viável. A escolha da melhor posição é definida pelas seguintes variáveis binárias:

P1i jm: variável binária dos trocadores de calor integrados do estágio 1;

P2i jm: variável binária dos trocadores de calor integrados do estágio 2;

Puqjm: variável binária do trocador de calor de utilidade quente;

Pu fim: variável binária do trocador de calor de utilidade fria;

As restrições que garantem que cada trocador seja alocado apenas uma vez e apenas em uma

das posições disponíveis estão representadas pela Equações 6.1-6.4.

∑
m

P1i jm = 1; (6.1)
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∑
m

P2i jm = 1; (6.2)

∑
m

Puqjm = 1; (6.3)

∑
m

Pu fim = 1 (6.4)

6.1.2 Número máximo de trocadores de calor por posição

Mais de um trocador de calor pode ser alocado em cada uma destas posições; porém, o

número máximo de equipamentos por posição (Nmax) será restringido nas últimas etapas da

modelagem, devido à limitação física de espaço.

∑
i, j,k=1

zi j k · P1i jm +

∑
i, j,k=2

zi j k · P2i jm +

∑
i

zcui · PU fim +
∑

j

zhuj · PUqjm = Nmax (6.5)

6.2 Definição das coordenadas das posições inicial e final das

correntes

Inicialmente, três conjuntos de posições, coordenadas (x,y,z), precisam ser definidas:

• posição inicial de cada corrente, ou seja, a posição do equipamento de onde sai cada

corrente (xin, yin, zin);

• posição final de cada corrente, ou seja, a posição do equipamento de destino (xout , yout ,

zout);

• posição disponível para alocar o trocador de calor (xTC , yTC , zTC).

6.3 Distância de Manhattan

A modelagem do comprimento da tubulação pode ser dividida basicamente em três partes:

1) a primeira delas é referente ao primeiro trecho, ou seja, o comprimento inicial (LHin e

LCin) que a corrente percorre entre o equipamento que libera a corrente (xin, yin, zin) e o trocador

de calor (xTC , yTC , zTC) (Seção 6.4);

2) a segunda parte corresponde ao segundo trecho, ou seja, o comprimento final (LHout

e LCout), a partir do trocador de calor (xTC , yTC , zTC) até o equipamento de destino final da

corrente (xout , yout , zout) (Seção 6.5);

3) além dos comprimentos inicial e final de cada corrente, há também um comprimento

intermediário que conecta as duas posições disponíveis para alocar os trocadores de calor. Caso

uma corrente passe por um trocador se calor alocado na primeira posição e depois passe por
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outro trocador de calor alocado na segunda posição, este comprimento intermediário deve ser

contabilizado.

A partir das coordenadas definidas na seção anterior, todos os possíveis comprimentos entre

elas são calculados e definidos como parâmetros do modelo.

LP1−P2 = |xTCm=1 − xTCm=2 | + |yTC+m=1 − yTCm=2 | + |zTCm=1 − zTCm=2 | (6.6)

Para as correntes de processo quentes:

LHinim = |xini − xTCm
| + |yini − yTCm

| + |zini − zTCm
| (6.7)

LHoutim = |xTCm
− xouti | + |yTCi

− youti | + |zTCi
− zouti | (6.8)

Para as correntes de processo frias:

LCinjm = |xinj − xTCm
| + |yinj − yTCm

| + |zinj − zTCm
| (6.9)

LCoutjm = |xTCm
− xoutj | + |yTCm

− youtj | + |zTCm
− zoutj | (6.10)

Para as correntes de utilidade:

Lcucu,m = 2 ×
[
|xcu − xTCm

| + |ycu − yTCm
| + |zcu − zTCm

|
]

(6.11)

Lhuhu,m = 2 ×
[
|xhu − xTCm

| + |yhu − yTCm
| + |zhu − zTCm

|
]

(6.12)

Onde:

LHinHP,m
: Comprimento inicial para as correntes quentes;

LCinCP,m
: Comprimento inicial para as correntes frias;

LHoutm,HP
: Comprimento final para as correntes quentes;

LCoutm,CP
: Comprimento final para as correntes frias;

LP1−P2: Comprimento intermediário entre duas posições disponíveis 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 máximo 2 trocadores de calor no primeiro estágio, outros 2 no

segundo estágio e 1 trocador de calor de utilidade.

A Figura 28 ilustra os possíveis comprimentos iniciais que uma corrente quente HP pode

percorrer.
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6.8 Função objetivo incluindo o custo da tubulação

A função objetivo do modelo de Yee e Grossmann (1990) é então adaptada para incluir o

comprimento total da tubulação requerida na rede, Equação 6.27.

min
∑
iǫHP

CCU · qcui +

∑
jǫCP

CHU · qhuj

+ AF ×

[∑
iǫHP

∑
jǫCP

∑
kǫST

CFi j · zi j k +

∑
iǫHP

CFi,CU · zcui +

∑
jǫCP

CFj,HU · zhuj

]

+ AF ×

[∑
iǫHP

∑
jǫCP

∑
kǫST

Ci j · (Ai j k)
βi j
+

∑
iǫHP

Ci,CU · (Acui)
βi,CU
+

∑
jǫCP

CHU, j · (Ahuj)
βj,HU

]

+ AF × Custotub × Ltotal (6.27)

Sendo que Custotub corresponde ao custo do metro da tubulação e Ltotal é calculado pela

Equação 6.28.

Ltotal =

∑
i

[LH1i + LH2i + LH3i]+
∑

j

[
LC1j + LC2j + LC3j

]
+

∑
im

Lcoldi,m+

∑
jm

Lhotj,m(6.28)
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Figura 49: Estudo de caso 1: layout industrial com comprimento de tubulação total minimizado.

Se o comprimento da tubulação para esta mesma rede não fosse minimizado, o comprimento

poderia ser até 54% maior e apresentar um layout mais complexo (Figura 50). Para este caso, o

comprimento total de tubulação 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 tubulação. Portanto, é necessário que

a análise seja realizada também para processos maiores antes de concluir que a otimização

simultânea do comprimento da tubulação é insignificante.

Porém, a partir da rede já definida, a otimização simultânea do comprimento da tubulação

garantiu layouts mais simples e teoricamente mais funcionais; além de garantir uma economia

de até 35% da tubulação necessária para a síntese da mesma alternativa de rede.

O objetivo do próximo capítulo foi testar a metodologia/procedimento proposto para o

cálculo e otimização do comprimento total da tubulação para outros dois estudos de caso, mais

complexos.
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Tabela 25: Estudo de caso 2: dados para análise econômica (KEMP, 2007).

Item Valor

Vapor/ [$/kW ano] 105,12
Água/ [$/kW ano] 4,38
Custo de investimento - trocador de calor/ [$] 10.000+300 · A0,95

Tempo de vida útil da planta/ [ano] 5
Fator de anualização (AF) (1, 15)/5

Tabela 26: Coordenadas iniciais e finais das correntes de processo e posições disponíveis para
alocar os trocadores de calor.

Corrente xi/ [m] yi/ [m] zi/ [m] xf/ [m] yf/ [m] zf/ [m]

HP1 23,9 12,7 1,0 76,0 5,6 1,0
HP2 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
HP4 149,1 56,3 5,6 140,7 18,3 5,6
CP1 5,6 56,3 1,4 7,0 19,7 1,4
CP2 8,4 15,5 1,4 19,1 14,1 1,4
CP3 76,0 5,6 1,0 126,6 16,9 2,8
Água 64,7 56,3 7,0 64,7 56,3 7,0
Vapor 1 64,7 36,6 4,2 64,7 36,6 4,2
Vapor 2 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 Otimização sequencial: síntese da rede e layout

Assim como no Estudo de caso 1, uma varredura dos valores de HULIMIT foi realizada

com o objetivo de aumentar as chances de encontrar o mínimo global da função custo (TAC).

Neste estudo de caso, o valor mínimo de TAC foi encontrado para HULIMIT = 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 máxima de utilidade quente disponível
(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 condições, a rede encontrada está apresentada na Figura 56. A Tabela 28 mostra a

análise econômica para esta rede.
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7.1.3 Otimização simultânea: síntese da rede e layout

Nos resultados mostrados nesta seção, os custos referentes à aquisição da tubulação foram

inseridos na função objetivo (que já incluía o custo de aquisição com os trocadores de calor e o

custo operacional com utilidades externas). Como o problema torna-se fortemente não linear, a

estratégia adotada foi otimizar simultaneamente a síntese da rede e o layout e, posteriormente,

otimizar o layout novamente para garantir que o comprimento mínimo foi encontrado.

Ao contrário do que foi observado no estudo de caso 1, neste segundo estudo de caso, a

inclusão dos custos com a tubulação influenciou na síntese da rede. Redes de trocadores de

calor diferentes foram obtidas mesmo quando o custo do metro da tubulação foi considerado

bem baixo, como por exemplo 100 unidades monetárias.

Por exemplo, assumindo-se Nmax=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 à tubulação 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 monetárias. Este custo adicional de cerca de 9% não estava sendo previsto

anteriormente. Portanto, incluir os custos com as tubulações contribui não apenas para que as

estimativas de custo sejam mais realistas, mas também direciona a otimização para redes mais

simples, com menos equipamentos. Esta seria a principal vantagem de considerar o layout na

síntese da rede, pois redes mais simples são mais operacionais.











120

8 Conclusões

As discussões feitas para o estudo de caso 1 no Capítulo 2 mostraram que uma rede de

trocadores de calor com integração energética é economicamente mais viável do que a alternativa

de rede constituída apenas por trocadores de calor com utilidades externas (vapor e água). O

custo anual total desta última foi quase o dobro (612 k$/ano) do valor para a alternativa com

integração energética (311 k$/ano). Esta diferença foi, basicamente, consequência dos menores

custos operacionais devido ao menor consumo de utilidades. Novamente, este resultado enfatiza

a importância econômica da integração energética.

O Capítulo 3, que apresentou uma solução otimizada para a rede de trocadores de calor do

estudo de caso 1, mostrou que alternativas de redes de trocadores de calor ainda mais viáveis

podem ser encontradas minimizando-se o custo anual total deste projeto. Utilizar métodos de

otimização matemática para a síntese das redes automatiza este etapa e facilita a inclusão de um

maior número de variáveis no modelo.

O Capítulo 4 mostrou o acréscimo da primeira variável inserida no modelo de Yee e

Grossmann (1990): as quedas de pressão nos trocadores de calor. Com isso, os valores dos

coeficientes de troca térmica foram otimizados, sendo que valores maiores do que os inicialmente

propostos foram encontrados. Consequentemente, as áreas de troca térmica dos equipamentos

diminuiram e, logo, o custo de investimento inicial com a aquisição dos trocadores de calor

também diminuiu. Com a inclusão desta primeira variável na função objetivo, a alternativa de

rede e as estimativas de custo encontradas foram diferentes da alternativa otimizada mostrada

no Capítulo 3. Por isto, conclui-se que a variável h, de fato, deve ser otimizada simultaneamente

na síntese da RTC.

Os Capítulos 5 e 6 foram dedicados à inclusão da segunda variável inserida no modelo de

Yee e Grossmann (1990): o layout industrial. O primeiro destes capítulos mostrou passo a

passo e manualmente como o comprimento total da tubulação foi calculado; enquanto o capítulo

subsequente mostrou a modelagem matemática apropriada para automatizar esta etapa e incluí-la

no modelo inicial utilizado como base, o modelo de Yee e Grossmann (1990). Esta foi a principal

contribuição deste trabalho, uma vez que poucos estudos reportados na literatura detalham o

layout industrial e, de fato, calculam os comprimentos das tubulações. Neste caso, as alternativas

de rede encontradas só foram diferentes daquelas previstas anteriormente (Capítulo 3) quando

o custo do metro da tubulação foi considerado demasiadamente alto. Deste modo, conclui-se

que não foi necessário minimizar o comprimento total da tubulação simultaneamente à síntese

da RTC. Porém, a partir de uma rede já definida, a otimização sequencial do comprimento da

tubulação garantiu um layout mais simples e uma economia de até 35% da tubulação necessária

para mesma alternativa de rede.

A metodologia proposta para o cálculo e a otimização do comprimento da tubulação foi

aplicada satisfatoriamente para estudos de caso maiores. Porém, ao contrário do observado
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no estudo de caso 1, o Estudos de caso 2, apresentado no Capítulo 7, mostrou que para este

processo maior que demandou mais de 1000 metros de tubulação, a otimização simultânea

incluindo os custos com a tubulação resultou em uma alternativa de rede mais simples. A

vantagem de uma rede com menos trocadores de calor é principalmente operacional. Além

disso, uma parcela na estimativa dos custos pode ser negligenciada se os custos com a tubulação

não forem considerados; por isto, esta consideração também contribui para estimativas de custo

mais realistas.

É importante ressaltar que as funções custo utilizadas em cada estudo de caso foram baseadas

em estudos prévios da literatura e são diferentes entre si. Isto dificulta uma comparação numérica

entre eles e a determinação de quão representativa é a porcentagem do custo anual total referente

às tubulações. O fato é que a metodologia proposta foi funcional para estes casos e permitiu a

otimização simultânea da síntese da rede de trocadores de calor e do layout industrial.

Portanto, concluiu-se que ambas as variáveis analisadas (quedas de pressão nos trocadores

de calor e layout industrial) são importantes para estimativas de custo mais confiáveis e que

devem ser consideradas para a síntese de redes de trocadores de calor.

8.1 Sugestões para trabalhos futuros

• Neste trabalho, o custo da tubulação foi calculado apenas em função de seu comprimento

total. Logo, a primeira sugestão para trabalhos futuros é que este valor seja calculado

também em função dos diâmetros das tubulações;

• No trabalho de Souza, Khanam e Mohanty (2016), o custo da tubulação foi calculado

em função de seu diâmetro. Porém, este valor foi considerado como um parâmetro na

simulação e, portanto, não considerava que o diâmetro da tubulação diminuia quando havia

uma divisão de corrente. Por isto, outra sugestão é que o custo do metro da tubulação em

função do diâmetro seja sensível em relação às mudanças de vazão das correntes;

• A modelagem deste trabalho considerou apenas duas possíveis posições para alocar os

trocadores de calor. Trabalhos futuros podem aumentar o número de posições disponíveis

para alocar estes equipamentos;

• Outra sugestão seria utilizar outro software para a síntese da rede de trocadores de calor

com a otimização simultânea do layout industrial, a fim de facilitar a modelagem de

problemas industriais mais complexos.
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A Cálculos de apoio: capítulo 2

Conhecendo-se os valores da carga térmica (q), temperatura inicial (T IN) e temperatura

final (TOUT) de cada corrente e em cada um dos trocadores de calor que constituem a rede

inicialmente proposta (Tabela 1 e Figura 6), foi possível calcular a área de cada equipamento

(Equação A.1).

q = U · A · ∆TML (A.1)

1

U
=

1

hq

+

1

hf

(A.2)

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

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

∆TML =
∆T1 − ∆T2

ln
∆T1
∆T2

=

25 − 94

ln25
94

= 52, 1◦C (A.3)

Substituindo o valor de ∆TML na Equação A.1, encontramos que o valor da área deste

trocador de calor (Equação A.4).

1400 =
1

1
0,2 +

1
0,2

· ATC1 · 52, 1 = 268, 7m2 (A.4)

O custo de investimento inicial deste equipamento foi calculado pela equação mostrada na

Tabela 2:

CTC1 = 30.000 + 750 · (268, 7)0,81
= 99.625, 4 (A.5)

Da mesma maneira foram calculados as áreas e os custos de aquisição dos trocadores de

calor 2, 3 e 4 (resultados mostrados na Tabela 4).

Custo de investimento inicial totalTC1($) = 99.625, 4+118.021, 7+96.990, 0+88.602, 7(A.6)

Custo de investimento inicial totalTC1($) = 403.239, 8 (A.7)

Considerando um tempo de vida útil igual a 5 anos:

1,15

5
· (403.239, 8) = 129.884, 3 $/ano (A.8)
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Além deste valor anual referente às parcelas do valor de aquisição dos equipamentos, existe o

custo anual com a aquisição 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 total($/ano) = 129.884, 3 + 13.200 + 168.000 = 311.084, 3 $/ano. (A.9)

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

B.1 Rede otimizada do exemplo Shenoy (Capítulo 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

TIN TOUT F H

1 175.00 45.00 10.00 0.2000

2 125.00 65.00 40.00 0.2000 ;

TABLE HUTIL(iu,DATA) Hot utilities data

TIN TOUT F H

1 180.00 179.00 0.00 0.2000 ;

TABLE COLDS(j,DATA) Cold streams data

TIN TOUT F H

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

TIN TOUT F H

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 fixed cost of a unit

C area cost coefficient for exchangers

beta cost exponent for exchangers



Apêndice B. Códigos / GAMS 128

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 difference

**********************************************

MAXDTHU(iu,j) upper bound on temperature difference - hot utility

MAXDTCU(i,ju) upper bound on temperature difference - cold utility

**********************************************

STAGE(k) stages in the superstructure

FTB(k) first temperature 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 I

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;

**********************************************

HULIMIT = 400;

**********************************************

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,’TIN’),

COLDS(j,’TIN’) - HOTS(i,’TOUT’),

COLDS(j,’TOUT’) - HOTS(i,’TIN’),

COLDS(j,’TOUT’) - HOTS(i,’TOUT’)) ;

**********************************************

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,’TIN’),

HOTS(i,’TIN’) - CUTIL(ju,’TOUT’),

HOTS(i,’TOUT’)- CUTIL(ju,’TOUT’) ) ;
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**********************************************

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 I

qcu(i,ju) energy exchanged between JH and the cold utility

qhu(iu,j) energy exchanged between the hot utility and JC

dt(i,j,k) approach between JH and JC at location I

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 I

zcu(i,ju) is one if the match between JH and JCU exists

zhu(iu,j) 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,k)

UTILC(i,k)

TINH(i,k)

TINC(j,k)

CONSTH(i,k)

CONSTC(j,k)

CONSTHL(i,k)

CONSTCF(j,k)

BOUNDQ(i,j,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(i)..

(HOTS(i,’TIN’)-HOTS(i,’TOUT’))*HOTS(i,’F’) =E=

SUM((j,k)$STAGE(k), q(i,j,k)) +SUM(ju,qcu(i,ju)); ENBALC(j)..

(COLDS(j,’TOUT’)-COLDS(j,’TIN’))*COLDS(j,’F’) =E=

SUM((i,k)$STAGE(k), q(i,j,k)) +SUM(iu,qhu(iu,j));

EBHST(i,k)$STAGE(k)..

HOTS(i,’F’)*(TH(i,k) - TH(i,k+1)) =E= SUM(j, 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,qhu(iu,j));

UTILC(i,k)$LTB(k)..

HOTS(i,’F’)*(TH(i,k) - HOTS(i,’TOUT’)) =E= SUM(ju,qcu(i,ju));

TINH(i,k)$FTB(k)..

HOTS(i,’TIN’) =E= TH(i,k);

TINC(j,k)$LTB(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(j,’TOUT’) =G= TC(j,k);

BOUNDQ(i,j,k)$STAGE(k)..

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

BOUNDQC(i,ju)..

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

BOUNDQH(iu,j)..

qhu(iu,j) - AVCOLD(j)*zhu(iu,j) =L= 0 ;

DTHEQN(i,j,k)$STAGE(k)..

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

DTCEQN(i,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));

**********************************************

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,j));

DTCUEQN(i,ju,k)$LTB(k)..

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

**********************************************

ENCON1..

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

OBJ..

TAC =E=

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

SUM((i,ju),zcu(i,ju)) + SUM((iu,j),zhu(iu,j))) + C*SUM((i,j,k)$STAGE(k),(q(i,j,k)

*((1/HOTS(i,’H’))+(1/COLDS(j,’H’)))/

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

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

+

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

*((1/COLDS(j,’H’))+(1/HUTIL(iu,’H’)))/

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

(1./6.) * (HUTIL(iu,’TIN’)-COLDS(j,’TOUT’)+dthu(iu,j)) + 1e-6 )+ 1e-6 )**beta) +

C*SUM((i,ju),(qcu(i,ju)

*((1/HOTS(i,’H’))+(1/CUTIL(ju,’H’)))/

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

(1./6.) *

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

)

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

SUM((i,ju),qcu(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,’TOUT’);

TC.LO(j,k) = COLDS(j,’TIN’);

TH.L(i,k) = HOTS(i,’TIN’);

TC.L(j,k) = COLDS(j,’TIN’);

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’);

q.L(i,j,k)$STAGE(k) = Min(AVHOT(i),AVCOLD(j));

q.UP(i,j,k)$STAGE(k) = Min(AVHOT(i),AVCOLD(j));

qcu.L (i,ju) = AVHOT(i);

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

qhu.L (iu,j)= min(HULIMIT, AVCOLD(j));

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

**********************************************

option minlp = AlphaECP;

**********************************************

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) =

q.L(i,j,k)*(1/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,j) =

qhu.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,j))/6+1E-6 );

AREAC(i,ju) =

qcu.L(i,ju)*(1/HOTS(i,’H’)+1/CUTIL(ju,’H’))/( (2./3.)*

((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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