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Resumo

Um projeto de engenharia € realizado em cinco etapas consecutivas:
planejamento do negdcio, desenvolvimento do escopo, definicdo do projeto,
execucdo (engenharia de detalhamento e construgdo) e, finalmente, partida e
operagao.

Muitas vezes percebe-se, na conclusao das etapas de desenvolvimento
do escopo e de definicdo do projeto, apds intenso uso de tempo e de recursos,
que o projeto ndo € mais viavel economicamente, sendo abandonado ou
reestudado. Decisbes de projeto tomadas no inicio da concepgado determinam
configuragbes que afetardo permanentemente investimentos e custos
operacionais.

A engenharia de processos pode aliar conhecimentos técnicos a
conceitos econémicos nas etapas iniciais, a fim de avaliar o impacto das decisdes
de configuragdo na viabilidade do projeto. Apesar de parecer natural, essa ndo é
uma pratica comum na industria.

Nesse contexto, o presente trabalho tem por objetivo realizar uma
analise técnico-econdbmica de alternativas de configuragdo em estagios
preliminares de um projeto. Para tal, sera utilizado como estudo de caso o
processo produtivo de acido nitrico a partir da combustdo de amoénia, em duas
situagdes distintas: projeto de uma planta nova (sintese) e projeto de modificagédo
de uma planta existente (revamp).

A partir de analises simples, utilizando ferramentas que facilitam a
avaliagcao da influéncia de parametros no projeto, serdo analisados os impactos

das variagdes desses parametros em diferentes propostas de configuragdes.

Palavras-chave: analise técnico-econbmica, decisbes em projeto

conceitual, projeto de revamp, projeto de sintese, HNOs3, acido nitrico.
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Abstract

An Engineering Project happens in 5 consecutive steps: business
assessment, scope development, project definition, execution (detailed
engineering and construction) and, finally, startup and operations.

Many times, in the conclusion of the scope development and project
definition steps, after intense use of time and resources, one realizes that the
project is not economic feasible anymore, being abandoned or restudied. Project
decisions taken in the early stages of design determine configurations that will
affect permanently the investments and operational costs.

The process engineering can combine technical knowledge to economic
concepts at the early stages, to evaluate the impact of configurations decisions in
the feasibility of the project. Although this may seem natural, it's not a common
practice in the industry.

In this context, this work aims to make a techno-economic analysis of
configuration alternatives at the preliminary stages of a project. For this purpose, it
will be used as a case study the production process of the nitric acid through the
ammonia combustion, in two different situations: project of a new plant (synthesis)
and project of modification in an existing plant (revamp).

Through simple analysis, using tools that facilitate the evaluation of the
parameters influence in the project, the impacts of the variations of these

parameters in different alternatives of configuration will be evaluated.

Keywords: Techno-economic analysis, decisions in conceptual design,

revamp, synthesis, HNO3, nitric acid.
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1. INTRODUGAO / CONTEXTUALIZAGAO DO PROBLEMA

No mundo industrial, a forca motriz para investimentos em projetos de
novas plantas ou modifica¢des de plantas existentes € de natureza econdmica. De
acordo com Smith (2005), o propdsito do processo quimico € “fazer” dinheiro. De
maneira geral, quanto menor o investimento aportado para um projeto, e quanto
maior o retorno, maiores as chances de o projeto ser aprovado.

De acordo com Sinnott (2005), os estudos de engenharia do projeto
podem custar desde 0,1 % do investimento, nos estagios iniciais de um projeto,
até 2 %, na etapa de construcdo. Nesses estudos, para ser possivel o calculo de
equipamentos e posteriormente a estimativa de custo total do investimento,
decisdes de configuragdes devem ser definidas logo nos estagios iniciais, quando
ainda nao se dispde de certeza de informagbes. Quanto mais cedo uma decisao
for tomada, menor sera o impacto que esta tera no custo final do projeto.

Essas decisbes, uma vez tomadas, determinam a maioria das
condi¢cbes operacionais e também afetam o desempenho econémico e o impacto
ambiental (Sugyiama et al, 2004). Caso ndo se mostrem atrativas, acarretardo
gastos desnecessarios de tempo e recursos.

E comum subdividir os projetos industriais nas seguintes etapas:
planejamento de negé6cio, desenvolvimento do escopo, definicdo do projeto,
execucao (engenharia de detalhamento e construgcao), e finalmente, operagéo. Na
passagem de uma etapa para a outra, em geral sdo definidos gates (portdes) de
passagem, onde devem ser tomadas decisbes de parar ou continuar com o
projeto, baseando-se nas informagdes disponiveis. A medida que o projeto
avanca, as informacgdes de escopo e o custo ficam mais precisos.

Em geral, os projetos industriais avangando entre as diversas fases
passam por um processo de “afunilamento”, devido as restricbes rigorosas

impostas em cada portao, conforme ilustrado na Figura 1.1.



De acordo com o IPA" (Choma, 2010), numa carteira de projetos, cerca
de 50 % dos que estdo na fase de desenvolvimento de escopo ndo passam do
portdo para a préxima etapa (definicado do projeto) e 1 % destes ndo passam no
portdao para a execugao. Ja Smith (2000), da empresa de Engenharia Stone &
Webster Engineers and Constructors Inc., afirma que 20 % dos projetos na etapa
de desenvolvimento do escopo ndo passam para a etapa de definicdo do projeto,
e 9 % dos que passam ndo avangam para a fase de execugéao.

Plane]amento do Desenvolwmento Definigao do : " I & :
negocio g do escopo projeto _.-" SEEIEE
i 1 ;

Portao Portao Portao
1 2 3

. . Liberagéao
do projeto

Figura 1.1: Funil das etapas de um projeto.
Fonte: Adaptado de Holland & Holland Enterprises Ltd. 2

Uma das etapas mais importantes de um Projeto, que definira a
configurag@o a ser adotada, e seu respectivo custo de investimento, é a etapa de

desenvolvimento do escopo.

! Independent Project Analysis (IPA) — instituicao independente fundada em 1987 que
pesquisa o desempenho de projetos para indistrias nas areas de custo e prazo.

2http://www.successfuI-projec:t-management.com/portfolio-project-selection.htmI
(acessado em 01/09/12).


http://www.successful-project-management.com/portfolio-project-selection.html

Caso o projeto ndo passe para a fase seguinte, ele é suspenso ou se
reciclado, onde a configuragcdo deve ser alterada para obter uma diminuicao
significativa do custo total do investimento.

Uma vez que os custos de engenharia para o desenvolvimento de
projetos que nao foram aprovados sao despesas sem retorno para a industria, é
desejavel que projetos ndo viaveis sejam identificados e eliminados o mais cedo
possivel na fase de estudo, de forma a alocar os recursos nos projetos mais
atrativos economicamente. Além disso, quanto mais cedo as decisbes de
configuragdo forem tomadas, menor sera o impacto delas no custo dos estudos de
engenharia, uma vez que a necessidade de retrabalho diminui.

O Engenheiro de Projeto de Processos, sendo responsavel pelas
decisbes de configuragcdo, deve realizar a anadlise técnica, considerando
continuamente o impacto econémico ao longo de toda a fase de desenvolvimento
de escopo. Apesar de parecer o Obvio, essas analises sdao raramente realizadas
ao longo desta etapa, considerando-se frequentemente parametros técnicos
durante a escolha do escopo. Obtém-se o custo da configuracdo apenas no final
da etapa, quando os recursos ja foram gastos numa alternativa que pode nao ser
economicamente atrativa.

O Engenheiro de Projeto de Processos deve estar ciente dos
parametros que influenciam o investimento, os custos operacionais e o lucro,
principalmente nos estagios iniciais do Projeto, e deve conhecer o nivel de
influéncia desses parametros na viabilidade do investimento. Esse conhecimento
ajuda o engenheiro a tomar decisdes especificas que aumentarao as chances do
projeto passar para a fase seguinte, diminuindo assim as probabilidades de
retrabalho nessas etapas.

Essas analises de parametros devem ser simples e praticas, devendo
ser aplicaveis mesmo com pouca disponibilidade de informacdes, uma vez que
ainda se esta nos estagios iniciais do projeto.

A metodologia de Projeto Conceitual adotada neste trabalho foi a
proposta por Douglas (1988). Nela, é feita uma anélise sistematica do Potencial



Econdémico de um projeto, que pode ser traduzido, de forma simplificada, como os
ganhos subtraidos dos custos do processo. Quanto maior o valor do Potencial
Econdmico, maiores serdo as chances de sucesso deste projeto. A medida que a
disponibilidade de informagdes aumenta, o célculo do potencial econdmico se
torna mais preciso.

Para identificar quais modificagbes de configuragdo sdo mais
importantes, utiliza-se neste trabalho a ferramenta do diagrama tornado, que
explicita quais parametros (e suas respectivas variagbes) mais influenciam no
Potencial Econémico, e com que intensidade. De posse dessas informacdes, é
possivel concentrar os recursos disponiveis nos itens mais relevantes para o
ganho econdmico de um Projeto, aumentando-se, assim as chances de aprova-lo
para a fase seguinte.

Além dos projetos para construcdao de novas plantas, existem ainda os
projetos de modificacdo de instalacbes existentes, também denominados Projetos
de Revamp. Projetos de melhorias para plantas quimicas em operacao tendem a
ter retorno econdmico pouco atrativo porque geralmente é preciso desmontar o
que ja esta instalado e fazer modificacdes significativas nas instalacoes para obter
ganhos marginais. Mesmo assim, os projetos de modificacbes de instalacoes
existentes sédo frequentes, com o objetivo de reduzir os custos operacionais, e,
consequentemente, melhorar a competitividade.

Nestas situacoes, deve-se avaliar rapidamente as alternativas de um
projeto para reducdo de custos operacionais, utilizando poucos recursos, em
pouco tempo. E interessante que um projeto tecnicamente viavel seja rentavel em
diversos cenarios possiveis. A equipe técnica envolvida deve concentrar esfor¢os
nos projetos mais rentaveis e mais robustos, considerando os dados econémicos
e suas possiveis variacoes desde as etapas de concepcdo, e eliminando
rapidamente as alternativas pouco atrativas.

Neste trabalho, escolheu-se o processo de Acido Nitrico para
exemplificar a sistematica descrita nos paragrafos anteriores, tanto para projetos
de novas plantas quanto para projetos de melhoria. Este processo / produto foi



escolhido como estudo de caso por tratar-se de um produto quimico de base
importante no mercado mundial, cujas plantas sao intensivas em energia e capital.

Para o estudo de caso escolhido, as decisbes de configuragdo se
limitardo a fronteira entre a rede de trocadores de calor e as utilidades necessarias
para o processo. As decisdes referentes a rota de producao (reacao) e condigbes
de separacao nao serdo avaliadas. Apesar destas definicbes importantes ja
estarem congeladas, a quantidade de alternativas de configuracées possiveis
quando se considera as utilidades e rede de trocadores de calor ainda € muito
grande, podendo impactar consideravelmente no custo do investimento e nos
ganhos do projeto.

Enfim, a andlise técnico-econémica de projetos nos estagios iniciais €
de relevante importancia e contribui para o melhor aproveitamento dos recursos
disponiveis na Engenharia de Projetos.

Este estudo integra partes de diversas disciplinas, temas e
metodologias para realizar uma analise sistematica em um estudo de caso

especifico, conforme ilustrado na Figura 1.2.

Projeto
Conceitual
Douglas (1988)

Sintese
de Processos
Analise de
Decisbes
(sensibilidade)
Clemen e Reilly (2001)

Tecnologias de
Processos de Proiet
Acido Nitrico rojeto

preliminar

Caso base
Ray e Johnston (1989)

Presente

Revamp de trabalho

Instalagdes
Existentes

Figura 1.2: Interface de disciplinas e metodologias para o presente trabalho.



1.1.Objetivo

Considerando o problema descrito na secao anterior, o objetivo deste
trabalho é realizar uma analise técnico-econdmica de alternativas de configuracao
em estagios iniciais de um projeto.

Para esse propoésito, sera utilizado como estudo de caso um processo
produtivo de acido nitrico, em duas situagdes distintas:

e Projeto de concepgao ou sintese (planta nova)

¢ Projeto de modificagcado ou revamp (planta existente)

Seréa avaliado como diversos parametros, tais como custos de matérias-
primas, utilidades, catalisadores, capital, capacidade de produgédo, consumo
especifico de matérias-primas e de utilidades impactam diversas alternativas

possiveis e influenciam a escolha de configuragdes.



1.2.0rganizacao da dissertacao

O Capitulo 1 contextualiza o problema, mostra a motivagdo para o
estudo e por fim traga os objetivos do trabalho.

A revisdo da literatura € apresentada no Capitulo 2, onde sao
abordados o Projeto Conceitual, informacdes relevantes do processo produtivo do
acido nitrico, bem como projetos especificos para plantas novas e plantas
existentes. Neste capitulo também ¢é definido caso base escolhido para ambas as
situacoes.

No Capitulo 3 é descrito o método proposto para o desenvolvimento de
cada situacdo: planta nova e planta existente, bem como o0s elementos
importantes da metodologia e as ferramentas utilizadas.

A aplicacdo do método proposto para o caso base € apresentada no
Capitulo 4, para as duas situacdes definidas.

No Capitulo 5 é feita a discussdo e analise dos resultados obtidos a
partir da aplicagdo do método, também para ambas as situagoes.

Finalmente, no Capitulo 6 s&o descritas as conclusdes referentes aos
desenvolvimentos e resultados alcangados.

As sugestdes para trabalhos futuros sao listadas no Capitulo 7.

As referéncias bibliograficas sao apresentadas no Capitulo 8.






2. REVISAO DA LITERATURA

Esta revisdo bibliografica esta divida em quatro partes distintas. A
primeira refere-se as decisdes de configuracéo realizadas nos estagios iniciais de
um projeto: é feita uma introdugédo sobre o projeto conceitual e em seguida feita a
revisdo sobre sua aplicagdo para concepcao de plantas novas e plantas
existentes.

A segunda parte desta revisdo foca no acido nitrico, abordando o
mercado, 0 processo produtivo e outras informagodes.

Na terceira parte, é feita uma revisdo sobre estudos e projetos
realizados em plantas de acido nitrico.

A quarta parte apresenta o caso base utilizado neste trabalho, para as

situagdes sintese e revamp.

2.1. Generalidades sobre projeto conceitual
2.1.1. Praticas industriais de projeto conceitual

De acordo com Siirola, da empresa Eastman (in: Harmsen, 2004), a
sintese de processos consiste na invencao dos processos quimicos envolvendo a
geracao de alternativas em todas as fases de engenharia no processo de
inovacao.

Harmsen (2004) revisou as praticas industriais de projeto conceitual,
aplicados a projetos de revamp, redimensionamentos e processos de inovagao
nos 15 anos anteriores a publicacdo do artigo. Seu foco foram os métodos que
resultam em projetos para economia de energia, com menor investimento e com
menor custo de producdo, quando comparados aos processos anteriores.

O autor descreve em seu artigo métodos de projeto conceitual, entre
eles:

e Funcdo — integracdo (Siirola, Eastman): consiste em definir

funcbes (tarefas) de um processo e entdo integra-las,
considerando intervalos comuns de pressao e temperatura.



e Selecdo heuristica de operacoes unitarias e estrutura de reciclo

(Douglas, 1988): consiste na selecao das melhores operacgdes
unitarias, sua sequéncia e a estrutura do reciclo.

O autor afirma que devido a sua complexidade o método de Siirola
somente pode ser entendido e utilizado por equipes experientes. Além disso, nao
se encontraram publicagdes sobre o0 uso industrial desta metodologia.

O autor salienta que apesar do método de Douglas (sele¢ao heuristica)
ser utilizado com sucesso em varias industrias, sua maior desvantagem é ter um
objetivo apenas econémico, ndo levando em consideracdao outros critérios como
segurancga, saude e meio-ambiente (SSMA).

Neste trabalho acredita-se que SSMA sdo restricbes técnicas, que
podem ser impeditivos para a realizagao de um projeto, mas o objetivo principal de
um projeto é geralmente econémico. Por essa razdo adotou-se aqui a metodologia
de Douglas (1988), que sera detalhada a seguir.

Douglas (1988) defende em sua metodologia que para os problemas de
sintese de processos deve-se primeiramente desenvolver solugdes abrangentes e
simples e, depois, adicionar sucessivas camadas de detalhes, a fim de obter
informagdes mais precisas do projeto. Esse método divide o processo em
camadas, comumente representado na forma de “diagrama da cebola”, conforme
a Figura 2.1.

O “diagrama da cebola” ilustra a sequéncia das decisdes de processo
dentro do projeto conceitual. As primeiras decisées sdo as que se localizam na
parte mais interna da cebola, ou seja, as decisbes com relagdo a reacao. Em
seguida, sao definidos os métodos de separacao e depois as redes de trocadores
de calor. Por fim, define-se as utilidades necessérias e suas configuracoes.

Para o processo de sintese, Douglas (1988) sugere que se defina um
volume de controle em volta do processo global, aparecendo somente as
correntes de alimentagdo e de saida do processo. Esta “caixa preta” ajuda a
entender as variaveis de dimensionamento que afetam o balango material sem

adicionar outras complicagdes.
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A hierarquia das decisbes de processo O diagrama da “cebola”

QUE REATORES? "~ """ 77777777 777777777777 7777~ \
+ Tipos
+ Rotas
+ Conversdes
+ Rendimentos, seletividades
QUE SEPARADOR (ES)? -=====-===-=====-=====------ y
+ Tipos, sequéncias
+ Condigdes (P, T, ...)
+ Reciclos ...
QUAL REDE DE TROCADORES DE CALOR?(HEN) -----
+ Estrutura %
+ Numero e tipo de trocadores , 4
+ Utilidades, cargas térmicas... /

QUAIS UTILIDADES?-===================-c=-=- 4 b
+ Mix 7 \)‘ y
+ :\\lﬁ!'veis o ///A%‘j%,’ |
+ Sistemas principais /{/"",.‘ /

+ Sistemas auxiliares

Figura 2.1: Diagrama da “cebola”, com decisao hierarquica de projetos.
Fonte: Adaptado de Linnhoff et al., 1982.

Como os custos de matéria-prima sao entre 33 % e 85 % do custo total
de producado (Grumer, 1986 in: Douglas, 1988), os balangos materiais globais séo
fundamentais para o dimensionamento. Feito o balanco, deve-se calcular os
custos de cada corrente (“stream costs”), ou seja, o custo de todas as matérias-
primas e produtos em funcdo das variaveis de dimensionamento. Normalmente,
estes custos sdo combinados em um Unico termo, denominado Potencial
Econbmico, que consiste, essencialmente, na diferenga entre os precos de venda
dos produtos e os custos das matérias-primas.

O Potencial Econdmico (EP) nesta primeira etapa € o lucro que se teria
desconsiderando-se o custo de capital e de utilidades. Se o potencial econdmico é
negativo nesta etapa, isto é, se as matérias-primas valem mais que os produtos e
subprodutos, entdo o projeto deve ser abandonado, ou deve-se buscar matérias-
primas mais baratas ou ainda avaliar outra rota quimica que utilize matérias-
primas mais acessiveis.

Caso o EP seja positivo, avanca-se para o proximo nivel de detalhe.
Conforme apresentado na Figura 2.1, o primeiro nivel de decisdes corresponde a

etapa de reacdo. Decisdes do tipo: processo continuo ou batelada, configuragao
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de reator, entre outros, sdo tomadas nessa etapa. Em seguida sao tomadas as
decis6es com relacdo a separacao dos produtos (sequéncia, tipos de separacao,
condicdes, reciclos). A rede de trocadores de calor, integragdes e tipos utilizados
fazem parte da fase seguinte. Por fim, as utilidades necessarias sdo inseridas ao
processo.

Na proxima segado serd discutida brevemente a organizacdo de um
projeto de engenharia, suas fases, e principais tarefas associadas. Assim, sera
possivel avaliar em que momento de um projeto as decisées de configuracado

devem ser tomadas e seu impacto potencial.

2.1.2. Fases de um projeto

Os projetos de engenharia consistem na transformagéo de ideias em
investimentos, e de investimentos em realizagdes, gerando, geralmente, retorno
financeiro. Podem ser de diferentes portes, aplicados a plantas novas ou
existentes, construindo unidades inteiras ou apenas modificando parte de
unidades existentes. Por envolverem diversas especialidades de engenharia
(processos, mecanica, civil, elétrica, automacdo, entre outras) e equipes de
execucao (montagens), o gerenciamento dos projetos deve ser estruturado, de
forma a alcancar os objetivos de custo, prazo e desempenho esperados.

De acordo com Smith (2000a), um modo amplamente utilizado na
industria para gerenciar projetos consiste na sua divisdo em cinco fases

sequenciais, com tarefas definidas, conforme apresentado na Figura 2.2.

FED 1 FED 2 FED 3
Planejamento do | | Desenvolvimento Definigao do Execucgao Operagao
negocio do escopo projeto
Determinagdo das Selecéo da melhor Finalizagéo do Engenharia de Partida da instalagéo
necessidades do alternativa escopo, custo, detalhamento e e avaliagdo da
projeto e estimativa e construgao performance
alinhamento com a cronograma
estratégia do

negécio

Figura 2.2: Fases de um projeto e tarefas associadas.
Fonte: Adaptado de Smith, 2000a.
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Tudo se inicia com a geracdao da ideia e a determinagcdo das
necessidades do projeto, alinhados com a estratégia da empresa. De acordo com
Smith (2000a), o escopo do projeto é definido nas etapas planejamento do
negécio (FED1)3, desenvolvimento do escopo (FED2) e definicdo do projeto
(FED3). No final de cada uma dessas fases é apresentada uma estimativa de
custo do projeto, que é utilizada para decidir se o projeto avanca para a fase
seguinte. ApOs estas etapas e a aprovacao do projeto, se inicia a fase de
execucgao e, posteriormente, a fase de operagéao.

Weijde (2008) ilustra na Figura 2.3 que as trés primeiras fases de um
projeto (FED1, FED2 e FED3) podem ter diferentes nomenclaturas, apesar de o

conteudo ser o mesmo.

Actor/Source FED1 FED2 FED3

Turner (1999) Concept Feasibility Design

Morris and Hough (1987) |Prefeasibility Feasibility Design

Oosterhuis et al. [2008) Define business case  |Do concepfual design | Do basic engineering
IPA (Burroughs, 2007) Appraise Select |Define

Shell Downstream (see chapter 5) Assess (FED1) ‘Select (FED2) 'Define (FED3)
ChevronTexaco (Okoro, 2005) Identify | Select \Develop

Smith (2000) Business Assessment -Fecsibi|ity |FEED

Figura 2.3: Diferentes nomenclaturas para as etapas iniciais de um projeto.
Fonte: Weijde, 2008.

De acordo com Smith (2000a), durante a fase de planejamento do
negécio € determinada a viabilidade comercial do projeto. S&o verificados os
potenciais de ganho e o custo para construgéo e operacéo do projeto. Tipicamente
as estimativas de custo nesta etapa apresentam uma precisdo da ordem de 50 %.

Na fase de desenvolvimento do escopo ¢é feita a escolha da tecnologia
e sao identificadas alternativas. Em geral sdo definidos os esquemas de processo,
o layout preliminar e as unidades de suporte. A estimativa de custo tem precisao
da ordem de 30 %. Uma vez que cada etapa requer substancialmente mais

% Sigla para o termo em inglés front end development.
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recursos, tempo e dinheiro, é importante abandonar projetos com ganhos
marginais o quanto antes (Smith, 2000a).

Smith (2000a) afirma que um problema frequente na industria é avangar
com o projeto para a fase seguinte mesmo sabendo que este ndo apresenta um
retorno dentro do esperado. A decisdo é baseada na esperanca que uma
estimativa mais detalhada ira diminuir o custo do projeto, mas isto ndo acontecera!
Deve-se mudar o escopo, encontrar uma solugdo alternativa ou abandona-lo
imediatamente.

Ao final da etapa de definicado do projeto, esse ja esta suficientemente
maduro, com 0s equipamentos calculados e o fluxograma de engenharia definido.
As estimativas apresentam uma precisdo da ordem de 10 %. Tipicamente, de
30 % a 50 % dos estudos de engenharia foram completados nesta fase. Os itens
desconhecidos tém seu custo estimado na forma de contingéncia (Smith, 2000a).

Conforme o projeto avanca, dados técnicos e econdmicos vao se
tornando mais precisos e as incertezas diminuem, conforme ilustrado na Figura
2.4. Para a passagem entre as quatro primeiras fases de um projeto, existe algum

tipo de “portdo” de decisédo (decision gate). A decisdo poderd ser de passar o
projeto para a fase subsequente, ou abandona-lo, ou ainda, refazer o estudo
modificando o escopo.

O gerenciamento de projetos considerando as etapas e portdes facilita
a sequéncia logica das atividades, que resulta na disponibilidade das informacdes
no momento certo (Weijde, 2008), além de possibilitar a eliminacdo de projetos
nao atrativos antes de se investir recursos.

O impacto das alteragdes ao longo de fases de um projeto € ilustrado
na Figura 2.5. Percebe-se que decisdes tomadas nas etapas iniciais de um projeto
impactam significativamente o projeto a um minimo custo. Com o avanco nas
etapas, o impacto das decisdes diminui, uma vez que 0 escopo vai se definindo ao

passo que os custos das altera¢cdes vao aumentando.
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Desconhecido

Custo

Conhecido
Planejamento Definigao
do negécio do projeto Execugéo - Partida e
Desenvolvimento t;?g rhr::anr':znt DHETatas

et e construgao

Figura 2.4: Curva do ciclo de custo de um projeto.
Fonte: Adaptado de Smith, 2000a.

Nas fases iniciais de um projeto, muitas opg¢des estdo abertas,
enquanto em fases finais, as interdependéncias sdao muito grandes, e pequenas
mudancas podem levar a grandes quantidades de retrabalho (Weijde, 2008) e,

consequentemente, a um custo mais alto do projeto.

Alta Influéncia Baixa
| influéncia decrescendo influéncia
,L' 'J[‘ rapidamente "}Ll “!
o T
‘© Influéncia ]
c
:g U=)
= (&)
i
e E—
Planejamento Definigio Construgao
do negécio do projeto
Desenvolvimento Engenharia de Partida e
do escopo detalhamento Ooperacao

Figura 2.5: Impacto e influéncia de alteracdes ao longo das etapas de projeto.
Fonte: Adaptado de Smith, 2000a.
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Os projetos se iniciam a partir das ideias. Ao longo do desenvolvimento
do projeto, o processamento das ideias pode ser representado por um funil. As
boas ideias continuam avancando ao longo do funil, enquanto projetos com
resultados inferiores vao sendo retidos.

Segundo estudos estatisticos de dados de benchmarking® realizado
pela IPA (Choma, 2010), das ideias que entram na primeira etapa de um projeto
(planejamento do negécio), 75 % nao passam para a fase seguinte. Dos 25 % que
passam para o desenvolvimento do escopo, 50 % ndo avangam para a etapa da
definicdo de projeto (ou seja, 12,5 % avancam para frente), e, no portdo para a
execucao, 1 % das ideias é abandonada, conforme apresentado na Figura 2.6.

Idéias Portéo 1| |Portao 2| Portao 3| Entrega
Iniciais |
FED 1 FED 2 FED 3
| Execugiio
Planejamento de || Desenvolvimento Definicdo de Engenharia de Partida e
Negocio do Escopo Projeto Detalhamento, Construgdo| || Operagdo
e Montagem [
&
75% das 50% das idéias Somente 1%
ST restantes nao das idéias - .=
idéias nao passam do restantes ndo Portdes de Decisdo
PaEsAm do portdo 2 passam do
portéo 1 portio 3 || Reciclar

@ Continuar

Cancelar/
arquivar

Figura 2.6: Etapas de um projeto com portées de decisédo — IPA.
Fonte: Adaptado de Choma, 2010.

Ja Smith (2000a) afirma que de cada 100 ideias que entram na fase de
planejamento do negécio, 40 ndo passam para a etapa seguinte. Das 60 que
passam 15 sdo descartadas no final da etapa de desenvolvimento do escopo

* Benchmarking: é o processo continuo de medicdo de produtos, de servicos, e
praticas em relagdo aos melhores competidores do mercado.
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(25 %). A definicao do projeto é feita para 45 ideias, das quais 40 avangam para a
fase de execucdo, e 5 sdo descartadas (11 %). As plantas sdo construidas e

operadas em 39 das 40 ideias que entraram nessa etapa (Figura 2.7).

Planejamento
do negocio
100 ideias

Desenvolvimento

do escopo
ideias \

Execucao
40 ideias

Partida

e operagao
39 ideias

Figura 2.7: “Funil” para as etapas de um projeto.
Fonte: Adaptado de Smith, 2000a

A triagem das ideias € uma atividade importante para o sucesso de
projetos. O ideal é que os projetos nao atrativos sejam filirados o quanto antes, de
modo a ndo consumir recursos desnecessariamente.

De acordo com Smith (2000b), o desempenho de um projeto pode
diminuir caso o seu escopo seja mal definido. Os acertos necessarios terdo
impacto negativo, causando perda de produtividade, retrabalho e frustracdo das
equipes envolvidas.

A maturidade do escopo de um projeto pode ser avaliada através de
consultorias externas: por exemplo, a IPA utiliza o “FEL Index™, ou internamente,
através da ferramenta PDRI (Project Definition Rating Index) (Smith, 2000b).

® FEL Index (Front-end Loading Index): indice utilizado para o benchmarking
quantitativo de um projeto.
http.//www.ipaglobal.com/getdoc/e474ee0b-8606-4022-9382-9a39f5¢311da/Business-FEL
(acessado em 20/08/2012)
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7

Como o propésito deste trabalho € avaliar a influéncia de diversos
parametros nos estagios iniciais de concepc¢ao, o foco das analises sera para as
fases de planejamento do negdcio e desenvolvimento do escopo. Apesar da IPA
(Choma, 2010) e da empresa Stone & Webster (Smith, 2000a, 2000b)
apresentarem valores diferentes para os percentuais de ideias que passam pelos
portdes de aprovacao, € notavel, em ambos os casos, 0 gasto significativo de
recursos e tempo de trabalho em projetos que nao serdao aprovados.

Considerando que o principal critério para a aprovagao de um projeto
entre os portdbes é de natureza financeira, se o engenheiro de projetos de
processo conseguir avaliar o impacto de suas decisdes de escopo no custo final e
na rentabilidade, serd possivel direcionar seus estudos de forma a garantir a
utilizacéo eficiente dos recursos disponiveis, aumentando, assim, as chances de

aprovacao do projeto.

2.1.3. Processos decisorios: diagrama de influéncias

O projeto conceitual envolve inimeras decisdes durante sua aplicacao.
Em geral, as decisdes tomadas nos estagios iniciais impactam em todas as tarefas
e decisdes posteriores. Existem métodos e ferramentas que facilitam a analise de
decisbes em problemas complexos. Os elementos de uma estrutura de decisédo
incluem o curso das agdes possiveis, resultados plausiveis e suas consequéncias
(Clemen e Reilly, 2001).

As ferramentas de analise de decisdao, nao recomendam uma
determinada escolha, apenas estruturam e orientam o pensamento de forma
sistemdtica para diferentes situagbes. Entre as diversas ferramentas de
estruturagdo possiveis ha o diagrama de influéncias, que representa de forma
grafica as situagoes de decisédo (Clemen e Reilly, 2001).

Nao ha uma estratégia definida para construir um diagrama de
influéncias. Em geral se faz um esquema simplificado e entdo se adiciona os

detalhes conforme necessario. Um exemplo deste diagrama € apresentado na
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Figura 2.8, no qual € possivel identificar os fatores que influenciam o minimo prego

de venda de um produto, e como esses fatores se inter-relacionam.
) lacio d @ custo_de
reatores Ec?;?p?aﬁgntgz oportunidade
renda de venda

A J

imposto

eletricidade sobre o
custo consumo

amoénia

custo de outras
matéria-prima e despesas despesas
% utilidades

Figura 2.8: Exemplo de diagrama de influéncias - minimo prego de venda de um
produto.

Fonte: adaptado de Azevedo et al., 2005.

outros

investimentos

outros
equipamentos

2.1.4. Processos decisorios: analise de sensibilidade

O conceito de analise de sensibilidade é fundamental para o
desenvolvimento e resolucao de processos decisérios utilizando as técnicas de
analise de decisao (Clemen e Reilly, 2001). A analise de sensibilidade é utilizada
para melhorar a tomada de decisdes, para decidir quais dados devem ser
refinados antes de se tomar uma decisdo e para se concentrar nos elementos
criticos durante a implementacao (Eschenbach, 1999 in: Silva e Belderrain, 2004).

Ha inumeras ferramentas para a analise de sensibilidade: one-way
sensitivity analysis, two-way sensitivity analysis, spiderplots, diagramas tornados,
entre outros. Detalhes sobre estas metodologias podem ser encontrados em
Clemen e Reilly (2001).

Para a avaliagdo que sera feita neste trabalho, sera utilizada a
ferramenta tornado, que avalia a influéncia da variacdo de cada parametro
independente no valor do resultado final. A Figura 2.9 ilustra um diagrama tornado,
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para o preco de um produto e seus parametros de influéncia, relacionado com a
Figura 2.8. Verifica-se, para o exemplo citado, que a producdo é o fator mais
influente.

Uma vez conhecido qual parametro € o mais critico, € possivel focar os
projetos levando este em consideragao. Na secao 3, serdo discutidas a construgao
e a utilizacdo do diagrama tornado.

0,90183
custo da enzima
amonia
retorno de imposto de renda
outros custos
reatores
eletricidade
outros equipamentos
outros investimentos
I I I I T I l T I I I I I I
0,8 0,825 0,85 0,875 0,9 0,925 0,95 0,975 1,0 1,025 1,05 1,075 1,1 1,125
usS$/L

Figura 2.9: Exemplo de diagrama tornado — parametros influentes no preco de
venda de um produto.

Fonte: adaptado de Azevedo et al., 2005.

2.2.Planta de HNO;

A planta de acido nitrico (HNO3) foi escolhida como objeto de estudo no
presente trabalho. Este processo e produto foram escolhidos por ser um produto
indispensavel no mundo atual para a fabricacdo de fertilizantes, ser um processo
simples; ter uma rota de producédo conhecida e dominada mundialmente e utilizar
como matéria-prima apenas trés componentes (agua, aménia e ar). Também foi
escolhido considerando a disponibilidade de dados do processo em literatura; por
integrar grandes maquinas térmicas no processo quimico; por ser uma planta que

possui um alto investimento inicial, bem como alto custo operacional e ser um
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processo presente em diversos paises ao redor do mundo. A reviséo bibliografica
sobre a manufatura, os processos e projetos de plantas de acido nitrico sao
apresentadas a seguir.

2.2.1. Utilidade do HNO3

O HNO3 é um acido forte que é encontrado na natureza sob a forma de
sais. E um liquido incolor, de massa especifica de 1400 kg / m® a 40 °C e que se
decompde a altas temperaturas em agua (H20), diéxido de nitrogénio (NO) e
oxigénio (O2) (Thiemann et al., 1991).

Ja era usado pelos egipcios na separacao de ouro e prata, e se tornou
um composto quimico industrial importante com o desenvolvimento das industrias
de explosivos e de corantes no fim do século XIX. Apés a Segunda Guerra
Mundial, a expansado no uso de fertilizantes sintéticos aumentou a demanda por

HNO;3 (Thiemann et al., 1991). A Figura 2.10 mostra suas principais aplicacées.

Acido Nitrico

20% do consumo

Nao fertilizantes

.

80% do CAW

Fertilizantes

: Nitrato de
Nitrato de . . Produtos
aménio Nitrofosfato amonio (grau quimicos
/ técniCO) ‘// \\
Nitrato de Nitrato de Soullrjgiioede Nitrato de )
amonio e calcio e sulfato e Caprolactama | Acido adipico | |Dinitrotolueno | |Nitrobenzeno
célcio ~e aménio
amonio
v Y
o Metileno
Di-isocianato N
difenil di-
defiolleno isocianato
L (MDY (MDI)
A A A l
Poliamida 6 | |Poliamida 6.6 Pollurgtano POI'w,etano
flexivel rigido

Fonte: Adaptado de UHDE, 2009.

21

Figura 2.10: Principais aplica¢des do acido nitrico.




Atualmente, cerca de 80 % do consumo de HNOj3 vai para a producao
de nitrato de amoénio (NH4sNOg3), base dos fertilizantes nitrogenados. Os 20 %
restantes s&o utilizados na industria quimica, como matéria-prima para a produgao
de explosivos, poliamida 6 e 6.6, e poliuretano (UHDE, 2009). Também pode ser
usado como agente decapante para agos inoxidaveis (Thiemann et al., 1991).

A Figura 2.11 exemplifica como uma planta de acido nitrico pode estar

inserida num complexo industrial para a producao de fertilizantes.

A=t Co, .
Ammoni Methanol 3
Hydrocarbons=— N:ma |
]
Ho—el T I\,

Air—>1 Nitricacid | HNOs Urea
H,0==s{ HNO; UAN
AN AN AN
Phosphate ool
rock_’ Rock grinding co,
|
Melamine ¥
NPK
g | A caco," NH,
@
i N Limestone or
= z
§ .| ssprsp I dolomite
5 ' PAPR | sSPiTSP
2 e |
2
= Hydrofluoric acid
© 1 .| Phosphoricacid | HaPOs HE
g HsPO,
H.SiF;
£
Hzo—-»—’ { AlF,
Sulphuric acid
—
e H;S0, H,SO
Alr =t et

Fluorspar

Figura 2.11: Interligacao de planta de HNO3 em complexo de fertilizantes.

Fonte: European Commission, 2007.

2.2.2. Oferta e demanda mundial de acido nitrico

O HNOs; € um produto quimico de grande importancia no mercado
mundial, pois a producéo de fertilizantes depende de sua manufatura. De acordo
com a European Commission (2007), € um dos dez produtos quimicos mais
produzidos no mundo.

O consumo de HNO3; no mundo teve um pico no final da década de 80,
diminuindo significativamente até 1994. Apés isso, 0 mercado vem mostrando uma
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tendéncia de crescimento. A producdo mundial de HNO3 em 2010 foi de 54,5 Mt,
representando 75,6 % da capacidade mundial de producao (base: HNO3 100 %).
A previsao de consumo para 2015 é de 59,9 Mt, cerca de 10 % a mais que em
2010 (Glauser, 2011).

O consumo mundial de HNO3; em 2010 é ilustrado na Figura 2.12.

Sudoeste da Asia
1,7%

Sudeste da Asia
1,5%

Oriente Médio
2,1%

Japdo
1,1% Qutros
0,1%

América Central e do
Sul
2,2%

Antiga URSS
24,5%

Figura 2.12: Consumo mundial de HNOs; em 2010.
Fonte: Adaptado de Glauser, 2011.

A Europa e a antiga Unido Soviética consomem mais da metade do
HNO3; mundial, seguidas pela América do Norte e China. A maior parte do acido
nitrico produzido mundialmente € destinada para consumo cativo, e menos de
10 % do total vai para o mercado internacional (Glauser, 2011).

No Brasil a maior parte da producado de acido nitrico também é para
consumo cativo. Em 2010, o Brasil produziu 590 kt de acido nitrico (base 100 %),
cerca de 1 % da producado mundial (Glauser, 2011).
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As capacidades anuais das plantas ao redor do mundo variam entre
10 kt e 1385 kt (base HNO3 98 %), sendo que a maioria das plantas apresenta
capacidades anuais de até 350 kt (Glauser, 2011).

De acordo com o relatorio técnico da United Nations Environment
Programme: Industry and the Environment (1998), as plantas modernas de acido
nitrico tém capacidade tipica de 1000 — 2000 t / d (base HNO3 60 %).

2.2.3. Processos pioneiros na producao de acido nitrico

Até 1900, o &cido nitrico foi produzido comercialmente através da
reacao de nitrato de potassio ou nitrato de sédio com &cido sulfarico. O processo
de oxidagao catalitica de aménia (NHs) com ar na presencga de um catalisador de
platina foi estudado em detalhe por Otswald, em 1901. Em 1908, foi construida na
Alemanha uma planta comercial que produzia 3t/d de HNO;. Com a
demonstracao do processo de sintese de NH3 de Haber-Bosch, na Alemanha, em
1913, foi possivel produzir essa matéria-prima em escala comercial, e plantas de
acido nitrico foram instaladas na Alemanha (Newman, 1981).

Ap6s a Primeira Guerra Mundial, outras plantas foram construidas e
atualmente praticamente toda a producao de HNOj; é por oxidacdo da NHs. No
processo de producao a partir de NH; e ar, o HNO3; pode ser produzido na
condicao azeotropica (concentracdo entre 60 % e 68 %) ou concentrada (98 %).
Novas configuragbes de plantas foram desenvolvidas com relagéo a capacidade e
as pressoes de operacao (Newman, 1981).

Outros processos para a obtencdo de HNOz; que nao sao

economicamente viaveis estdo descritos em Newman (1981).
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2.2.4. Processo Otswald de producao de HNO;

Por ser o mais utilizado no mundo, o processo de producao de Otswald,
sera o objeto de estudo desta dissertagdo. Um diagrama de blocos deste processo
a apresentado na Figura 2.13.

Gés residual
| >
ar
’ ~ NO NO
Comblygtao ———  Oxidagéo 2 Absorgao

NH catalitica H N03

—> ‘
H,O

Figura 2.13: Esquema do processo Otswald para producao de HNOs.

A quimica da oxidacao de amdnia € relativamente simples. As matérias-
primas necessarias sdo NHs, ar e 4gua. O produto final € o &cido nitrico em
solucdo aquosa, e o nitrogénio ndo reagido juntamente com os Oxidos de
nitrogénio (NOy) ndo absorvidos forma o gas residual, efluente deste processo. As
reacdes do processo Otswald estao expostas na Tabela 2.1.

O ar é comprimido para atingir a pressdo necessaria de operagao do
reator. A NH3 em geral é estocada em fase liquida. Para alimentar o reator, é
expandida, pré-aquecida e misturada com o ar.

A reacado de combustdo de NH3 é heterogénea, altamente exotérmica e
ocorre na fase gasosa (HARVIN et al., 1978). As conversbes de NH3 séo entre
93 % e 98 % (Thiemann et al., 1991). O catalisador utilizado € uma tela de platina,
com 5 % — 10 % de rédio. Como o metal precioso pode ser perdido com as altas
temperaturas de operacéo do reator, geralmente é colocado um filtro apds o reator
para recuperar os 6xidos de platina gerados, formando uma liga. Este filtro pode
ser periodicamente removido e a platina recuperada. Qualquer material depositado
na superficie da tela podera envenenar o catalisador (Thiemann et al., 1991).
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Tabela 2.1: Principais reacdes do processo de producédo de HNOs.

Etapa Reacao quimica g;' °€7§33 ran ol
Reac&o global NH; (9)+ 202 (g) < HNO;3 (aq) + H20 (1) -436.918
4NH; (g) + 50, (g) — 4NO (g) + 6H20 (9) -226.523
Combustao 4NHjs (g) + 302 (9) — 2N2 (g) + 6H20 (9) -316.832
catalitica 2NHj; (g) + 20, (g) — N2O (g) + 3H20 (g) -275.780
4NH; (g) + 6NO (g) — 5N2 (g) + 6H20 () -451.296
2NO (g) + Oz (g) — 2NO: (9) -57.108
3?!3?55 00593565 2NO, (g) <> N:0s (g) 28.617
2NO (g) «» N2 (g) + O2 (9) -90.309
3NO; (g) + H20 (I) — 2HNO; (aq) + NO (g) -58.672
3N,0, (g) + 2H20 (I) - 4HNO; (aq) + 2NO (g)  -15.747
Absorcao 4NO (g) + 303 (g) + 2H20 (I) — 4HNO;3 (aq) -144.334
4NO; (g) + O (g) + 2H,0 (1) — 4HNO; (aq) -87.226

2N204 (9) + O2 (9) + 2H20 (I) — 4HNO; (aq) -58.609

Fonte: HARVIN et al, 1978.

O gas de saida da combustédo catalitica € monéxido de nitrogénio (NO)
contendo cerca de 30 ppm de aménia. Esse gas passa pela fase de oxidacao, que
consiste em duas reacdes sequenciais, conforme apresentado na Tabela 2.1. A
primeira reagdo € a oxidacdo do mondxido de nitrogénio a didxido de nitrogénio
(NOy), seguida pela reagdo de dimerizacdo do NO,, formando tetréxido de
nitrogénio (N2O4). Ambas sdo homogéneas, moderadamente exotérmicas,
ocorrem em fase gasosa, ndo sao catalisadas e sado favorecidas por temperaturas
mais baixas (HARVIN et al., 1978). Essa etapa ocorre em uma bateria de
trocadores de calor, que removem tanto o calor sensivel dos gases quanto o calor
das reacOes de oxidacao. No processo industrial, os gases sao resfriados abaixo
do ponto de orvalho, e, consequentemente, a agua formada na reacdo absorve
parte dos gases nitrosos formando um &cido fraco.
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Nessa etapa o objetivo ndo é a formacao de HNOs, e sim completar as
reacdes de oxidacao e dimerizacao dos gases, além da remocao da agua da fase
gasosa através do resfriamento e condensacao (HARVIN et al., 1978).

Na etapa seguinte do processo 0s gases nitrosos sao absorvidos em
agua, formando uma solucao de HNOg3. Essa etapa tem dois papéis importantes: a
manufatura de HNOj3 e o abatimento de NOy (Chatterjee e Joshi, 2008). O modelo
de reacéo para a absorcao € complicado, pois muitas espécies estao presentes
nessa fase: NO, NO,, N2Os, N2O4. A absorcao é favorecida pelo aumento de
pressao e também pela diminuicdo da temperatura. O NOy pode ser comprimido
antes de alimentar a coluna de absorcdo. De acordo com as reacdes de absorgao
apresentadas na Tabela 2.1, a formacédo do HNO3; € acompanhada pela formacéo
de NO, que é reoxidado pelo oxigénio presente na fase gas, formando o HNOs;
novamente.

O HNOj3; pode ser concentrado a até 68 % em agua (azebtropo). Essa
concentracdo é adequada para a maioria das aplicagbes com fertilizantes, acido
adipico e dinitrobenzeno, além das nitragées (Maurer e Bartsch, 2001).

Caso o objetivo seja a producdao de HNO3; concentrado, este pode ser
produzido por processos indiretos (concentracdo do HNOj; fraco), ou por
processos diretos. O HNO3; concentrado € utilizado para a producéo de ésteres de

acido nitrico e compostos nitro aromaticos (Wiesenberger, 2001).

2.2.4.1. Consumo e exportacao de energia na manufatura de HNO3;

A partir da Tabela 2.1 nota-se que todas as reagdes envolvidas no
processo produtivo de &cido nitrico sao exotérmicas. Da combustao da amdnia até
a geracdo de HNOj3; 60%, sao liberados teoricamente 6,3 GJ/t HNO3; 100 %
(Kongshaug, 1998). O processo produtivo de acido nitrico é autossuficiente e
exporta energia. A Figura 2.14 mostra a energia exportada ao longo dos anos.
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Figura 2.14: Energia exportada em plantas de HNO3 ao longo dos anos.
Fonte: Kongshaug, 1998.

Segundo o Departamento de Energia dos Estados Unidos (Ozokwelu et
al, 2006), dos 80 produtos quimicos com maior producao no pais, 44 utilizam 60 %
da energia que foi consumida pela industria quimica na forma de combustiveis e
poténcia em 2004. Considerando a quantidade de energia consumida na
manufatura de cada produto no ano de 2004, o processo de HNO3; € 0 16.2 maior
consumidor, conforme ilustrado na Figura 2.15. Estes valores confirmam a

importancia do consumo de energia nas plantas de HNO3 e no contexto mundial.

28



Trillion Btu/yr
250 Jzz

200
A:'i':'
180
100
50 ||‘|'
o LILELELM P ‘lIIIIIIII Lli
o o c @ @ = W [ - @ o5 T
5E8Sfa38 st c82s8sy sy
= - o = < T @D 2% 5 £ =2
Eg gogaumﬁ-&:ﬁ%%guow;;E‘O%EE;‘Dguw
G6522eE8s58 23283 L2885 T8:e56700 252
2eTs<as £ =504ag 256 e%55= © £ 3
=3 = Er g o £ = g2 3F 2 5 2
2 E g O § ¢ g BE2S & g5
g =
™ 5 = £ i I 2
F @

2 e @ v 2 2aaq e
cs338sEEEESEEE
£ S s=g=22 2 o
z E> =2 o GU-'
%‘B-gzgégwﬂﬁzﬁg
EES803 2g3asz?
2 2 o0=r © S S@ g T TH
£E8<a s =2 E a>as5
o o 2 G Uam
£ 5 E 8=

= 7]

£ £ E 2

Figura 2.15: Energia gasta em diferentes processos quimicos.

Fonte: Ozokwelu et al., 2006.

2.2.4.2. Processo mono pressao x proc

O processo Otswald pode ser classificado como mono ou bi pressao.
No processo mono pressao as etapas de combustao de NH3 e oxidagdo ocorrem
na mesma pressao que a etapa de absor¢do. Ja no processo bi pressao, as duas

esso bi pressao

primeiras etapas ocorrem em pressao mais baixa que a etapa de absorcéao.

Segundo Fertilizer Focus Magazine (2004), plantas modernas de acido

nitrico sdo dimensionadas geralmente em trés versdes, de acordo com a pressao

de operagéao:

e Mono média pressao:
¢ Mono alta pressao:
e Bipresséo

o Combustao / oxidacao
o Absorcao
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De acordo com a licenciadora de tecnologia UHDE (2009), o tipo de
processo € escolhido levando-se em conta os custos de matérias-primas,
utilidades, energia e capital a ser investido, além das condi¢des locais onde a

planta sera instalada.
A Figura 2.16 mostra o esquema do processo produtivo de acido nitrico

para a condicdo mono pressao e a Figura 2.17 ilustra o processo bi pressao.

ar

NH; )
1 gas residual
Compressor > | | > 6\—/\ égua'
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Reator de oxidagao
combustdo

HNO
Coluna de\LV :

absorcao

Figura 2.16: Esquema simplificado do processo mono presséo.
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Figura 2.17: Esquema simplificado do processo bi presséao.
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Verifica-se que processo bi pressao possui um compressor de gases
nitrosos além do compressor de ar, enquanto o processo mono pressao tem
apenas o compressor de ar. Além disso, o tamanho dos equipamentos varia em
funcdo da pressdo: quanto maior a pressdo, menores serao os equipamentos.

A Tabela 2.2 apresenta a temperatura de combustdo da amébnia e a
conversao da reacdo, como fungéo da pressao de operacao.

Tabela 2.2: Temperatura da combustdo de NH3 e conversao, em funcao da
pressao de operagao.

Pressao de operacao T da reacao Conversao

(atm) (°C) (%)

1 850 97 - 98
3,5 870 96 — 97
8 920 95 -96
10 940 94 -95

Fonte: HARVIN et al., 1978.

O processo de producdo de HNOs; mono pressdo foi inicialmente
desenvolvido pela Dupont® (HARVIN et al., 1978). As pressdes de operagdo vao
da atmosférica até 1,2 MPa. O processo em alta pressdo € semelhante ao
processo atmosférico, mas reduz consideravelmente o tamanho do reator de
combustdo de aménia (Newman, 1981) e o tamanho das colunas de absorgéo. O
processo em média pressao € escolhido quando se deseja recuperar ao maximo a
energia disponivel (UHDE, 2009).

J& o processo bi pressao combina a economia favoravel da combustao
da amoénia em média ou baixa pressdo (maior conversdo em pressdes mais
baixas, Ray e Johnston, 1989), e a absorcdo mais eficiente em pressdes mais
altas, permitindo um baixo teor de NOy no gas residual (UHDE, 2009).

Quando a estocagem de matérias-primas e 0s pregcos de energia sao

baixos, o processo mono pressao é vantajoso devido aos custos de investimento
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mais baixos. Se ocorrer o contrario, o rendimento e eficiéncia energética devem
ser maximizados, e, consequentemente, investimentos mais altos sdo aceitaveis.
A Tabela 2.3 apresenta os consumos especificos tipicos para cada tipo
de processo (tecnologia UHDE). Todos os processos produzem HNOj; com a
mesma qualidade, respeitando os limites de emissao atmosférica. Verifica-se que

0 processo bi pressao apresenta consumos especificos ligeiramente mais baixos.

Tabela 2.3: Comparativo dos consumos especificos por t de HNO3 (100 %).

A . Processo Processo

Parametro Unidade — - = . ~
Média pressdao Alta pressdo bi pressao

Presséo de operacéo MPa 0,58 1,00 0,46/1,20
Consumo de aménia kg /t 284 286 282
Energia Elétrica kWh / t 9,0 13,0 8,5
Perda inicial de platina g/t 0,15 0,26 0,13
Com recuperagao g/t 0,04 0,08 0,03
Agua de resfriamento
(AT = 10 °C) t/t 100 130 105
Agua de processo t/1 0,3 0,3 0,3
Vapor 0,8 MPa, 170,4 °C t/t 0,05 0,2 0,05
Vapor 4,0 MPa, 400 °C  t/t -0,76 - 0,55 - 0,65

Obs.: O teor de NO, no gas residual € menor que 50ppm em todos 0s processos.
Fonte: UHDE, 2009.

2.2.4.3. Materiais de construcao

De acordo com Thiemann et al. (1991), para plantas de &cido nitrico
fraco, o material utilizado para os equipamentos € o Inox 304L, mas ligas de
Inox 321 e Inox 347 também podem ser empregadas. O aco Inox 310L é usado
particularmente quando a corrosdo é bastante severa. Em plantas produzindo
acido nitrico concentrado (99,8 %), tantalo e ligas especiais austeniticas podem

ser usadas, entre outras.
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2.2.4.4. Emissoes do processo produtivo de HNO3

A planta de HNO3; pode gerar efluentes liquidos, gasosos e solidos,
sendo mais criticas as emissdes gasosas.

Os efluentes liquidos consistem essencialmente das purgas dos
sistemas de agua de torre e agua fria, do trocador utilizado para gerar vapor
(utilizando o calor de resfriamento dos gases da oxidacao), e do vaporizador de
aménia. Essa agua contém alguns sais dissolvidos e pequenas quantidades de
aménia (UNEP, 1998). Os vazamentos liquidos de bombas, vasos, etc., podem
ser bombeados para um tanque de drenagem de acido, e processados, evitando
seu envio para o sistema de esgoto (Thiemann et al., 1991).

Os rejeitos sélidos consistem principalmente de catalisador inativo e
depoésitos de catalisador nos equipamentos, que devem ser recuperados e
regenerados ou reciclados (UNEP, 1998).

A principal preocupagdo ambiental nas plantas de HNOj; sdo as
emissdes de NO, (UNEP, 1998). Plantas obsoletas podem ser reconhecidas pela
fumaga amarelada do gas de chaminé. Esta coloracdo € devida ao dioxido de
nitrogénio nao absorvido (Thiemann et al., 1991). A quantidade de NOy emitida
pode ser minimizada com melhorias no sistema de absor¢do ou com o tratamento

do gas residual, que pode ser catalitico ou ndo (UNEP, 1998).

2.2.4.5. Custo de producao

Chatterjee e Joshi, (2008) apresentam uma ponderacao tipica dos
varios parametros que contribuem para o custo total de producao por tonelada de
HNO;3; (considerando uma planta nova): NHs 45 %, energia 29,5 %, reposicao de
catalisador 7 %, coluna de absorcéo 5,5 %, trocadores de calor 4 %, agua 2,2 %,
chiller 1 %, catalisador 0,8 % e custos adicionais 5 %, que geralmente incluem
despesas. Os equipamentos (coluna, trocadores de calor e catalisador) foram

anualizados pelos autores.
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2.3.Estudos e Projetos em plantas de HNO;

Ha producao literaria sobre o HNO3; desde a década de 50, com
discussdes sobre o processo produtivo, cinética de absorcdo e catalise de
oxidagdo de NHjz. Como a planta de HNOjs; é energeticamente intensiva, ha

diversos artigos sobre esse tema.

2.3.1. Projetos modificacao de plantas (revamp)

Szargut et al. (1988) fizeram uma analise exergética detalhada de uma
planta de acido nitrico bi pressado (reacédo ocorrendo a 0,1 MPa e absorcao em
0,5 MPa), com producéo diaria de 100 t HNO3 67 % t / d.

Os autores encontraram que as maiores perdas exergéticas estdo no
reator (31,25 %), e estdo associadas a combustdo da amoénia, ndo podendo ser
diminuidas. Também verificaram que ha perdas de exergia significativas
relacionadas com a producao de vapor (12,44 %) e com a absor¢cdo dos gases
nitrosos (14,02 %).

Os autores ndo propdéem nenhuma melhoria no processo, apenas
verificam onde estao as perdas exergéticas.

MatijaSeviee e Otmaeiee (2002) mostraram que um estudo Pinch para
uma planta de &cido nitrico poderia levar a uma economia de energia, com a
substituicdo de trés trocadores de calor por novos, reduzindo a necessidade de
agua de torre e de vapor média pressao; mas aumentando o consumo de energia
no sistema de vapor. O resultado final avaliado foi um payback de 14,5 meses.

Os autores realizaram o estudo numa planta quimica existente na
Croécia, da empresa Petrochemical Industry, na cidade de Kutina. A producao é
de 450t/d, com concentracédo entre 57 e 60 %, e 0 processo ndao demanda
utilidades quentes (threshold?).

® Na metodologia Pinch, nome dado para a situacdo em que é possivel integrar as
correntes de processo, ndo sendo necessaria uma das utilidades — fria ou quente.
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Eles fizeram a andlise Pinch da planta, considerando um AT minimo de
38 °C, e foi entdo sugerida a colocagdo de trés novos trocadores. Para a
realizacdo dessa analise, todas as regras do Pinch foram respeitadas. Os novos
trocadores consideram a utilizagdo do gas de saida da reagdo para vaporizar e
superaquecer a amoénia, e também para pré-aquecer os gases residuais. O custo
do investimento foi considerado como sendo 2,84 vezes o valor de compra dos
trocadores.

O custo do vapor de baixa pressado para a alternativa sugerida foi de
aproximadamente $10/t, o custo do vapor de média pressdo de $10,9/t e o
custo da agua desmineralizada para a caldeira de $0,65 / t. E importante salientar
que o calculo de payback foi feito para uma condicdo econb6mica fixa, sem
considerar as variacdes de valores de utilidades e investimento.

Lakovi¢ et al. (2004) fizeram uma aplicagao pratica da analise da 2.2 lei
da termodinamica numa planta de acido nitrico bi pressao. Os equipamentos
foram divididos em trés categorias: recuperacéo (trocadores integrados), descarte
(trocadores que utilizam utilidades frias, chaminé) e transformacao (compressores
e turbinas).

Algumas das ineficiéncias encontradas pelos pesquisadores sédo: o
resfriamento de gases a altas temperaturas com utilidade fria e envio de gas
residual para a chaminé em temperatura muito alta.

Nota-se que essas ineficiéncias ndo sdo encontradas em plantas
modernas, e, se viaveis economicamente, provavelmente foram corrigidas em
plantas existentes através de projetos de revamp.

Belghaieb et al. (2010) objetivaram a otimizacdo energética de uma
planta bi pressdo usando integracdo de processos (producdo de 1340t/d de
HNO;3; 58 %). Fizeram uma analise exergética ao longo do sistema de trocadores
de calor, que mostrou que as perdas de exergia estavam em torno de 20 MW. A
degradacao exergética esta principalmente localizada na utilizagéo de utilidade fria
no resfriamento dos gases, e nos trocadores de calor gas - gas. Além disso, os
autores utilizaram a tecnologia Pinch para propor solugdes para o sistema.
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Dos 20 MW de exergia perdida no sistema, verificaram que trés
trocadores sdo responsaveis por 92,6 % do total. Portanto, os esforcos de
integracao energética foram focados neles.

Ao fazer a andlise Pinch do sistema, os autores verificaram que o
processo de producdo de HNO3 apenas necessita de utilidade fria, e sugerem as
seguintes solugdes: substituir a utilidade quente no vaporizador e superaquecedor
de NHjs e substituir a utilidade quente utilizada no pré-aquecimento do ar.

E importante ressaltar que ambas as sugestdes dadas pelos autores
para que seja feita a economia de energia no sistema geralmente sdao bastante

usadas em processos reais e em processos relatados na literatura.

2.3.2. Projetos de sintese

Strelzoff (1956) comparou com relagdo ao investimento e condi¢des
operacionais 0s processos comerciais existentes de producdo de HNO3; 60 % a
partir da oxidacdo de amoénia: oxidagdo e absorcdo em pressdo atmosférica,
oxidacao e absorcdo em pressdo entre 0,4 MPa e 0,75 MPa e oxidagdo em
pressao atmosférica e absorcédo a pressao acima da atmosférica (0,2 MPa).

Comparando as necessidades de amobnia, catalisador de platina,
poténcia, agua de resfriamento, a concentragdo do produto final e a geracao de
vapor, o autor encontrou que o sistema bi pressdo apresenta uma pequena
vantagem com relacdo aos demais, considerando que esse processo apresenta
consumos especificos de aménia menores, baixa perda de catalisador e maior
concentracao do produto final.

Ao avaliar o investimento para a construcdo das plantas verificou que,
considerando como base 0 processo em pressao atmosférica, o processo em alta
pressdo apresenta um investimento 11 % menor, € 0 processo bi pressdao um
investimento 11 % maior.

O autor mostra que tamanho dos equipamentos € consideravelmente

reduzido quando esses sdo operados sob pressao, principalmente as colunas de
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absorcao. Considerando que uma planta a 0,75 MPa tenha 1 reator e 1 coluna de
absorcado para gerar determinada quantidade de HNOgj, a planta em pressao
atmosférica com mesma producdo teria 10 reatores e, dependendo das
dimensoes, entre 30 e 60 colunas de absorgao.

Devido aos fatores anteriormente citados, ja em 1956 Strelzoff observou
que os processos atmosféricos estavam desaparecendo dos Estados Unidos, e
alguns construtores europeus também ja estavam abandonando os reatores em
pressao atmosférica, sendo estes substituidos por processos que ocorrem em alta
pressao, devido a significativa diminuicao do tamanho dos equipamentos.

Harvin et al. (1978) compararam o0s processos mono alta pressao
(1,088 MPa) e bi pressédo (0,35 MPa / 1,025 MPa) para plantas de HNO;3 fraco
(concentragéo entre 50 % e 60 %), a partir da oxidacao de NHs. Eles avaliaram a
conversdao de aménia no reator, a temperatura das reacdes, a recuperacao de
energia, e também os custos de producdo e de capital para ambas as plantas.
Nenhum processo foi favorecido pelos limites de emissées de NO, com o0 gas
residual, por respeitarem os limites de emisséao.

Considerando custos determinados de matéria-prima, catalisador e
utilidades, verificaram que o processo bi pressdo tem um custo operacional menor.
Isso se deve principalmente aos custos associados ao catalisador, uma vez que o
maior consumo de amoénia no processo mono alta pressdo compensa a
quantidade a mais de vapor gerada no processo bi pressao.

Os autores observam que a planta bi pressdo apresenta um
investimento entre 10 % e 13 % maior que a planta mono alta presséo, tanto na
Europa como nos Estados Unidos. Afirmam que o custo do catalisador, aménia e
energia sao os parametros que mais afetam os custos de producéo.

Concluiram é que ambos o0s processos podem ser economicamente
competitivos dependendo dos custos dos insumos, matéria-prima, investimento e
preco do produto final, 0 que também € de interesse do presente estudo.

Linnhoff propbs em 1987 (in: Gaggioli et al., 1989) o estudo da
integracao de uma planta com producao de 1771 t HNO3 / d (concentracdo 51,3 %
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em massa), do tipo bi pressdo, num complexo industrial existente, com o objetivo
de minimizar o custo da energia comprada na forma de combustivel e eletricidade.
Esta avaliacéo foi feita para razdes de custos eletricidade / combustivel de 2,5 e 4.

Dado este desafio, Linnhoff e Sama discutem os resultados obtidos a
partir das duas ferramentas de analise que defendem: a aplicacdo da tecnologia
Pinch e a avaliagdo a partir da 2.* lei da termodinamica, respectivamente.

Em 1989, Sama et al. estudaram a mesma planta bi pressdao que
Linnhoff descreve, fazendo uma analise do ponto de vista da 2.2 lei da
termodinamica, identificando ineficiéncias desnecessarias. Foram feitos célculos
de exergia simplificados, usados como guias para redimensionar a segado de
recuperagao de energia.

Os autores defendem que, apesar da 2.2 lei ndo ser tdo simples quanto
parece, nao é necessario ser um expert para utiliza-la e otimizar diversas plantas:
deve-se principalmente conhecer o processo, aplicar principios simples da 2.2 lei e
utilizar o bom senso.

O escopo desse trabalho foi limitado a recuperacao da exergia do gas
de combustdao enquanto é resfriado de 840 °C para 50 °C; do gas de saida do
vaso de oxidacdo e que é resfriado até 43 °C, e do gas residual que sai do
absorvedor até sua exaustao na chaminé.

Sama et al. (1989) também utilizaram alguns dos “Guias para Aplicagao
da 2.2 Lei com bom senso” de forma a otimizar a mesma planta. Alguns exemplos
desses guias sao: nao descartar calor a alta temperatura para 0 ambiente ou para
a agua de resfriamento; escolher correntes com capacidades calorificas similares
para realizar troca térmica, preferindo que a temperatura de final de uma corrente
seja proxima da temperatura inicial da outra; ndo aquecer correntes refrigeradas
com correntes quentes ou agua de resfriamento.

Os autores propdem as seguintes modificagdes do processo existente:
pré-aquecer o gas residual no ultimo trocador do trem de resfriadores (antes
resfriado com utilidade) e envia-lo diretamente para o turbo-expansor. O calor de
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reacao a altas temperaturas é entdo utilizado para gerar maior quantidade de
vapor (53,5t/h em vez de 30 t/ h da condigéao base).

Sama et al. (1989) consideram trés revisées de escopo adicionais, nos
quais o foco é reduzir a forga motriz termodindmica (um dos itens de seu guia).
Sugerem aumentar a pressao do vapor gerado (de 8 MPa e 473 °C para 12,4 MPa
e 650 °C), aquecer o vapor de saida da turbina com o gas de reacdo e envia-lo
para um segundo estagio de expansao, aumentando a exportagdo de energia, ou
aquecer mais o gas residual em vez de reaquecer o vapor (diminui o escopo em
uma turbina a vapor, apesar de aumentar o tamanho do turbo-expansor).

Essa analise aumentou em 34,3 % a energia exportada da planta, para
a primeira modificacdo do processo proposta. As revisdes adicionais fazem com
que a exportagdo de energia seja 86,5 % maior que o0 caso base, e consideram
maiores modificacdes na planta.

Gaggioli et al. (1991) também estudaram o caso-base proposto por
Linnhoff em 1987 utilizando a andlise exergética. Essa foi feita trés subsistemas:
1) consumo e geragdo de vapor no complexo existente, 2) sistema de utilidades
(vapor/energia) existente e 3) nova planta de HNOj3; a ser construida.

O procedimento aplicado consistiu no estudo da utilizacdo de exergia e
no desenvolvimento das melhorias em cada subsistema em separado e na
posterior reducao das ineficiéncias a partir da integracao dos trés subsistemas.

ApG6s as andlises, os autores propuseram sete reconfiguragdes
possiveis, de modo a eliminar eficiéncias termodindmicas. Estas alternativas
diferem tanto na quantidade de energia economizada quando na complexidade e
investimento necessario. Seu principal objetivo foi demonstrar que a analise
exergética € uma ferramenta importante para a utilizacdo de processos.

Por fim, uma vez que a analise exergética tem uma forte dependéncia
com a experiéncia de quem estd fazendo a analise, e a geragéo de ideias nao
depende de um método sistematico, é sugerido que essa analise seja feita em
conjunto com outras ferramentas (Pinch, programas computacionais, etc.).
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Ainda analisando o mesmo problema proposto em 1987, Linnhoff e
Alanis (1991) utiliza a ferramenta Pinch para fazer sua avaliagdo. Os licenciadores
de plantas de acido nitrico em geral oferecem trés opgdes de planta: importacdo
de energia elétrica, exportando o maximo possivel de vapor; planta balanceada,
com exportacao reduzida de vapor, e exportacao de poténcia, sem exportar vapor.

Os autores calcularam as metas Pinch para a planta de acido nitrico e o
site, verificando que na planta é possivel gerar 12 % mais vapor a alta pressao e
7,21/ h de vapor a baixa pressao, e no site é possivel gerar mais trabalho de eixo
uma vez que se altera o nivel de pressao dos vapores de baixa (de 0,4 MPa para
0,8 MPa) e média presséao (de 4,0 MPa para 4,6 MPa).

Quanto as propostas de integracdo da planta de HNO3; com o site,
Linnhoff e Alanis (1991) propdéem que o pré-aquecimento do ar de combustdo da
caldeira do site seja feito na planta de &cido nitrico. Também sugerem que néo
seja gerada eletricidade internamente na planta de &cido nitrico, através da
expansao de vapor. Para suprir essa necessidade, utiliza-se um motor elétrico. A
ultima proposta € gerar apenas vapor a alta pressédo (10 MPa e 500 °C), em vez
de gerar vapor em dois niveis (8 MPa /473 °C e 0,4 MPa/ 150 °C).

Apesar de parecer simples, a proposta de aumento da pressao dos
vapores proposta por Linnhoff e Alanis (1991) deve ser avaliada com cautela
numa planta real. Os equipamentos ja existentes no site foram provavelmente
projetados considerando o0s niveis de pressdo e temperatura antigos. Também
podera ser necessaria a substituicio de bombas de agua para a alimentacao da
caldeira, acarretando investimentos.

Chatterjee e Joshi (2007) buscaram uma estratégia para otimizar
plantas de &cido nitrico fraco do tipo mono pressao. Eles modelaram as trés
principais zonas de processo do HNOgs: reacdo, oxidagao (trem de trocadores de
calor) e absorcédo. Apés a modelagem e comparacdo com dados industriais com
uma planta de capacidade de 300t/d com produto final a 60 %, os autores
avaliaram a influéncia de varios parametros, tais como razdao ar / NHs,

seletividade, excesso de ar, distdncia entre os pratos da coluna de absorcéo,
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concentracdao de HNO3 no produto final e temperatura da agua de resfriamento no
custo de producao do acido nitrico. Obtiveram reducdes do custo operacional da
ordem de 1 % para producdes diarias entre 300 t e 330 t.

2.4.0 caso base: planta de HNO;

Nesta secdo serdao apresentados os casos base de plantas de HNOs,
para as situagdes revamp e sintese.

2.4.1. Situacao revamp

A planta estudada por Ray e Johnston (1989) sera utilizada como caso
base para a situagédo revamp, conforme apresentado na Figura 2.18.
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Figura 2.18: Planta estudada por Ray e Johnston (1989).
Fonte: Ray e Johnston, 1989.
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A planta é do tipo mono alta pressao, produzindo 280 t HNO3 60% / d.
Este processo é similar ao desenvolvido pela empresa C&l Girdler nos Estados
Unidos (Ray e Johnston, 1989). A pressdo de operacdo € de aproximadamente
0,1 MPa (manomeétrica).

O ar a 25 °C é alimentado ao processo através de um compressor em
dois estagios. Amobnia liquida a -15°C e 1240 kPa é expandida, vaporizada e
superaquecida até 177 °C antes de ser misturada ao ar. A combustao da aménia
ocorre num reator (R1) que possui uma tela com catalisador de platina e rédio e,
ao final da combustao a temperatura da mistura atinge 950 °C.

Apoés o reator ha uma bateria de trocadores (E5, E6, E9, E10, E11 e
E12), nos quais o calor de reacdo € recuperado em parte pelo gas residual, que
posteriormente serd expandido para acionar o compressor de ar, e também
através da geracdo de vapor a 380 °C e 4 MPa (manométrico). O vapor é
expandido em uma turbina que também aciona o compressor de ar, parte dele é
aproveitada em alguns equipamentos do processo e o restante € exportado para
fora dos limites de bateria da planta.

Os gases de reacdo, apdés serem resfriados até aproximadamente
60 °C, sdo absorvidos por agua fria numa coluna de pratos perfurados (C1),
formando o HNO3. No topo desta coluna sai o gas residual, composto pelos gases
nao reagidos (principalmente nitrogénio), contendo alguns ppms de NOy nédo
absorvido. O produto de fundo dessa coluna, HNO3 bruto, € enviado para uma
coluna de polimento (C2), na qual ar é borbulhado para remover os 6xidos nao
absorvidos. Na base desta coluna tem-se o produto final, com concentracao de

60 % em massa.

2.4.2. Situacao sintese

Para a situacdo de sintese, usou-se dados de base informados pela
fornecedora de tecnologia UHDE (2009) e também por Harvin et. al (1978). Essas
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fontes contém informacdes tais como consumos especificos de insumos, reagdes
e conversoes.

Fez-se balangos de massa e energia simplificados para trés condi¢oes
de operacao distintas: mono alta pressao (1 MPa), mono média presséao (0,6 MPa)
e bi presséo (reacédo a 0,6 MPa e absor¢cado a 1 MPa).
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3. METODOLOGIA PROPOSTA

A metodologia proposta para as situagbes revamp e sintese sera

apresentada a seguir.

3.1.Diagrama de fluxo de atividades

O diagrama fluxo de atividades a ser apresentado neste trabalho visa
estruturar o processo de tomada de decisdo. Este diagrama mostra as
necessidades de informacbes e as agbes a serem realizadas na sequéncia de
atividades, e também mostra a interdependéncia entre elas. E uma sugestio de
como 0 engenheiro de processos pode abordar um determinado projeto, de modo
a tomar decisées corretas de configuracdo que aumentem as chances do projeto
ser aprovado.

Na sequéncia serao apresentados os diagramas de atividades para as

situacdes revamp e sintese.

3.1.1. Diagrama de fluxo de atividades para a situacao revamp

A metodologia utilizada na situagdo revamp € apresentada na Error!
Reference source not found.. Tudo se inicia com a definicdo do processo a ser
analisado. No caso deste trabalho foi adotada a planta de acido nitrico estudada
por Ray e Johnston (1989). Deve-se, entdo, realizar um balango de massa e
energia o mais detalhado possivel, ja que a planta é existente e ha disponibilidade
de informacdes. Sao necessarios dados de processo e hipbteses tecnoldgicas,
como por exemplo, temperaturas fixas de alimentacdo e retorno de agua de
resfriamento.

A partir dos balangos de massa e energia obtém-se os consumos dos
insumos e utilidades. Com os pregcos médios dos insumos conhecidos e dados de
custo operacional (salarios, manutencao, entre outros), € possivel calcular o lucro

liquido do produto final. Como este lucro considera custos médios e condigdes
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atuais de operacgdo, € chamado de “caso base”. Qualquer projeto de melhoria
proposto tera como objetivo o aumento do lucro.

Em seguida, deve-se fazer um diagrama de influéncias de forma a
estruturar e definir quais sdo as principais influéncias no lucro liquido. Este
diagrama mostrara quais sao os parametros que devem ser avaliados em projetos
com o objetivo de aumento do lucro.

A proxima etapa € verificar possiveis variagbes dos consumos
especificos; para mais e para menos. Para encontrar esses limites, pode-se
utilizar dados de literatura de plantas com tecnologia semelhante, calcular o
minimo consumo possivel de energia obtido através de analise Pinch, etc.

Com os valores maximos e minimos possiveis de consumos
especificos, faz-se o diagrama tornado e avalia-se quais s&o 0s principais
parametros que influenciam o lucro, e, consequentemente, apresentardo projetos
mais rentaveis quando comparados entre si.

Uma vez conhecida a importancia relativa dos parametros influentes no
lucro, é possivel comparar as ideias de possiveis projetos. Mais uma vez, as
ideias sao geradas a partir do conhecimento e andlise da planta, da utilizacao de
ferramentas como andlise Pinch e analise exergética, conhecimento do estado da
arte para plantas semelhantes, etc. As ideias cujos parametros pouco afetam o
lucro do produto sdo descartadas, e as ideias que modificam os parametros mais
influentes serédo estudadas com maior nivel de detalhe.

Os projetos selecionados tém seus paybacks simples calculados para
avaliar a atratividade econdmica. Como os custos dos insumos sao variaveis, e a
estimativa do custo do investimento apresenta certa impreciséo, é possivel avaliar
através de outro diagrama tornado qual dos dois fatores mais contribui para a

variacao do payback.
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Com intervalo de retorno do investimento conhecido, € possivel
escolher, dentre os projetos estudados, qual devera seguir para estudos mais
aprofundados. A escolha pode ser feita considerando o projeto com retorno mais
rapido, ou considerando o projeto mais robusto, ou seja, aquele que tem o retorno

menos impactado pelas variagdes de lucro e imprecisao da estimativa.

3.1.2. Diagrama de fluxo de atividades para a situacao sintese

O diagrama de atividades para a situagdo sintese é apresentado na
Error! Reference source not found..

Novamente, a analise se inicia com a definicdo do processo a ser
estudado. O &cido nitrico foi a planta escolhida também nesta situagéo. Para evitar
0 uso desnecessario de recursos, deve-se primeiramente verificar se o processo
escolhido é viavel, considerando apenas os precos de matérias-primas e produto
final (de acordo com a metodologia der Douglas, 1988). A partir da definicdo da
capacidade da planta e da rota quimica, e considerando dados de processo
disponiveis, calcula-se a produgcdo e o consumo das matérias-primas. Com 0s
custos das matérias-primas e produto final, obtém-se um potencial econémico de
nivel um (EP+), que consiste na diferenca entre o pre¢o de venda do produto e os
custos das matérias-primas. Se o potencial for negativo, abandona-se o estudo, ja
que a planta nao sera viavel. Se for positivo, avancga-se para a etapa seguinte.

A etapa seguinte consiste no detalhamento do EP, realizando-se um
balanco de massa e energia mais detalhado e considerando-se os custos de
utilidades e de equipamentos principais. Deve-se verificar, apds obter certo nivel
de detalhes, se o EP continua positivo e entdo avangar para o nivel seguinte.

Em uma determinada etapa do processo, sera possivel verificar que
existem alternativas de configuragdo para o processo escolhido. Para escolher
qual a melhor alternativa, deve-se comparar os valores dos EPs, identificando o
mais alto, que, possivelmente, tera mais chances de ser implementado. A

verificacdo dos parametros econémicos e de performance (consumos especificos,
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rendimentos de reacdes, entre outros) que mais influenciam o EP através de um
diagrama tornado guia o engenheiro na escolha das configuracées mais atrativas.

Enquanto os potenciais calculados para as diversas configuragces
apresentam a mesma ordem de grandeza, ndo é possivel excluir alternativas.
Logicamente alternativas com EP negativo devem ser excluidas, mas alternativas
com potencial positivo devem ser triadas através de um critério coerente.

Portanto, deve-se avancgar no nivel de detalhes, e calcular o EP para as
diferentes alternativas, com dados de balanco cada vez mais refinados,
equipamentos necessarios mais bem definidos e necessidade de utilidades
calculadas.

Pode-se chegar a um potencial econdmico de nivel “n” (EP,), com nivel
de detalhes que permita a distingdo entre as alternativas. Dadas as variagdes dos
custos dos insumos e a imprecisdo do investimento, é possivel conhecer os
potenciais minimo, médio e maximo de cada configuracdo. De posse destes
dados, as alternativas com menor potencial e menos robustas sdo descartadas e
as alternativas escolhidas passam a ser detalhadas em forma de projetos de

engenharia.
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3.2.Elementos importantes da metodologia
3.2.1. Potencial econémico

De acordo com Douglas (1988), o primeiro passo no projeto conceitual
é avaliar a significancia econémica do projeto. Esse parametro pode ser definido
como o potencial econémico (EP), que sera calculado desde os estagios iniciais
até etapas mais detalhadas do projeto, a partir de diferentes niveis de informacéo.
Com este parametro é possivel comparar as alternativas de configuracdo. As
equacoes para o calculo do potencial econdmico estao descritas na Tabela 3.1.

Tabela 3.1: Equagdes para calculo do potencial econdmico.

Nivel Equacao

1 EP; = Receitas — custos de matérias-primas
2 EP, = Receitas — custos de matérias-primas — custos de utilidades

n EP, = Receitas — matérias-primas — utilidades - ) (custos da planta)

Os calculos do potencial econdmico se iniciam com os dados
disponiveis, ou seja, os custos de matérias-primas e produto final. Com o avango
no conhecimento do processo, se adiciona um maior nivel de detalhes, como por
exemplo: custo com utilidades, custo anualizado de equipamentos e depreciacao,

custos operacionais, etc.

3.2.2. Diagrama de influéncias

O diagrama de influéncia mostra graficamente quais os principais
parametros que podem impactar parametro dependente, de forma direta ou
indireta. Este diagrama sera feito para identificar e estruturar quais parametros

deverao ter seu impacto analisado.
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Para a situagdo revamp, serdo identificados os parédmetros que
influenciam no lucro do produto, enquanto que para a situagdo sintese, serédo

listados os parametros que influenciam o potencial econémico.

3.2.3. Diagrama tornado

Como ja apresentado na Secao 2.1.4, o diagrama tornado é uma
ferramenta simples para fazer a analise de sensibilidade dos fatores que
influenciam as decisées em projetos. Essa ferramenta apresenta visualmente o
resultado da andlise, mostrando qualitativa e quantitativamente como variacées
em diversos parametros independentes influenciam a variavel dependente.

Para a confecgdo deste diagrama, define-se uma equagdo em que o
resultado final (varidvel dependente) € funcdo das variaveis independentes a
serem estudadas. Lista-se os valores maximos e minimos para as variaveis
independentes. Define-se qual o valor de base do resultado final, utilizando
valores médios das varidveis independentes, por exemplo. Calcula-se entdo o
resultado final a partir dos valores maximo e minimo das variaveis independentes.

Como resultado, obtém-se um diagrama no qual cada barra horizontal
representa a extensado da variavel dependente frente a variacdo da respectiva
variavel independente. Os paradmetros com as maiores extensdes sao aqueles
cuja variacdo maios impacta o resultado final.

Como exemplo de um diagrama tornado, tem-se a Figura 3.1, onde se
avalia a influéncia da variacao dos parametros A, B e C (variaveis dependentes)
no parametro D (variavel independente).

Para valores fixos de A, B e C: 700, 12000 e 8, respectivamente, tem-se
um caso base, na qual o parametro D tem valor 4. Variando-se o parametro A em
25 % para mais e para menos, € mantendo-se os demais parametros fixos,
verifica-se, a partir da extensdo da barra horizontal, que o parametro D variou
entre 1 e 9.
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Parametro B -25% 12000 +25%

Parametro C -25% +25%

Parametro D
Figura 3.1: Exemplo de diagrama tornado.

Em seguida, o pardmetro B foi variado em 25 % para mais e para
menos, mantendo os parametros A e C fixos nos valores iniciais. Por fim, o
parametro C também foi variado em 25 % para mais e para menos. Pode-se inferir
a partir do grafico tornado da Figura 3.1 que, considerando-se A, B e C
independentes, o parametro que apresenta maior influéncia no parametro D € o
parametro A, ja que sua variagdo tem maior impacto no valor do parametro D.

Com o auxilio dessa ferramenta conclui-se que para diminuir o valor do
parametro D, deve-se concentrar esforcos para diminuir o parametro A.

E importante ressaltar que com esta ferramenta néo é possivel verificar

a influéncia simultanea de dois ou mais parametros.

3.2.4. Anadlise de processos energeticamente intensivos

Grande parte dos ganhos de energia em projetos de revamp é
proveniente de integracdes energéticas. As integracdes que economizam o
maximo de energia com o minimo de investimento e necessidade de modificacdes
serdo mais atrativas.

Para focar esforgos nos projetos com maiores chances de aprovagao,
propde-se que se faca uma listagem de todos os trocadores existentes na planta,
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com suas respectivas cargas térmicas, e sua contribuicdo, em porcentagem, para
a carga térmica total da planta. Com estes dados, faz-se um grafico de Pareto’, no
qual as cargas térmicas sao ilustradas em ordem decrescente, de modo que se
verifique a contribuicdo de cada uma para a carga total. Um exemplo de gréfico de
Pareto € ilustrado na Figura 3.2.

1 - 100
90
1 - 80
1 - 70
1 - 60
- 50

- 40
| - 30
] I - 20
| - 10
| | | l. H
B C D E F G H

Carga térmica (MW)
O =2 N W A~ OO N 0O O O
Porcentagem acumulada (%)

Trocadores de calor

Figura 3.2: Exemplo de grafico de Pareto.

Neste exemplo, verifica-se que 3 trocadores (A, B e C) dentre os 8
listados sa@o responsaveis por cerca de 70 % da carga térmica total da planta. A
partir desse diagrama pode-se inferir que se as integracdes forem feitas com
qualquer um desses trocadores, as chances de obter projetos mais atrativos sédo
altas. Projetos de integracao utilizando o trocador H, por exemplo, apresentam
ganhos muito menores que qualquer outra integracédo nesta planta.

Essa andlise simples e rapida visa auxiliar na escolha de poucas

modificagdes que gerem as maiores economias de energia.

" De acordo com o Office of Quality Improvement, da Universidade de Wisconsin-
Madison (2007), esta ferramenta é baseada no principio de Pareto, que afirma que um pequeno
nimero de causas (geralmente 20 % do total) é responsavel pela maioria dos problemas
(geralmente 80% do total). O conceito de Pareto sugere que se tenha os melhores resultados
possiveis com um minimo de esforgo.
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3.2.5. Andlise de processos que integram energia mecanica e

térmica

Plantas em que gases comprimidos séo utilizados como matéria-prima,
em geral possuem compressores de poténcia elevada. Para o acionamento
dessas grandes maquinas, pode-se utilizar: motor elétrico, turbina a vapor ou
turbo-expansor que utiliza os gases de saida da planta, ainda com presséao
relativamente elevada, como fluido motriz.

Além disso, plantas que apresentam excesso de energia térmica podem
ter opcdes de como exporta-la: gerando vapor para exportacdo para outras
plantas, gerando vapor para acionamento de turbinas (trabalho de eixo ou
eletricidade) e aquecendo gases de processo (por exemplo, nitrogénio do ar nao
reagido apds uma oxidag&o) para acionamento de turbo-expansores.

Assim como o0s compressores, turbinas e turbo-expansores sao
equipamentos caros, e, uma vez instalados, é dificil encontrar projetos de
modificacdo com retorno razoavel para este tipo de equipamento.

Neste trabalho se propbes a avaliacdo do uso de geragédo do trabalho
de eixo, considerando a integracao térmica e mecanica em plantas quimicas. Essa
andlise ajuda o engenheiro de processos a conhecer melhor o processo a ser
estudado, verificando os impactos da geracéo de trabalho interna a planta.

Propde-se que seja feita uma avaliacédo rapida, que possa responder a
questdo: qual a melhor forma de exportar ou utilizar o excesso de energia térmica
da planta?

Nessa avaliacdo, que une conceitos técnicos e econémicos, deve-se:

e (Calcular a quantidade de energia de excesso

e Verificar a quantidade de energia gerada em diversas formas:
vapor para exportagédo, energia elétrica interna, trabalho de eixo
para acionamento do compressor, etc.

e Avaliar rapidamente, a influéncia da pressao e da temperatura do
vapor gerado em sua quantidade;
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e A partir do calculo de uma turbina isentrépica, avaliar qual a
poténcia pode ser gerada a partir do vapor.

e Avaliar o impacto da pressao e temperatura do vapor na geragao
do trabalho de eixo.

e Avaliar a influéncia da pressao e temperatura dos gases de
processo no trabalho de eixo a partir de sua expansao.

Uma vez que é possivel responder a essas perguntas, o engenheiro de
processos possui dominio de como as integracdes térmicas e mecanicas ocorrem
na planta. Pode-se descobrir, por exemplo, que a partir da mesma quantidade de
energia disponivel, é possivel gerar mais trabalho de eixo a partir da expanséo de
gas do que a partir da expansao de vapor.

Esse tipo de analise guiara o engenheiro de processos em suas
decisOes, e podera gerar percepcdes diferentes para ideias de projetos.

3.3.Ferramentas utilizadas

Para realizar este trabalho, foram elaboradas diversas ferramentas de
calculo, muitas delas utilizando planilha em Microsoft Excel™ e também utilizando
softwares para estimativa de custo Aspen Economic Evaluator v 7.2™. A Tabela
3.2 lista as fungbes das diversas ferramentas criadas ou utilizadas, indicando se
estas foram utilizadas para a situacao sintese e/ou para a situacao revamp.
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Tabela 3.2: Funcdes das ferramentas criadas ou utilizadas.

B Utilizacao na situacao
Funcao da ferramenta

Revamp  Sintese

Planilhas em Microsoft Excel™

Custos de insumos / produto final

Custo de equipamentos

Custo operacional

Balanco de massa e energia

Calculo do trabalho de eixo (turbina / compressor)

Célculo de trocadores — aproveitamento de energia da reacao
Célculo Pinch (usando software Icheme™)

Andlise das cargas térmicas disponiveis

Tornado - influéncia parametros de performance no EP

Tornado — influéncia parametros econémicos no EP

X L UX X L«

Tornado - influéncia no payback dos projetos

Aspen Economic Evaluator v7.2™

L LU LU CCCLKL«

<

Custo de equipamentos
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4. APLICACAO DO METODO

Neste estudo, sera feita a analise técnico-econdmica de uma planta de
HNO3; em duas situagdes distintas: na primeira situacao, considerou-se que a
planta estd em fase de projeto, em que o0 escopo esta sendo definido. Na segunda
situacao, admitiu-se que a planta ja esta instalada e operando, sendo submetida a
um projeto de melhoria.

Durante a andlise técnico-econémica, serda avaliado como diversos
parametros de processo e econdmicos influenciam fatores importantes para a

escolha de configuragoes.

4.1.Premissas adotadas para o estudo

As seguintes premissas foram adotadas para a realiza¢ao do estudo.

4.1.1. Restricoes tecnolégicas

A seguir sdo apresentadas restricbes do processo produtivo de acido
nitrico, que serdo respeitadas nas proposicées que serdo feitas ao longo dessa
dissertagao.

e Equipamentos expostos ao HNO3; ou ao NO, gasoso devem ser
construidos em ago inox 304L, para evitar corrosédo (SRI, 1980).

e A temperatura maxima de operacéo dos turbo-expansores a gas
serd 621 °C (Harvin et al., 1978).

e O vapor gerado deve estar a 380 °C e 4 MPa.

e O condensado de retorno para a unidade esta a 71,7 °C

4.1.2. Premissas para a situacao revamp

As seguintes premissas e restricdes serdo adotadas para o projeto de
revamp:

e Porcentagem do tempo em que a planta opera: 95 % do ano.
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e Objetivo das modificagbes: aumentar o lucro liquido do produto.

e Nao serao avaliados projetos para aumento de capacidade.

e A pressao de operagdo nao serd alterada, pois incorreria custos
elevados para modificagdo do reator e da coluna de absorgéo.

e A perda de catalisador ndo sera analisada para a situagdo
revamp, pois esta associada a pressao de operacéao da planta.

e E possivel exportar mais vapor.

e E possivel exportar energia elétrica.

e Os projetos podem modificar / substituir no maximo 3 trocadores,
devido ao tempo de parada, volume de trabalho e perda de
producéo.

e Os trocadores de calor propostos deverdo ser do tipo casco e
tubo (sem cruzamento de temperatura).

¢ A emissao de NO,, apesar de importante, ndo sera o foco deste
trabalho e ndo sera avaliada.

o Agua de resfriamento é disponivel a 20 °C, com retorno a 40 °C.

¢ O condensado de saida da turbina (saturado em pressao
atmosférica) sera enviado para o sistema de vaporizagcdo da
amdnia, com temperatura de retorno de 50 °C.

e O vapor exportado para outros consumidores sera 100 %
recuperado, e o condensado retornara a 100 °C.

4.1.3. Premissas para a situacao sintese

Para a situacao sintese, além das restricdes tecnoldgicas, as seguintes
premissas serdao adotadas:
e Os cenarios disponiveis para a constru¢do da nova planta sao:
o Cenario 1: é possivel exportar apenas vapor.
o Cenario 2: é possivel exportar apenas energia elétrica.

o Cenario 3: é possivel exportar vapor ou energia elétrica.
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e Concentragado do produto final: 60 % (em massa).

e A minima produgéo possivel deve ser de 280t/ d.

e A maxima producédo possivel deve ser de 1500t/ d.

e Os trocadores de calor calculados para a nova planta devem ser
do tipo casco e tubo (sem cruzamento de temperatura).

¢ O condensado de saida da turbina (saturado em pressao
atmosférica) sera enviado para o sistema de vaporizacdo da
aménia, com temperatura de retorno de 50 °C.

e Assumiu-se que a emissdao de NOy esta dentro dos limites
ambientais.

e A agua de resfriamento terd um AT de 10 K.

o Agua desmineralizada sera utilizada na absorgéo do NOx.

4.2.Dados de entrada para a aplicacao do método

A seguir serdo apresentados, de forma resumida, os dados de entrada
utilizados para a aplicacao do método, tanto para a situacao revamp quanto para a

situacao sintese.

4.2.1. Precos dos insumos

O resumo dos precos médios, minimos e maximos dos insumos
adotados para este trabalho é apresentado na Tabela 4.1. Maiores detalhes

podem ser encontrados no Anexo 1.
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Tabela 4.1: Resumo dos pregos dos insumos adotados.

. Preco
Unidade — — —
médio minimo maximo
NH; US$ /t 550,00 400,00 (-27 %) 700,00 (+27 %)
Catalisador US$/g 60,00 45,00 (-25%) 75,00 (+25 %)
HNO; 60 % US$ /t 285,00 230,00 (-19%) 340,00 (+19%)
Energia Elétrica US$/kWh 0,07 0,06 (-14%) 0,08 (+14 %)
Vapor US$ /t 19,00 13,00 (-32%) 25,00 (+32 %)
Agua de resfriamento Us$/m® 0,10 0,08 (-24 %) 0,13 (+24 %)
Agua desmineralizada US$/m® 3,90 3,20 (-18%) 4,60 (+18 %)
Agua fria US$ / kd 1,5+10°  1,2+10° (-24%) 1,8+10° (+24 %)

4.2.2. Custos operacionais

As premissas de calculo para os custos operacionais sao apresentadas
na Tabela 4.2.

Tabela 4.2: Premissas de calculo dos custos fixos.

Parametro Premissa adotada

Custos nao operacionais (p. ex. suporte técnico) 0,6 x (custo operacional)
Suprimentos (itens de escritério, EPIs®) 0,3 x (custo operacional)

Custos administrativos 0,9 x (custo operacional)
Manutencao 0,02 a 0,06 x (investimento inicial)
Outros (p. ex. impostos, seguro) 0,01 a 0,02 x (investimento inicial)
Custo de mao de obra operacional® US$ 33,69/ h

Fonte: Anderson, 2009.

A variagdo de custo de m&o de obra operacional considerada foi de
20 %. No Anexo 2 é possivel encontrar o numero de horas operacionais

necessarias em funcao da capacidade de uma planta.

® EPIs = sigla utilizada para referenciar os equipamentos de protecdo pessoal,
utilizados por medida de seguranca por qualquer pessoa que esteja na area industrial.

° Dados do United States Department of Labor — Bureau of Labor Statistics
(http://www.bls.gov/data/, acessado em 07/06/2012), para grupo de funcionarios industriais.
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4.2.3. Custos dos equipamentos e investimento

As equacbes de custo dos principais equipamentos estao listadas na
Tabela 4.3. A precisédo de 25 % para mais e para menos. Maiores detalhes podem
ser encontrados no Anexo 3.

Os custos dos demais equipamentos corresponderdao a 5 % do custo

calculado para os equipamentos principais.

Tabela 4.3: Equacdes de custos de equipamentos.

Equipamento Custo do equipamento (US$) L':I?;‘;ZI: de
Trocador de calor 4162,2 « (Area m?) 0732 10 a 600 m?
Motor elétrico 0,244 « (Poténcia kW) %8% 100 a 2800 kW
Compressor de ar 5,12« 10* « (Poténcia kW) %% 2200 a 4500 kW
Compressor NO, 2,39« 10 « (Poténcia kW) + 0,767 100 a 13000 kW
Turbo-expansor 0,1235 « (Poténcia kW) + 182,95 100 a 4000 kW
Turbina a vapor 0,1921 « (Poténcia kW) + 43,592 50 a 10000 kW
Reator de combustdo NHj

Média presséo (0,6 MPa) 28393 « (t/ d HNO3 60%) °° 280a16961t/d
Alta presséo (1 MPa) 3549 + (t/ d HNO; 60%) *° 280 a 1696 t/d
Coluna de absorcéo

Média presséo (0,6 MPa) 21454 « (t/ d HNO; 60%) *”7 280a16961t/d
Alta presséo (1 MPa) 11292 « (t/ d HNO; 60%) *" 280a16961t/d

Para todos os equipamentos mencionados acima foi utilizado um fator
de instalacao de 5,69. Conforme mencionado em Smith (2000a), a estimativa de
custo do investimento na fase de definicdo do escopo tem precisédo de 30 %.

4.2.1. Custo de capital e depreciacao

Para calcular as parcelas relacionadas ao custo do capital as seguintes

premissas foram assumidas.
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e Tempo de depreciacdo (N): 11 anos, linear (Douglas, 1988).
e Taxade juros(i): 15 % (Douglas, 1988).

 Imposto sobre o lucro: 40 % (consultoria KPMG, 2012)°.

Com base nos dados anteriormente descritos, o fator de custo de
capital (CCF') é de 0,315. Detalhes de como o CCF ¢é calculado sdo

apresentados no Anexo 3.

4.2.2. Investimento para uma planta nova

Para calcular os custos operacionais de uma planta quimica, muitas
vezes se utiliza como base o custo da planta construida.

Se este custo estiver disponivel, deve ser utilizado como referéncia
para o custo da planta, a fim de se verificar se os custos calculados a partir de
equipamentos individuais sao coerentes.

Para este trabalho, se buscou informagdes isoladas sobre o
investimento envolvido na construgdo de plantas de acido nitrico. O objetivo € o de
se encontrar uma correlacao confiavel entre a capacidade produtiva da planta e o
investimento envolvido. A Tabela 4.4 apresenta os dados utilizados como base
para encontrar a correlagao.

Uma vez que os valores de i encontrados ndo tém a mesma data de

referéncia, estes foram atualizados com o CEPCI' de 593,6 (janeiro de 2012).

'% Dados obtidos no site da consultoria KMPG:
(http://www.kpmg.com/Global/en/WhatWeDo/Tax/tax-tools-and-resources/Pages/corporate-tax-
rates-table.asllox) — acessado em 29/09/12.

! Capital charge fator — termo em inglés para designar o custo do capital investido em
um determinado projeto.

'2 CEPCI — Chemical Engineering Plant Cost Index é um indice para ajuste de custos
de construgdo de plantas de um periodo para outro. Ele é publicado desde 1963 na revista
Chemical Engineering (Vatavuk, 2002).

66


http://www.kpmg.com/Global/en/WhatWeDo/Tax/tax-tools-and-resources/Pages/corporate-tax-rates-table.aspx
http://www.kpmg.com/Global/en/WhatWeDo/Tax/tax-tools-and-resources/Pages/corporate-tax-rates-table.aspx

Producédo Investimento

.9

Tipo de processo (t/ d)’ (MUSS)? Localizagao Referéncia

Bi presséo (0,50 / 1,15 MPa) 995 65,7 Estados Unidos SRI Fertilizers — Nitrogen (1980)
Bi presséo (0,50 / 1,15 MPa) 466 29,5 Estados Unidos SRI PEP Yearbook (1990)

Bi presséo (0,50 / 1,15 MPa) 932 50,3 Estados Unidos

Bi presséo (0,50 / 1,15 MPa) 1863 90,5 Estados Unidos

Bi presséo (0,50 / 1,15 MPa) 466 32,2 Japéo SRI PEP Yearbook (1990)

Bi presséo (0,50 / 1,15 MPa) 932 54,8 Japéo SRI PEP Yearbook (1990)

Bi presséo (0,50 / 1,15 MPa) 1863 98,8 Japéo SRI PEP Yearbook (1990)

Bi presséo (0,50 / 1,15 MPa) 466 31,5 Alemanha Oriental SRI PEP Yearbook (1990)

Bi presséo (0,50 / 1,15 MPa) 932 53,8 Alemanha Oriental SRI PEP Yearbook (1990)

Bi presséo (0,50 / 1,15 MPa 1863 96,9 Alemanha Oriental SRI PEP Yearbook (1990)
Mono presséo (1,25 MPa) 168 14,3 Australia Ray e Johnston (1989)

Mono presséo (0,32 MPa) 403 36,3 Africa do Sul Petrie et al. (1994)

Néo especificado 1500 81,3 Franca Grand Paroisse - ICIS (2007)'?
Néao especificado 770 56,5 Coréia do Sul Namhae Chemical - ICIS (2001)'

- base 100 % HNO3 / 2: atualizado para janeiro / 2012.
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E possivel verificar uma relacdo exponencial entre a producdo e o
investimento. Sommerfeld (2001) reuniu informacdes de custo de investimentos
para plantas quimicas, considerando apenas plantas completas e gravssrool‘s13
produzindo apenas um produto quimico. A precisdo dos custos apresentados é de
ordem de grandeza, e o0 erro associado € geralmente acima de 30%. Apesar disso,
para estimativas de viabilidade econémica, como € o caso deste estudo, os
valores calculados sdo bastante uteis.

Sommerfeld (2001) também apresenta as correlagdes estimadas por
diferentes autores na década de 60 (Haselbach, em 1967 e Guthrie, em 1970). A
Figura 4.1 mostra as comparacdes dos valores de custos de plantas encontrados
na literatura com as correlagdes de Haselbach, Guthrie e Sommerfeld. E possivel
verificar que a correlagdo mais atual € a que melhor se aproxima dos dados

isolados encontrados.

120

100

e - dados isolados

Investimento (MUS$)
[}
o

——Sommerfeld
20 ——Guthrie

——Haselbarth
00

0 250 500 750 1000 1250 1500 1750 2000 2250
Capacidade de producgao (t HNO; 100 % / d)

Figura 4.1: Investimento para uma planta de HNOg3 a partir de diferentes fontes.

'3 Grassroot — termo em inglés utilizado para referenciar construgdes de novas plantas
que comecam a partir de terrenos sem nenhuma construcao.
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A partir dos dados coletados, obteve-se a seguinte equacao para a
estimativa de custo de uma planta (R? = 97 %):

Investimento (MUS$) = 0,2882*(produgéo t/ d HNO3z 100 %)%"""’

4.3. Aplicacao do método para a situacao revamp

Para realizar a analise técnico-econ6mica da situagéo revamp, deve-se
disponibilizar do balanco de massa e energia, custos operacionais, custos de
matérias-primas, produto final e utilidades e as variacbes previstas para estes
custos nos préximos anos.

A partir destes dados de base, € possivel calcular o custo fixo e o custo
variavel da planta, verificando os parametros de maior influéncia no lucro liquido
por tonelada de produto. Uma vez que o objetivo € a maximizacao do lucro, a
partir do diagrama tornado séo listados os fatores de maior influéncia, encontrando
projetos de melhoria que impactem nesses parametros e aumentem o lucro,
mesmo em situagdes de variagdes de preco.

Como ja mencionado anteriormente, sera considerado um processo
existente com topologia definida: a planta de HNO;3 definida por Ray e Johnston
(1989). Pode-se considerar que esta planta seja real, uma vez que se baseia no
processo descrito por Harvin et al. (1978), autores vindos da industria (G&l Girdler
e COFAZ — Compagnie Frangaise de L’Azote). A tecnologia do processo é da
empresa C&l Girdler.

A Tabela 4.5 apresenta as caracteristicas principais dessa planta e a
Tabela 4.6 enumera as reacdes consideradas no balanco, conforme Ray e
Johnston (1989).
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Tabela 4.5: Caracteristicas principais da planta utilizada como modelo para a
avaliacao da situacao revamp.

Parametro Valor

Producao de HNO; 280t/d

Concentragao do acido produzido 60 % (em massa)

Presséo de operacao 1 MPa (alta)

Tipo de processo mono pressao

Consumo especifico de NH; 0,2866 kg NH3; / kg HNO3; 100 %
Perda de catalisador 0,11g/t HNO3 100 %
Conversao de NHj no reator de combustao 95 %

Temperatura do gas residual que sai da absorcao 10°C
Teor de NO, no gas residual < 1000 ppm

Tabela 4.6: Reacdes consideradas para a adaptacéo do balango de massa —
situacao revamp.

] . AH reacao
Numero Reacao a 25 °Cg(kJ / mol)
1 4NH; (g) + 50, (g) — 4NO (g) + 6H.0 (g) -226.523
2 4NH; (g) + 30; (g) — 2Nz (g) + 6H,0 (g) -316.832
3 2NO (g) + 0> (g) — 2NO» (g) -57.108
4 2NO; (g) < N2O4 (9) -28.617
5 3NO; (g) + H20 (1) — 2HNO; (aq) + NO (g) -58.672
6 4NO (g) + 305 (g) + 2H,0 (I) - 4HNO; (aq) -144.334
7 4NO; (g) + 02 (9) + 2H,0 (I) — 4HNO; (aq) -87.226
8 2N,04 (g) + O2 (g) + 2H,0 (I) - 4HNO; (aq) -58.609
9 3N204 (g) + 2H,0 (I) —» 4HNO; (aq) + 2NO (g)  -15.747

A Figura 4.2 mostra um esquema do processo estudado, ja com a
numeracao das correntes necessarias para o balanco de massa. Primeiramente,
ar atmosférico é filtrado (F-01) e comprimido num compressor em dois estagios (J-
01 e J-02) até cerca de 1090 kPa. Devido ao aquecimento do ar até 180 °C no
primeiro estagio de compressao, o resfriador E-02 é necessario. Ao passar pelo
2.2 estadgio de compressao, o ar é aquecido até 232 °C. A amdnia, que estava
inicialmente pressurizada a 1240 kPa na fase liquida, € vaporizada e
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superaquecida até 177 °C nos trocadores E-06 e E-07, juntando-se no misturador
M-01 ao ar, que foi pré-aquecido com calor de reacao.

A mistura alimenta o reator R-01, que contém uma tela de rodio e
platina, catalisador da reacdo de oxidacao de NHs. Os produtos de reagcédo sao
oxido de nitrogénio (NO) e agua (H-0). Como a reacao é altamente exotérmica, os
gases de reacao chegam a 947 °C.

Os gases que saem do reator sao resfriados numa série de trocadores
de calor (E-08 a E-11), e em paralelo ocorrem diversas reac¢des, sendo a principal
a de oxidacdo do NO a NO, (diéxido de nitrogénio). A mistura de NO com NO, é
chamada de perédxido de nitrogénio (NOy). Resfriamento extra é necessario, ja que
as reagdes sao exotérmicas. No trocador E-11 os gases chegam a 60 °C, e parte
do NO; é absorvido na agua gerada por reagéo, formando HNO3 fraco (42 %).

Os gases nao condensados e a solucao de HNOj3 alimentam a coluna
de absorcdo (C-01), que recebe agua fria (7 °C) em contracorrente. Esta agua
absorve 0 NO,, formando HNOs; em concentracdo de 57,7 %, que € retirado na
base desta coluna. O acido é enviado para a etapa final do processo, a coluna de
polimento (C-02), onde ar € borbulhado em contracorrente com o &cido para a
eliminagéao de NOy dissolvido. O gas de saida realimenta a coluna C-01.

Do topo da coluna de absorcao (C-01) é retirada uma grande
quantidade de nitrogénio ndo reagido com alguns ppms de NO,, a 10 °C. Essa
corrente é chamada de gas residual. Ela recupera a energia dos gases quentes de
reacao, sendo aquecida até 617 °C, e entdo expandida no expansor T-01, que
aciona o compressor J-01 / J-02. Parte do calor de removido dos gases de reacao
também é aproveitada para gerar 5,6t/ h vapor a 4 MPa e 380 °C, das quais
2,7 t/ h sdo expandidas na turbina a vapor T-02 que aciona o compressor, 0,3t/ h
utilizadas para superaquecer aménia e as 2,6 t / h restantes sdo exportadas.
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O ponto de partida para a andlise-técnico econémica é o balanco de
massa e energia. Como se trata de um projeto de revamp, deve ser feito um
balango detalhado da planta. Tentou-se reproduzir o balango de massa e energia
de Ray e Johnston (1989) em Microsoft Excel®, para obter uma ferramenta
automatica baseada nos dados fornecidos pelos autores, tais como rendimentos
das reacoes, temperaturas e composicoes.

Infelizmente, ndo foi possivel reproduzir todo o balanco de acordo com o
disponivel em Ray e Johnston (1989). Para obter um balanco coerente e
reprodutivel foram realizadas as modificacdes apresentadas na

Tabela 4.7.

O resultado desse balanco é uma tabela com as correntes de processo,
suas composicdes, temperaturas, pressoes e capacidade calorifica, além das
cargas térmicas de todos os equipamentos e poténcia das maquinas utilizadas. E
importante ressaltar que as modificacées feitas no balanco para nao afetam de

forma significativa o calculo dos equipamentos.

73



-ooidonuast Josuedxa eled e1ougiong3 U - Joden B BUIQIN] BP BIDUZIDN T
‘BIOUI3]2] Bp BLUSALW B 3550] (1), 06Z) [BNpIsal {(L0-1) renpisal
sefi op epes ap eineliadwal e anb eied opendjeo JoBA, % 08 - sefi ap Josuedxa op BIOURIDLT
“BI0URIR)3l
ep slanssod sewirxoad siewu Se wWasseol) ojualuedinba Zl-JJopeaoi ou (g Bl2ge] apIa)
2553p eples ap sa0disodwod sk anb eled ope|noeo Joep, o F'01 - £ opdeal ep ojUaLIpUayY
“Jopeood) 21sau oedelfaiu ap sojelosd wWaypwiad
ogu selsodu sagdiysal se ‘0ssip Jesady eIoulalal
e anb Jouaw 94 ££ 2 | 0-(] 0SBA OU BPE[NJ[ED BOILL]
efieo e ‘sopelapisU0D SOUSLUIpURI sop elougnbasuoo WS MM #55 MY F28 |0~ osea ou eoiuLg) ebien
10~ oseA oU (9'y e[2ge ] JpIA)
o JBT - + oedeal ep ouaWIpUsY
‘BlOURIRL) BP
sianssod sewxold siew se wassesl) ojuawedinba assap L0-(] 0SeA oU (9} BI2qR | 3pIA)
eples 2p segdisodwos se anb eled sopenojed saloeA, o £'98 - £ 0pdeal Bp OUaLIpUSY
“1opeool) 31sau oedeifaqu ap soslond wayuwuad
oeu selsodu sagdiysal se ‘0ssip Jesady eIoulalal
e anb IoIBLW 9 £ 3 | |- J0pBRI0I] OU BPRND[ED BOILLLD]
efleo e ‘sopelapisU0D SOUSLUIPURI SOp eIoUgnbasuoo WS MM 96O MM 6941 | 1-3 Jopeooy] ou ediuLg) efien
L 1-3 Jopedo} ou (9 BjSqe] 3piA)
% 0¢ % 02  ogdeal ep ouaLIpURY
(rOZN 220N "ON 20 2P $21037) BIOU2I242] Bp 2jUaI21p
noynsal | -3 JopeooJ) Op BPIES BU BpRINOERD oRdIsodLuoD | -3 Jopeoos] ou (g Bl2ge] 2pIA)
B uojsuyor 2 Aey Jod SOpIDaUI0) SOJUSLLIPUSI SO LU0 % £F U, £F £ OBdEal Bp OJUSLIIpUaY
(6861)
uolsuyor 2 Aey W2 SOPIDaUI0) SOJUSLLIpUa) soAljoadsal
2 opdeal 2p s2U0[BD SOp JiUed B 0pe|NoED J0RA 0, ¥82 1, GLE  £0-4 0Jyy op epies 3p eimeiadwa ]
soupuawon  oedeydepy  elousuaiey oqaweled

Tabela 4.7: Parametros modificados para adaptacao do balanco de massa —

situagdo revamp.
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A partir do balanco de massa e energia serdo calculados consumos
especificos, ganhos e os custos de produgéo, e, finalmente, o lucro do processo.

A préxima etapa consiste em variar os consumos especificos dentro de
intervalos possiveis para uma planta de acido nitrico mono alta presséo. Se, por
exemplo, o vapor tiver uma forte influéncia no lucro liquido deste processo,
convém que sejam feitos projetos para economia de energia na forma de vapor.
Com esses dados sera possivel triar os projetos atrativos ou ndo para essa planta.

Para auxiliar na geracao de ideias de projetos, foram feitas analises
sistematicas da planta, tais como a comparacdo do processo existente com
processos disponiveis na literatura, listagem dos maiores consumidores de
energia, andlise Pinch e também andlises conceituais considerando as

orientacées de Sama et al. (1989).

4.4. Aplicacao do método para a situacao sintese (planta nova)

Segundo Douglas (1988), a indefinicédo €, talvez, a maior caracteristica
que distinga os problemas de concepcédo dos outros tipos de problemas de
engenharia. Somente uma pequena fracao da informacao necessaria para definir
o problema esta disponivel em seu enunciado. Para suprir a falta de informacdes,
deve-se fazer hipéteses e assumi-las, levando em conta os tipos das unidades de
processo que devem ser usados, como essas unidades estardo conectadas, quais
temperaturas, pressdes e vazdes serdo necessarias. Esta é a atividade de
sintese.

No projeto de sintese, tem-se mais liberdade de escopo do que no
projeto de revamp é a de se ter liberdade quanto ao escopo do projeto: para o
acido nitrico, pode-se avaliar a influéncia da escolha do tipo de processo, dentre
mono alta, mono média ou bi pressao.
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Para avaliar o melhor projeto de sintese, serdo utilizados dois
parametros: o potencial econémico, explicito em US$/t HNO3 e o payback do
investimento da instalacdo da unidade.

O EP é calculado a partir dos custos de matérias-primas, utilidades,
capital, custos operacionais, entre outros. Inicia-se a avaliagdo com o calculo do
potencial econémico de nivel um, no qual apenas o custo de matérias-primas e
produto final sdo levados em consideracdo. Conforme se avancga na definicdo do
processo, o nivel potencial econémico também aumenta. Ja o payback simples é
calculado a partir do custo do investimento e do lucro com a venda do produto.

A melhor alternativa de configuracao possivel € a que apresentar o
maior potencial econémico e o menor valor de payback.

O ponto de partida para a analise técnico-econdmica da situacao de
sintese da planta de HNO3; sera o balanco de massa simplificado, considerando-se
apenas as correntes de entrada e saida nos limites do processo. Os dados
apresentados na Tabela 4.8.

Tabela 4.8: Dados de entrada para o balanco inicial da situagéo sintese.

Descricao Dado considerado
Conversao de NH; em HNO; 100 %

Teor de HNO;3 no produto final 60 % (em massa)

Reacéao global NH3+20,> HNO3+H.O
Consumo especifico NH3 0,284 t NH; /t HNO3; 100 %

Razao volumétrica NH3 / ar na alimentacdo 10,3 %

A partir do balancgo, é possivel verificar a influéncia dos parametros de
processo no custo de producao e capital como, por exemplo, consumo de matéria
prima. Se disponiveis, informacdes de licenciadores de tecnologia sdo muito
importantes na fase inicial.

Na sequéncia os balangos vao sendo refinados, até que se tenha
informacao suficiente para conseguir avaliar a influéncia dos diversos parametros
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nos fatores de tomada de decisdes. Conforme os dados de balanco vao sendo
afinados, mais informagdes sobre o0 processo vao sendo inseridas no calculo do
potencial econdmico, tais como custo dos equipamentos e de capital, depreciacao,
custo operacional, etc. Apesar da riqueza de detalhes, é importante ressaltar que
os dados utilizados e os calculos sao feitos de maneira simples em planilhas de
Excel™, nao exigem simulagdes complexas nem recursos especiais de
informatica.

Para avaliar qual a melhor configuragéo possivel para sintese da planta
de HNOgj, fez-se uma avaliagdo dos parametros que influenciam o potencial
econdmico, considerando-se duas frentes diferentes: a influéncia das variacoes
econémicas no EP (exdgenas a planta) e a influéncia das variacbes dos
parametros de performance no potencial econdmico, tais como consumos
especificos e consumo de utilidades.

Estas avaliaces direcionam o estudo de sintese, sugerindo considerar
variagdes de configuracdo que realmente influenciem o EP. Apesar das variagdes
de ordem econdmica serem exdgenas ao processo (como p. ex., 0 preco da
matéria-prima e do produto final), pode-se escolher o processo que seja menos
sensivel a essas variagbes. Ja com relacdo aos parametros de performance, é
possivel escolher processos que apresentem potenciais econdmicos mais
favoraveis.

Uma vez conhecidos os parametros de influéncia no EP, € possivel
propor configuracdes diferentes, considerando as restricdbes do local onde sera
instalada a planta. Dentre as configuracdes propostas, serdo escolhidas as que
apresentarem o melhor EP frente as variagcdes econdmicas (custos dos insumos e
produto final). Para cada configuracao, sera possivel calcular o EP, sua variagéo,
e 0 payback simples da instalacao da planta.

No final do estudo da situacao sintese, pretende-se definir qual sera o
escopo preliminar da planta de HNO; levando-se em conta as variagdes dos
parametros citados no inicio desse capitulo. E importante ressaltar que ndo se
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espera que o0 escopo 6timo seja apenas um, mas varios, dependendo das

circunstancias avaliadas.
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5. RESULTADOS E ANALISE
5.1.Situacao revamp
5.1.1. Execucao do balanco de massa e energia

O balango de massa e energia adaptado de Ray e Johnston (1989) foi
utilizado como base para a analise técnico econémica da situagcao revamp, sendo
apresentado na Tabela 5.1, relacionada com o esquema de processos ilustrado na
Figura 4.2.

Tabela 5.1: Balango de massa adaptado de Ray e Johnston (1989).

Corrente 1 2 3 4 5
Descricao Aménia Liquida | Amonia Saturada Amom? S:fnturada Amonia . Ar para filtro F-01
apos filtro Superaquecida
Componentes kg/h % kg/h % kg/h % kg/h % kg/h %
NH; 2006 100% 2006 100% | 2006,2 | 100% | 2006,2 | 100% 0 0%
N, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 27005 75%
O, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 8183 23%
H,O 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 429 1%
Inertes 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 433 1%
NO 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
HNO; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
Total 2006 100% 2006 100% 2006 100% 2006 100% 36050 100%
Temperatura(°C) -15,0 35,0 35,0 177,0 35,0
Pressao (kPa) 1240 1240 1240 1240 99
Estado fisico L G G G G
Cp (J/g°C) 4,49 2,13 2,13 2,38 1,00
Corrente 6 7 8 9 10
Descrigéo Ar de _Processo - Ar sal’d_a J-01 Ar fesfriado Ar sal’dla J-01 Ar comp para
alim J-01 (axial) saida E-02 (centrifugo) reator R-01
Componentes kg/h Y% kg/h % kg/h % kg/h % kg/h %
NH; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N 27005 75% 27005 75% 27005 75% 27005 75% 22248 75%
O, 8183 23% 8183 23% 8183 23% 8183 23% 6742 23%
H.O 429 1% 429 1% 429 1% 429 1% 353 1%
Inertes 433 1% 433 1% 433 1% 433 1% 356 1%
NO 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N,O, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
HNO; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
Total 36050 100% 36050 100% 36050 100% 36050 100% 29700 100%
Temperatura(°C) 35,0 180,0 45,0 232,0 232,0
Presséo (kPa) 99 310 300 1090 1090
Estado fisico G G G G G
Cp (J/g°C) 1,00 1,03 1,00 1,04 1,04
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Continuacao da Tabela 5.1.

Corrente 1 12 13 14 15
Descricao Ar branqueamento | Ar Pré-AqL!ecido Alimentacao do |Gases ’da Reacao - | Gases ’de Reacéo -
p/ E-13 na Camisa Reator saida R-01 saida E-08
Componentes kg/h % kg/h % kg/h % kg/h % kg/h %
NH; 0 0% 0 0% 2006,2 6% 1,7E-13 0% 0 0%
N, 4757 75% 22248 75% 22248 70% 22331 70% 22331 70%
O, 1441 23% 6742 23% 6742 21% 2124 7% 2034 6%
H,O 76 1% 353 1% 353 1% 3537 11% 3537 11%
Inertes 76 1% 356 1% 356 1% 356 1% 356 1%
NO 0 0% 0 0% 0 0% 3359 1% 3190 10%
NO, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 258 1%
N,O, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
HNO;, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
Total 6350 100% 29700 100% 31706 100% 31706 100% 31706 100%
Temperatura(°C) 232,0 262,0 249,3 645,0 601,0
Press&o (kPa) 1090 1090 1060 1035 1025
Estado fisico G G G G G
Cp (J/g°C) 1,04 1,04 1,13 1,25 1,24
Corrente 16 17 18 19 19A
- Gases de Reacdo - | Gases de Reacdo - | Gases de Reacao - | Gases de Reacéo - .
Descrigdo saida E-Og Saida F-Og Saida E-1g Saida E-1$ Alim do D-01
Componentes kg/h % kg/h % kg/h % kg/h % kg/h %
NH; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N, 22331 70% 22331 70% 22331 70% 22331 85% 27088 82%
0O, 1779 6% 1736 5% 1384 4% 511 2% 1953 6%
H,0 3537 1% 3537 1% 3537 1% 0 0% 76 0%
Inertes 356 1% 356 1% 356 1% 356 1% 433 1%
NO 2712 9% 2631 8% 1972 6% 887 3% 887 3%
NO, 962 3% 1082 3% 1944 6% 1749 7% 1749 5%
N,O, 30 0% 34 0% 181 1% 346 1% 806 2%
HNO; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
Total 31706 100% 31706 100% 31706 100% 26180 100% 32990 100%
Temperatura(°C) 280,0 284,2 184,9 60,0 57,9
Presséo (kPa) 1020 1020 1018 1015 1017,5
Estado fisico G G G G G
Cp (J/g°C) 1,16 1,16 1,14 1,01 1,01
Corrente 20 21 22 23 24
Descricao cor:;:-,:::afcrizcg- 1 Gases Saida D-01 | Gases saida E-12 sgfn‘::::oag_%: Produto acido final
Componentes kg/h % kg/h % kg/h % kg/h % kg/h %
NH; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N, 0 0% 27088 82% 27088 82% 0 0% 0 0%
O, 0 0% 1545 5% 1534 5% 0 0% 0 0%
H,O 3205 58% 76 0% 76 0% 4667 38% 4667 40%
Inertes 0 0% 433 1% 433 1% 0 0% 0 0%
NO 0 0% 122 0% 102 0% 0 0% 0 0%
NO, 0 0% 2055 6% 1522 5% 0 0% 0 0%
NoO, 0 0% 1673 5% 2236 7% 460 4% 0 0%
HNO; 2321 42% 0 0% 0 0% 7000 58% 7000 60%
Total 5526 100% 32990 100% 32990 100% 12127 100% 11667 100%
Temperatura(°C) 65,0 117,4 65,0 45,0 51,2
Press&o (kPa) 1015 1000 995 990 990
Estado fisico L G G L L
Cp (J/g°C) 3,03 1,02 1,01 2,68 2,63
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Continuacao da Tabela 5.1.

Corrente 25 26 27 28 29
Descricao Ar sect{nd p/branq| Gas saida topo Gé§ cauda Gé’s cauda Gés' Cauda -
- saida E-13 C-02 Saida C-01 saida E-13 Saida E-10
Componentes kg/h % kg/h % kg/h % kg/h % kg/h %
NH3 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N, 4757 75% 4757 70% 27088 94% 27088 94% 27088 94%
0O, 1441 23% 1441 21% 886 3% 886 3% 886 3%
H.O 76 1% 76 1% 302 1% 302 1% 302 1%
Inertes 76 1% 76 1% 433 2% 433 2% 433 2%
NO 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO, 0 0% 0 0% 21 0% 21 0% 21 0%
N,O,4 0 0% 460 7% 18 0% 18 0% 18 0%
HNO;, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
Total 6350 100% 6810 100% 28746 100% 28746 100% 28746 100%
Temperatura(°C) 80,0 50,0 10,0 45,0 235,0
Press&o (kPa) 1070 1020 980 970 960
Estado fisico G G G G G
Cp (J/g°C) 1,02 1,01 1,03 1,04 1,06
Corrente 30 31 32 33 34
. Gas Cauda Saida | Gas Cauda Saida | Gas Cauda Saida | Condensado de | Agua desmi saida
Descricao )
reator expansor T-01 Economizador retorno E-04
Componentes kg/h % kg/h % kg/h % kg/h % kg/h %
NH; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N, 27088 94% 27088 94% 27088 94% 0 0% 0 0%
0O, 886 3% 886 3% 886 3% 0 0% 0 0%
H,O 302 1% 302 1% 302 1% 5293 100% 5293 100%
Inertes 433 2% 433 2% 433 2% 0 0% 0 0%
NO 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO, 21 0% 21 0% 21 0% 0 0% 0 0%
N,O, 18 0% 18 0% 18 0% 0 0% 0 0%
HNO; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
Total 28746 100% 28746 100% 28746 100% 5293 100% 5293 100%
Temperatura(°C) 616,7 290,3 269,0 71,7 101,0
Presséo (kPa) 950 100 100 4000 4000
Estado fisico G G G L L
Cp (J/g°C) 1,14 1,07 1,07 4,19 4,19
Corrente 35 36 37 38 39
Descrigéo Agua desmi saida |Agua Quente - alim Vapor’ saturado - | Vapor saturado Vaponj superaq -
E-13 E-09 saida E-09 para E-08 saida E-08
Componentes kg/h % kg/h % kg/h % kg/h % kg/h %
NH; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
O, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
H,O 5293 100% 7705 100% 7705 100% 5603 100% 5603 100%
Inertes 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NoO, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
HNO;, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
Total 5293 100% 7705 100% 7705 100% 5603 100% 5603 100%
Temperatura(°C) 98,8 252,0 252,0 252,0 380,0
Press&o (kPa) 4000 4000 4000 4000 4000
Estado fisico L L G G G
Cp (J/g°C) 4,19 4,19 2,01 2,01 2,07
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Continuacao da Tabela 5.1.

Corrente 40 1 42 43 43A
Descrigao Vapor p/ T-02 + Vapor . Saida liq sat E-07 | Agua quente - Agt..|a~quente
exportacao Superaquecido p/ SP-01 entrada E-06 reposicao p/ E-06
Componentes kg/h % kg/h % kg/h % kg/h % kg/h %
NH; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
O, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
H,O 5293 100% 310 100% 310 100% 20090 100% 2997 100%
Inertes 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N,O, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
HNOs 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
Total 5293 100% 310 100% 310 100% 20090 100% 2997 100%
Temperatura(°C) 380,0 380,0 251,8 83,0 100,0
Press&o (kPa) 4000 4000 4000 100 101
Estado fisico G G L L L
Cp (J/g°C) 2,07 2,07 4,19 4,19 4,19
Corrente 43B 44 44A 44B 45
. Rejeito agua saida| Agua quente - | Agua alimentacao | . Agua gelada
Descrigdo l E-%G gsaid: E-06 ’ E-12 % | Agua saida £-12 ag:imegrlltada
Componentes kg/h % kg/h % kg/h % kg/h % kg/h %
NH; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
O, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
H,0 2997 100% 20090 100% 17093 100% 17093 100% 16331 100%
Inertes 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N,O, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
HNO; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
Total 2997 100% 20090 100% 17093 100% 17093 100% 16331 100%
Temperatura(°C) 50,0 50,0 50,0 80,0 7,0
Presséo (kPa) 100 100 100 100 101
Estado fisico L L L L L
Cp (J/g°C) 4,19 4,19 4,19 4,19 419
Corrente 46 47 48 49 50
Descrigéo Agua fria recirc - Agua gelada para | Agua gelada circ Agua resfr entrada | Agua resfr saida C-
alim C-01 topo C-01 resf - saida C-01 C-01 01
Componentes kg/h % kg/h % kg/h % kg/h % kg/h %
NH; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
O, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
H,0 13974 100% 2357 100% 13974 100% 13974 100% 13974 100%
Inertes 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NoO, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
HNO; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
Total 13974 100% 2357 100% 13974 100% 13974 100% 13974 100%
Temperatura(°C) 7,0 7,0 20,0 20,0 40,0
Pressao (kPa) 101 995 101 101 101
Estado fisico L L L L L
Cp (J/g°C) 4,19 4,19 4,19 4,19 4,19
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Continuacao da Tabela 5.1.

Corrente 51 52 53 54 55
Descrigao Agua de resf - alim Ague? de resf - Agua resfr Ag’ua resfr Vapor para
E-11 saida E-11 entrada E-02 saida E-02 exportacao
Componentes kg/h % kg/h % kg/h % kg/h % kg/h %
NH3 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N2 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
o2 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
H20 115954 | 100% | 115954 | 100% 59056 100% 59056 100% 2296 100%
Inertes 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO2 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N204 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
HNO3 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
Total 115954 | 100% | 115954 | 100% 59056 100% 59056 100% 2296 100%
Temperatura(°C) 20,0 40,0 20,0 40,0 380,0
Presséo (kPa) 101 101 101 101 4000
Estado fisico L L L L G
Cp (J/g°C) 4,19 4,19 4,19 4,19 2,07
Corrente 56 57 58 59 60
Descrigio Var:lai:n s;l_;:)ezraq Vapor t_:lrt_eoszalda do CondenEs_?)(:o saida Alim agua p/ E-01 Sa:gaE'izg-:Ja
Componentes kg/h % kg/h % kg/h % kg/h %o kg/h %
NH; 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
O, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
H.O 2997 100% 2997 100% 2997 100% 79454 100% 79454 100%
Inertes 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
NO, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
N,O, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
HNO, 0 0% 0 0% 0 0% 0 0% 0 0%
Total 2997 100% 2997 100% 2997 100% 79454 100% 79454 100%
Temperatura(°C) 380,0 100,0 100,0 20,0 40,0
Presséo (kPa) 4000 101 101 101 101
Estado fisico G L/G L L L
Cp (J/g°C) 2,07 1,97 4,19 4,19 4,19
Corrente 61 62
- Condensado que | agua morna de
Descricao .
sobra saida
Componentes kg/h % kg/h %
NH; 0 0% 0 0%
N, 0 0% 0 0%
0O, 0 0% 0 0%
H,O 0 100% 2997 100%
Inertes 0 0% 0 0%
NO 0 0% 0 0%
NO, 0 0% 0 0%
N,O, 0 0% 0 0%
HNO; 0 0% 0 0%
Total 0 100% 2997 100%
Temperatura(°C) 100,0 50,0
Presséo (kPa) 101 100
Estado fisico L L
Cp (J/g°C) 4,19 4,19
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A partir do balanco de energia, foram calculadas as poténcias das
maquinas: compressor de ar duplo estagio (J-01 / J-02) turbo-expansor de gas

residual (T-01) e turbina a vapor (T-02), conforme Tabela 5.2.

Tabela 5.2: Poténcia do compressor e turbinas — situagao revamp.

Equipamento Poténcia (kW)
J-01 — estagio 1 de compressao 1452

J-02 — estagio 2 de compressao 1872

T-01 —turbina a gas 2883

T-02 — turbina a vapor d’agua 441

O compressor é autossuficiente em energia, e esta no mesmo eixo dos
outros dois equipamentos (turbo-expansor e turbina a vapor). A turbina a gas
supre 87 % da poténcia necessaria para o compressor enquanto a turbina a vapor
supre os 13 % restantes.

Com os dados de balanco calculou-se o consumo dos principais
insumos necessarios para a producao de HNOg, tais como: agua fria, energia
elétrica, agua de resfriamento, NHs, catalisador, entre outros. Para avaliar a
consisténcia do balango adaptados, os dados de processo foram comparados com
dados da empresa UHDE (2009), fornecedora da tecnologia de HNO3 (Tabela
5.3). A estimativa de consumo de energia elétrica (para as bombas) é detalhada
no Anexo 4.

Os principais parametros de operacdo do balan¢co adaptado s&o da
mesma ordem de grandeza dos parametros de uma planta real. Isso mostra que a
planta em estudo neste trabalho faz parte do universo de plantas tipicas reais. O
unico parametro que apresenta grande divergéncia € o teor de NOx no gas
residual, sendo cerca de 13 vezes maior para o balango adaptado. Isso
provavelmente se deve ao fato das restricdes ambientais de 1989, época da
publicacdo do trabalho de Ray e Johnston, serem mais brandas que as atuais.
Como a questdo ambiental ndo é o foco deste trabalho, ndo serdo propostos
projetos para a diminuigéo do teor de NOx no gas residual.
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Tabela 5.3: Tabela comparativa dos principais parametros de operacao de uma
planta de HNO3; mono presséo.

Valor

Dado de processo Balanco UHDE

adaptado (2009)
Presséo de operagéo 1 MPa 1 MPa
Consumo NH3 286,6 kg 286,0 kg
Poténcia elétrica 10 kWh 13 kWh
Perda de catalisador 0,11 ¢ 0,08 g
Agua de resfriamento 80 t(1) 130 t
Agua de processo 1,1t 0,3t
Vapor de baixa - consumo 0,0t 0,2t
Vapor de alta - excesso 0,33t 0,55t
Teor de NOx no gés residual 631 ppm 50 ppm

Obs.: Os consumos especificos séo por tonelada de acido nitrico (100 %).

@ valor adaptado para considerar um AT de 10 K.

5.1.2. Sensibilidade do lucro aos custos operacionais

A primeira etapa para saber a sensibilidade do lucro aos custos
operacionais é identificar quais sdo estes custos. Para isto, fez-se o diagrama de
influéncias, apresentado na Figura 5.1. Esse diagrama ilustra a interdependéncia
entre os parametros que influenciam o custo operacional da planta existente e por
consequéncia o lucro do produto. O lucro do produto € calculado a partir do prego

do produto final, diminuido dos custos operacionais.
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Figura 5.1: Diagrama de influéncias no lucro — situagéo revamp.

O detalhamento do custo operacional por tonelada de HNO3; 60 % foi
realizado e esta apresentado na Figura 5.2. Verifica-se que 56 % do custo de
producdo correspondem a matéria-prima NH; e os custos fixos representam
37,8 % dos custos. Os 6 % restantes correspondem aos demais insumos.

O préximo passo € realizar a analise da sensibilidade do lucro a
variacdo dos parametros, utilizando a ferramenta de diagrama tornado. Ela é
dividida em duas partes: influéncia das variagbes econdmicas e influéncia da
variacao dos parametros de performance no lucro.

O lucro de referéncia calculado considera os consumos especificos
conforme o balango adaptado e os custos médios dos insumos conforme a Tabela
4.1. Foi calculado em 121,9 US$ / t de produto, correspondendo ao cruzamento do

eixo vertical com o horizontal no diagrama tornado.
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Figura 5.2: Composicao do custo de producédo do HNO3 60 %.

Avaliando a influéncia da variacdo dos parametros econédmicos no lucro
(Figura 5.3), verifica-se que os parametros mais influentes sdo o preco do produto
final (HNO3) e da NH3, seguidos pela variacdo do custo fixo, preco do vapor e
preco do catalisador.

Para avaliar a variacdo dos parametros de performance (Figura 5.4)
verificou-se quais seriam as possiveis variacdbes dos consumos especificos,
baseadas em dados de literatura e em calculos preliminares de processo (como,
por exemplo, 0 maximo de vapor que se pode exportar caso se compre energia
elétrica para acionar o compressor). Os paradmetros de performance que mais
influenciam o lucro do produto final sdo: a perda de catalisador, a energia elétrica
consumida (ou exportada), e o vapor de 4 MPa exportado.
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HNO3 60% 9%
NH3
custo fixo
Catalisador -25% |l 25%
vapor 40 bar g -32% 32%
agua de resfriamento -20% | 30%
agua desmineralizada -18% | 18%
energia elétrica -13% | 13%
refrigeragcao | ; ; ; : ; -20% | 20% 1 i f i |
6lO 7'0 8l0 9'0 1(l)0 1 %0 1&0 150 1;10 1 t">0 1é0 1 %O 1El30
Lucro com a venda de HNO3 (US$/ t produto)

Figura 5.3: Diagrama tornado - influéncia dos parametros econémicos no lucro do
produto final.

perda de catalisador 10,03 g/(t HNO3 100% 0,26 g /(t HNO3 100%)

vapor 4000 kPa exportado 0,0th 56th
energia elétrica consumida -328 kWh 441kWh

agua de resfriamento 152t/h

consumo especifico NH3 0,282t/ t HNO3 100% 0,290t/ t HNO3 100%
refrigeracdo 200 kW
agua desmineralizada
1"14 1;6 1;8 1;0 1:22 1=24 1:26 1:28
Lucro com a venda de HNO; (US$ / t produto)

Figura 5.4: Diagrama tornado - influéncia dos parametros de performance no lucro
do produto final.

Verifica-se que o lucro do produto € mais sensivel a variagdo dos
parametros econémicos do que a variagao dos parametros de performance. Pode-
se buscar matérias-primas e catalisadores mais baratos, mas este ndo é o
trabalho do engenheiro do projeto de processos. Sua atuagdo concerne 0s
parametros de performance e suas potenciais modificacoes.

Com base nessas informagdes, infere-se que os projetos de revamp

que serao mais atrativos sdo aqueles que diminuirem o consumo de catalisador,
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ou aumentarem a geracao de vapor para exportacao ou diminuirem o consumo de
energia elétrica.

A diminuicdo do consumo de catalisador envolve mudangas de
condi¢cbes da reacao (pressao de operagdo), que nao sao o foco deste trabalho
(vide restrigbes na secgao 4.1.2). Pode-se também encontrar meios de recuperar o
catalisador perdido, encontrando novas tecnologias de filtracdo, por exemplo.
Esse tipo de modificagdo nao altera configuracbes de projeto, o foco deste
trabalho, e devem ser estudados pela equipe de melhoria de processo, e nao pelo
engenheiro de projeto de processos.

Dadas as restricdes, o foco dos projetos de revamp serd com relagéao
ao consumo de vapor e energia elétrica, ou seja, com relagéo a area de utilidades
da planta existente (anel externo do diagrama da cebola, Figura 2.1), onde é
possivel alterar configuracdes. A seguir serao apresentados os resultados obtidos

a partir da analise sistematica dessa planta energeticamente intensiva.

5.1.3. Analise do uso e geracao do trabalho de eixo

Como a planta de HNOgj integra calor e trabalho, foi feita uma
comparagado da eficiéncia da conversdo da energia térmica (resfriamento dos
gases de reacao) em trabalho mecanico, utilizado para acionar o compressor de
ar. Considerou-se que o0s gases de reacdo estdao disponiveis na vazdo e
temperatura do balanco de massa (31706 kg/h e 947 °C), e calculou-se a carga
térmica necessaria para esquentar o gas residual ou gerar vapor. As vazoes de
gas residual sdo as mesmas do balanco (28746 kg/h), e a vazao de vapor gerado
é calculada a partir da carga térmica utilizada para o aquecimento do gas residual.
O gas residual ou o vapor gerado sdo enviados para um expansor com eficiéncia
isentrépica de 72 %, onde sdo expandidos até a pressao atmosférica (0,1 MPa).
Os resultados sao apresentados na Tabela 5.4.

Verifica-se que a conversado da energia térmica em energia mecanica é

mais eficiente quando se utiliza o gas residual em vez do vapor. Quando

89



comparados somente gas residual ou vapor entre si, quanto maior a pressao mais
eficiente é a conversdo. Avaliando-se o0 gas residual em uma mesma pressao,
verifica-se que quanto menor a temperatura mais eficiente é a converséo, apesar
da geracgao de trabalho ser menor em quantidade.

Com os dados apresentados na Tabela 5.4, pode-se inferir que, caso o
objetivo seja gerar trabalho de eixo e tornar a planta autossuficiente em energia,
deve-se utilizar o gas residual como fluido motriz, preferencialmente ao vapor, e
também esquenta-lo até a maxima temperatura possivel. Apesar da conversao de
energia térmica em mecanica ser maior para o gas residual a baixa temperatura, a
quantidade de poténcia fornecida pelo gas residual sera mais baixa em termos
absolutos, e o restante da energia deverd ser suprida pelo vapor, que apresenta

uma conversao bastante baixa.

Tabela 5.4: Comparagéo da eficiéncia de conversado de energia térmica em

mecanica.
. . Pressio Energia Energia Em
Fluido utilizado (MPa) AT (K) térmica mecanica 7= E
E; (kW) E. (kW)
Gas residual 1,0 10 - 620 5353 2623 49 %
Gas residual 1,0 10 - 300 2545 1713 67 %
Gas residual 0,6 10 - 620 5336 2159 40 %
Gas residual 0,6 10 - 300 2537 1418 56 %
Vapor d’agua 4,0 100 - 380 5353 1037 19 %
Vapor d’agua 9,0 100 - 510 5353 1247 23 %

Com base nesta avaliacao, trés ideias de projetos sdo propostas:

e Projeto A: Substituir a turbina a vapor por um motor elétrico;

e Projeto B: Diminuir a vazao do vapor alimentado na turbina a vapor
(até 10% da vazao inicial); exportar os 90% de vapor que sobram;
instalar em paralelo um compressor acionado por motor elétrico para

suprir 0 ar necessario ao processo;
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e Projeto C: Acionar o compressor com energia elétrica, utilizando o
calor de reacdo para gerar vapor para a exportagao.
A analise de cada uma das ideias sera apresentada a seguir.

5.1.3.1. Avaliacao do Projeto A

Sabendo que a geragao de trabalho a partir de energia térmica € menos
eficiente quando se tem como fluido motriz vapor em vez de géas residual, o projeto
A consiste em:

e Eliminar a turbina a vapor existente do sistema compressor —
turbo-expansor — turbina a vapor

e Substitui-la por um motor elétrico

Essa ideia foi abandonada, pois 0 compressor e as turbinas estao
interligados em um unico eixo, conforme ilustrado na Figura 5.5. Entende-se que
este € um equipamento unico, e o projeto de modificagdo para retirada da turbina
a vapor do eixo e instalacdo de um motor elétrico em seu lugar teria riscos de

insucesso. Com essas restricoes, partiu-se para o projeto B.

Figura 5.5: Interligacdo compressor — turbina — turbo-expansor.
Fonte: Manturbo, 2008.
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5.1.3.2. Avaliacao do Projeto B

Como a turbina a vapor fornece apenas 13 % da energia necessaria
para o compressor, € possivel diminuir a vazdo de vapor para um minimo
necessario e o sistema compressor — turbo-expansor — turbina continua em
operacao, mas com menor poténcia. Nesse contexto, o escopo do projeto B é:

e Manter o sistema compressor — turbo-expansor — turbina a vapor
tal qual a planta existente, mas com apenas 10% da vazao atual
de vapor para a turbina.

e Instalar novo compressor acionado por motor elétrico para suprir

a necessidade de ar.

Os ganhos e gastos dessa nova condigdo de operacéo estdo resumidos
na Tabela 5.5. Para esse calculo considerou-se os pregos medios de vapor e
energia elétrica, e que a planta opera durante 95 % do ano. Para o consumo de

energia elétrica, admitiu-se que o motor elétrico terd um rendimento de 90 %.

Tabela 5.5: Resumo dos ganhos do projeto B.

Exportagéo de vapor 2697 kg/h 426 kUS$ / ano
Consumo de energia elétrica 490 kW 286 kUS$ / ano
Ganho liquido - 141 kUS$ / ano

O custo dos equipamentos foi estimado e € apresentado na Tabela 5.6.

Tabela 5.6: Custo dos equipamentos e instalagdo do projeto B.

Custo Custo
Equipamento Poténcia equipamento equipamento
(kUSS) instalado (kUSS$)
Compressorde ar 411 kW 173 984
Motor elétrico 490 kW 49 279
Total - 222 1263
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O payback simples calculado € de 9 anos. Esse projeto ndo devera ser
implementado devido ao alto tempo de retorno do investimento, sendo descartado.

5.1.3.3. Avaliacao do Projeto C

O projeto C é o mais complexo dentre os trés propostos. Seu escopo
consiste em:
e Desmontar a turbina a vapor e o turbo-expansor
e Instalar novo motor para acionamento do compressor
e Realizar modificagdes nos trocadores de calor de forma a gerar o

maximo vapor possivel.

A maxima geragdo de vapor possivel a partir do calor de reacgéo foi
calculada. Para isso, os seguintes dados foram utilizados:
e Calor disponivel para a geracao de vapor
o Reacédo: 1787 kW
o Resfriamento dos gases (947 °C — 185 °C): 7718 kW
e cp médio do gas de reacdo: 1,15 kd / kg K
e Temperatura de entrada da agua: 71,7 °C
e Vapor de saida: a 4 MPa e 380 °C

e Integracdao em 3 trocadores de calor, no minimo
o Aquecimento da agua
o Vaporizacao
o Superaquecimento do vapor
e Trocadores casco e tubo — cruzamento de temperatura nao é

permitido.
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A partir desses dados, calculou-se os ganhos com a exportacdo de
vapor. Os gastos com energia elétrica foram calculados e também séao

apresentados na Tabela 5.7.

Tabela 5.7: Resumo dos ganhos do projeto C.

Exportagéo de vapor 10094 kg/h 1724 kUS$ / ano
Consumo de energia elétrica 3694 kW 2512 kUS$ / ano
Ganho liquido - - 428 kUS$ / ano

Verifica-se que os ganhos sado negativos. Portanto, os equipamentos

necessarios nao serao calculados uma vez que este projeto € inviavel.

5.1.4. Analise do sistema de integracao térmica

Esta analise sera conduzida em duas etapas: na primeira, serao
identificados os trocadores e integragdes ja existentes na planta; em seguida, sera
realizada a analise Pinch, para auxiliar na geragao de ideias de integracao.

As cargas térmicas dos trocadores de calor existentes foram calculadas
a partir dos dados do balanco de massa e energia adaptado, conforme
apresentado na Tabela 5.8.

Para avaliar quais s&o os trocadores responsaveis pelas maiores
cargas térmicas do sistema, foi construido um grafico de Pareto. Essa
classificacao dos trocadores visa auxiliar a escolha das poucas modificagcées que
gerarao as maiores economias de energia. O grafico de Pareto para o sistema
existente é apresentado na Figura 5.6.

Nota-se que as maiores cargas térmicas estdo nos trocadores para
geragao de vapor e aquecimento do gas residual. A carga térmica de apenas 3
dos 15 trocadores existentes (20 %) corresponde a 60 % da carga térmica total.
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Tabela 5.8: Cargas térmicas dos trocadores de calor do processo de HNO3 —
situacao revamp.

Trocador Descricao Q (kw)
E-09 caldeira para geragao de vapor saturado 3650
E-05 serpentina interna do reator (aquecimento gas cauda) 3352
E-11 1.2 resfriador-condensador 2696
E-01 condensador de vapor da turbina T-02 1847
E-10 pré-aquecedor do gas residual 1593
E-02 resfriador intermediario de ar 1373
E-06 vaporizador de nhs 770
E-12 resfriador secundario de NOy 596
E-08 superaquecedor de vapor 570
C-01 secao de resfriamento superior (agua fria) 211
C-01 segao de resfriamento inferior (dgua de resfriamento) 325
E-13 1.2 aquecedor do gas residual 289
E-05A camisa do reator (aquecimento do ar) 257
E-03/E-04 economizador 181
E-07 superaquecedor de NH; 178
40 100
35 —_
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Figura 5.6: Gréfico de Pareto para trocadores da planta de HNO:s.
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A segunda etapa da analise do sistema de integracao térmica consiste
na andlise Pinch do processo existente. Foi utilizado o software ICHEME Pinch
Analysis Spreadsheet®, na qual foram inseridas todas as correntes de processo.

Foi adicionada a corrente do gas residual aquecida desde 10 °C até
617 °C, pois atualmente ja é gerado o maximo possivel de energia elétrica através
da expansdo do gas residual, e ndo ha vantagens em modificar as integracoes
existentes.

Verificando as temperaturas das correntes do processo, observou-se
qgue a corrente de gas residual sai do economizador E-03 / E-04 a 269 °C, sendo
enviada para o ambiente em alta temperatura. Considerou-se que esta corrente
seria resfriada até 120 °C na realizacdo da analise Pinch. Essa situacao mostra a
importancia de se conhecer o processo que esta sendo estudado, ter bom senso
nas avaliagdes de processo (conforme Sama et al., 1989 defende), identificando
potenciais de integracao antes da realizacao da analise Pinch.

As correntes de utilidades ndo foram inseridas: agua de torre, agua fria
e agua para geracao de vapor. Estipulou-se um AT minimo de 20 K. As correntes

utilizadas para a anélise Pinch sao apresentadas na Tabela 5.9.
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Tabela 5.9: Dados das correntes do processo de HNOg3 para realizagao da analise

Pinch.
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A partir desses dados, foram geradas as Composite Curves quente e

fria, que podem ser verificadas na Figura 5.7.
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Figura 5.7: Composite Curves para a planta existente — situacéo revamp.
Software utilizado: ICHEME Pinch Analysis Spreadsheet®.

A partir das Composite Curves nota-se que o0 processo é threshold, ou
seja, apenas ha a necessidade de utilidade externa fria (9912 kW). Estao
integrados 94 % dos 6440 kW de maxima recuperacao de energia possivel. O gas
residual é aquecido até a maxima temperatura possivel (617 °C). Resta avaliar se
a geracao de vapor esta sendo feita de forma eficiente.

A avaliagdo da geracéo de vapor sera feita com a utilizacdo da Grand
Composite Curve (GCC) do processo. Para criar essa curva serdao consideradas
apenas as correntes disponiveis listadas na Tabela 5.10. Como num projeto de
revamp deve-se interferir no numero minimo de equipamentos possiveis, as

correntes integradas com o gas residual foram desconsideradas.
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Tabela 5.10: Correntes disponiveis para a integragao.

n.2 Corrente Trocador Q (kW) ;I;g;itrada ;é?'da
1 gas dereagdo E-09 3650 601 280

2 gas dereacao E-11 2696 185 65

3 gas residual E-03/E-04 1452 290 120

4 ar comprimido  E-02 1373 180 45

5 gas dereacdao E-08 570 645 601

A GCC foi feita (considerando 10 °C de “shiff’ nas temperaturas) e
calculou-se a maxima geragao possivel de vapor a 4 MPa e 380 °C, que é de
7,7t/h (2,1t/h a mais que a quantidade gerada atualmente). As curvas das

correntes quentes sendo resfriadas, juntamente com a corrente do vapor a ser

gerado sao apresentadas na Figura

5.8.
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Figura 5.8: GCC — correntes disponiveis e geracao de vapor.

Software utilizado: ICHEME Pinch Analysis Spreadsheet®.
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Apesar do potencial maximo de geracéo de vapor ser de 7,7 t/ h, deve-
se avaliar qual sera a quantidade real de vapor a ser gerada, que depende da
quantidade de trocadores que serdo instalados. Para isso, foram escolhidas as
correntes que serdo utilizadas no projeto de revamp; em seguida foram feitos
calculos preliminares das areas dos trocadores necessarios para essa integracgéo,
para calculo do payback e posterior comparacao com a situagao existente.

Atualmente, os trocadores E-03 / E04, E-08 e E-09 ja sdo utilizados
para gerar e superaquecer 5,6 t/ h de vapor, conforme ilustrado na Figura 5.9.
Nesta figura também estdo indicadas as areas dos trocadores existentes,
calculados a partir do balanco. Os coeficientes de troca utilizados como referéncia

estao apresentados no Anexo 5.

N N N e A N A N A A R e A A R N e e B A

outros
equipamentos

‘ Exportacéo
23t/h

agua
4 MPa |
100°C !
2,3t/hi

601 °C

B 4gua desmi / vapor
W produto da reagdo
W gas residual

Figura 5.9: Esquema da geragéo de vapor na planta existente.

Considerando os niveis de temperatura e a carga térmica disponivel; foi
proposto um projeto (chamado de Projeto D), para verificar qual o maximo vapor
possivel a ser gerado. Neste projeto, serdo utilizadas as correntes 1, 3 e 5 da
Tabela 5.10 (que apresentam temperatura mais alta). A corrente 3 contém o gas
residual sendo resfriado até a temperatura mais baixa que a atual. Em seguida
sera apresentada a avaliacao do projeto D.
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5.1.4.1. Avaliacao do projeto D

Para avaliar os ganhos do novo projeto de revamp, utilizando as
correntes 1, 3 e 5, calculou-se qual seria a maxima geracado de vapor possivel
utilizando trocadores de calor tipo casco e tubos, sem cruzamento de temperatura.
Um esquema da situacdo proposta € apresentado na Figura 5.10.Figura 5.10:
Esquema de integracéo proposta — Projeto D.
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Figura 5.10: Esquema de integragcao proposta — Projeto D.

Utilizando as correntes disponiveis mencionadas, calculou-se que seria
possivel gerar 6,6t/h de vapor (1,0t/h a mais que a geragao atual), que
corresponde a um ganho de 157 kUS$ / ano se a planta operar 95 % do tempo. O
trocador E-09, de 113 m?, continua sendo aproveitado para a vaporizagdo. Trés
novos trocadores sao necessarios (E-14, E-15 e E-16), uma vez que os trocadores
E-03 / E-04 e E-08 existentes possuem areas de troca inferiores as necessarias.

As areas calculadas para os trocadores estédo listadas na Tabela 5.11,
bem como o custo do equipamento e seu custo instalado.

O payback simples calculado para este projeto foi de 6 anos. A partir da
construcdo do grafico tornado, apresentado na Figura 5.11, avaliou-se que o
payback simples pode ficar entre 4,6 e 8,9 anos caso o prego do vapor ou do
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trocador varie para mais ou para menos. A variacdo do prego do vapor tem um

impacto levemente maior que a imprecisao do custo dos trocadores.

Tabela 5.11: Areas dos trocadores calculados para o Projeto D.

, Custo (kUSS$)

Area -
Trocador (M)  equipamento caYiPamento

quip instalado

E-14 48 67 379
E-15 47 65 370
E-16 22 37 210
total 117 169 959

Preco trocador (US$) -25% _ 25%

3 4 5 6 7 8 9 10
Pay-back simples (anos)

Figura 5.11: Variacao do payback simples do projeto de revamp frente as
variacdes do preco de vapor e custo do trocador de calor.

5.1.5. Resumo dos projetos propostos

Um resumo dos projetos propostos € apresentado na Tabela 5.12.

Tabela 5.12: Resumo dos projetos propostos para a situacédo revamp.

Projeto Ganho Investimento ;?/;ZZK Comentarios
(kUS$ / ano) (kUSS) (anos)
A - - - inviavel tecnicamente
B 141 1263 9
C - 428 - - payback negativo
D 157 959 6
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As avaliacdes realizadas anteriormente exemplificam a dificuldade de
gerar projetos de revamp, principalmente quando eles estdo relacionados com
maquinas térmicas de alto custo ja instaladas e em operagdo. Mesmo pequenos
projetos, como o projeto D, ja incluem um grande esforgco de montagem e tempo
de parada (3 trocadores a serem instalados).

Durante a parada para a implantacdo de projetos, ndo ha producgéao e,
consequentemente, ndo ha ganho com a venda de produto. Este fator ndo foi
contabilizado nessas analises preliminares, mas impacta fortemente a viabilidade
do projeto. Projetos de revamp devem fazer o minimo de modificagao possivel, de

forma a ndo terem altos custos nem tempos de parada impraticaveis.

5.2.Situacao sintese

A seguir, sera apresentada a analise sistematica feita para a situagcao
sintese da planta de HNO:s.

5.2.1. Diagrama de influéncias e evolugcao do EP

O objetivo da analise da situacdo sintese € encontrar a melhor
configurag@o possivel para um projeto que esta na fase inicial, levando em conta
caracteristicas técnicas e dados econémicos.

Os parametros identificados que devem ser considerados no célculo do
EP estdo apresentados no diagrama de influéncias da Figura 5.12. Dentre estes
parametros, estdo os consumos especificos de matérias-primas e utilidades, seus
respectivos precos, e 0s demais custos operacionais, como salarios de
operadores e despesas administrativas. O investimento também pode ser levado
em conta no calculo do EP, na forma do custo de capital (CCF) e também na
depreciagao a ser reservada.
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Figura 5.12: Diagrama de influéncias no EP — situacao sintese.

A Tabela 5.13 mostra um resumo dos niveis do EP que serao

calculados até que seja possivel a distincdo entre as configuracoes possiveis.

Tabela 5.13: Niveis do EP calculados para a situagéo sintese.

Nivel Equacao utilizada

EP; receita — custo matérias-primas

EP, EP, — custo utilidades — custo catalisador

EP; EP. — custo operacional — imposto sobre o lucro
EP, EP; — custo capital - depreciacao

5.2.2. Calculo e avaliacao do EP;

Seguindo a metodologia proposta por Douglas (1988), a primeira etapa
para avaliar a viabilidade da sintese de processos é realizar o calculo do EP.

O EP é a diferenca entre a receita e as despesas de uma planta. No
nivel 1 (EP+), a receita € o montante arrecadado com a venda dos produtos finais,

e a despesa é o gasto com as matérias-primas.
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Para calcular o EP4, fez-se um balanco para encontrar os consumos de
matérias-primas e a vazao de produto final. Para a avaliagdo inicial foram
considerados dois extremos de producao: 280 e 1500t/d de HNO3; a 60 %. A
menor producdo é a mesma do estudo de caso para a situacado revamp. Ja a
maior producdo foi definida com base no relatério técnico da United Nations
Environment Programme (1998), que afirma que plantas modernas de HNO3; tém
capacidade tipica de 1000 — 2000 t / d, considerando HNO3 60 %.

Os balancgos realizados estdo apresentados na forma de um grafico
input-output™, conforme a Figura 5.13, relacionada com a Tabela 5.14 (para
producédo de 2801t/d); e a Figura 5.14, relacionada com a Tabela 5.15 (para

producéo de 1500 t / d). Utilizou-se como dados de base:

e Reacéo global: NH3 + 2 O 2 HNO3 + H,O
e Consumo especifico de NH3: 0,284 t/t HNO3; 100 %
e Razao volumétrica NH3 / ar: 10,3 %

e Producao durante 95 % do ano.

NH; 1990 kg/h - gases 25849 kg/h "
ar 32966 kgh Processo
® HNO; 7000 kgh ©
. H20 4667 kgh
agua 2559 kgh - produto 11667 kg/h

Figura 5.13: Grafico input-output para a producédo de 280 t/ d.

' Grafico input-outout. esquema simplificado que mostra as correntes de entrada e
saida de um processo, sem apresentar detalhes internos.
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NH; 10663 kg/h " gases 138475 kg/h -
ar 176602 kgh " PI’OCGSSO

@ R HNO, 37500 kgh "

agua 13710 kgh " H20 25000 kg/h

produto 62500 kg/h

Figura 5.14: Gréfico input-output para a producao de 1500t/ d.

A partir das vazées do balango, juntamente com os precos maximos e
minimos para NHj;, agua desmineralizada e HNOgj, definidos na Tabela 4.1,
calculou-se o EPy, em milhdes de doblares por ano, e também EP; “especifico”
(EP+’), em que o EP é dividido pela produg¢ao anual, encontrando-se o ganho em
US$ / t de produto. Devido a algumas variacées de concentracéo de produto final
nas referéncias pesquisadas, os dados de potencial econémico especifico

consideram como base HNO3; 100 %.

Tabela 5.14: Balango de massa global para 280 t / d.

Corrente — 1 2 3 4 5
Componentes (kg/h) |
NH; 1990
O, 10163 7969
No 22803 17880
HNO; 7000
H.O 2559 4667
Total 1990 32966 2559 11667 25849
Temperatura (°C) -15 35 40 51 229
Pressao (kPa) 1240 99 101 990 100
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Tabela 5.15: Balango de massa global para 1500 t / d.

Corrente — 1 2 3 4 5
Componentes (kg/h) |
NH; 10663
O, 54444 42690
N, 122160 95786
HNO; 37500
H.O 13710 25000
Total 10663 176603 13710 62500 138476
Temperatura (°C) -15 35 40 51 229
Presséao (kPa) 1240 99 101 990 100

Os potenciais econdmicos calculados para 280t/d e 1500t/d,
apresentados na Tabela 5.16, mostram o intervalo de valores plausiveis para o
EP+ e EPy, frente as variacdes de preco de matéria-prima e produto final. O valor
minimo do EP+ e EP4’ ocorre quando as matérias-primas apresentam os maiores
precos e o produto final apresenta preco baixo. O valor maximo do EPy e EPy’
ocorre na situagao inversa: minimo preco das matérias-primas € maximo pre¢o do
produto final. Como apenas os custos de matérias-primas e produto final foram
considerados, o valor do EP’ independe da produgéo.

Tabela 5.16: Valores de EP¢ e EP para diferentes producgdes.

Parametro 280t/d 1500t/d
EP EPy’ EP, EP,’
(MUS$/ano) (USD /t HNO;) (MUS$/ano) (USD /t HNO3)
Valor minimo 11 183 60 183
Valor maximo 28 452 148 452

HNO3; em concentragdo 100 %.

Como os valores de EPy e EP4’ sdo positivos, é possivel avangar no
processo de sintese, buscando uma quantidade maior de informagbes para

calcular potenciais econémicos de nivel mais elevado. Caso o valor do EP
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calculado nesta avaliagdo preliminar fosse negativo, o processo de sintese para
uma planta de HNOj seria abandonado.

5.2.3. Calculo e avaliacao do EP, e EP3;

O nivel seguinte do potencial econdmico (EP2) engloba os custos dos
demais insumos (utilidades e catalisador) além das matérias-primas. Utilizando a
ferramenta tornado, decidiu-se avaliar a influéncia da variacdo do consumo dos
insumos no potencial econémico.

Para construir o diagrama tornado para os parametros de performance,
utilizou-se como base 0s consumos especificos maximos e minimos obtidos a
partir da literatura (UHDE, 2009; Harvin et al., 1978), para todos os tipos de planta:
mono alta pressdo, mono média pressdo e bi pressdo, conforme ilustrado na
Tabela 5.17. O diagrama tornado, com o valor do EP2’ calculado € apresentado na
Figura 5.15. Esse diagrama independe da producao, pois apenas considera custos
dos insumos e das utilidades.

Verifica-se que os parametros de performance mais influentes no EP»
sd0: 0 consumo de catalisador e 0 vapor exportado. Dependendo da configuragao
escolhida (nivel de pressao no reator, integracdo das maquinas térmicas), pode-se

ter um maior ou menor consumo especifico.

Tabela 5.17: Variacao dos parametros de performance — sintese.

valor (por t HNO; 100 %)
médio minimo maximo

Parametro de performance unidade

consumo energia elétrica kWh 8 4.7 13
consumo NHj t 0,285 0,282 0,2866
consumo agua de resfriamento t 111 100 130
consumo agua de processo t 1 0,3 1,2
vapor exportado t 0,3 0,1 0,41
consumo catalisador ) 0,11 0,03 0,214
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consumo catalisador (g / t) 0,61
vapor exportado (t/t)
consumo agua processo (t/ t)
consumo agua resfriamento (t/t)
consumo NH3 (t/t)
consumo energia elétrica (kWh / t)

294 296 298 300 302 304 306 308 310
EP, (US$ / t HNO3 100%)

Figura 5.15: Tornado - influéncia dos parametros de performance no EP».

Para avaliar a influéncia da variagcdo dos parametros econémicos no
EP,, verificou-se o valor do potencial econémico especifico frente as variacdes
listadas na Tabela 4.1, utilizando também um grafico tornado (Figura 5.16).

Os precos de HNO3 e NHj influenciam de forma significativa o EP»,
quando comparados com 0s demais parametros econdmicos e com os parametros
de performance. Ainda assim, o valor do EP, continua positivo, e é possivel

avancar para o nivel seguinte de detalhe.

prego HNO3 | -19% 19%

prego NH3
reco agua resfriamento > Ml -20%
preco ag fi t 30% 20%
prego vapor -32% [ 32%
prego catalisador 25% Wl -25%
preco agua processo 18% | -18%
preco energia elétrica 14% | -14%

190 210 230 250 270 290 310 330 350 370 390 410
EP, (US$ / t HNO; 100%)

Figura 5.16: Tornado - influéncia dos parametros econémicos no EP-.
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Como o engenheiro de projeto de processos pode interferir nos
parametros de performance, através das alternativas de configuragcao, poderia
verificar quais dentre 0os processos mono alta, mono média ou bi pressdo seriam
os de menor EP. Mas, a partir do diagrama tornado da Figura 5.15, pode-se
verificar que a variagdo entre as alternativas seria pouca, ndo sendo possivel a
tomada de decisao.

Desse modo, optou-se por avancgar no nivel seguinte de detalhe, em
que os custos fixos e operacionais sao inclusos (EP3). Como os custos fixos e
operacionais calculados nessa fase (de acordo com a Tabela 4.2) seriam muito
semelhantes, independente da configuracdo adotada, decidiu-se avancar

diretamente para o EP4, que sera apresentado a seguir.

5.2.4. Calculo e avaliacao do EP,

Para calcular o EP4 realizou-se balangos de massa e energia a partir do
gréfico input-output para seguintes producdes de HNO3 (60 %): 280t/d, 5001t/d,
1000t/d e 1500t/d. Considera-se nesta avaliacdo que as plantas sao
autossuficientes em energia, exportando o excesso na forma de vapor.

A partir dos balancos obteve-se os consumos especificos, e o valor do
EP4 foi calculado. Para calcular o EP4 para o caso base, considerou-se os valores
médios dos custos dos insumos, apresentados na Tabela 4.1. Os custos fixos
foram calculados conforme as premissas da Tabela 4.2, e o custo da planta
baseado nos custos de equipamentos apresentados na Tabela 4.3. Para o custo
do investimento, como primeira aproximacao, utilizou-se a equacao obtida através
dos dados coletados e ilustrados na Tabela 4.4.

A partir do calculo dos potenciais econémicos para cada producéo,
construiu-se um grafico que mostra o EP4 e EP4 em funcdo da producdo. O EP4
minimo é calculado considerando que as despesas consideram 0s maiores precos
possiveis, e as receitas 0s menores precos possiveis. Ja 0 EP4 maximo considera

a situacdo contraria: receita maxima e despesas minimas.
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O resultado deste estudo € apresentado a seguir. A Figura 5.17
apresenta o EP4 em funcdo da producdo, e a Figura 5.18 apresenta o EP4,
também em funcao da produgéo.

A partir da Figura 5.17, verifica-se que quanto maior a producao, maior
é o potencial minimo (em MUS$ / ano) e por consequéncia o potencial maximo.
Também é possivel verificar que o intervalo entre o potencial minimo e 0 maximo
aumenta conforme a produ¢ao aumenta.

Para producdes muito baixas, como a de 2801t/d, verifica-se que
mesmo o potencial maximo esta proximo de zero, e as chances de suces<ns1:XMLFault xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat"><ns1:faultstring xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat">java.lang.OutOfMemoryError: Java heap space</ns1:faultstring></ns1:XMLFault>