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Resumo

O aumento da eficiéncia energética dos processos industriais € uma forma eficaz de
reduzir a emisséo de gases de efeito de estufa. A recuperacgdo do excesso entalpico eliminado
para 0 meio ambiente sem qualquer aproveitamento é uma medida que melhora o uso

eficiente de energia.

Esta dissertacdo teve como objetivo a quantificacdo do excesso entalpico verificado na
unidade de Producédo de Anilina e Derivados, em todas as correntes de baixo nivel térmico
nao aproveitadas na Bondalti S.A. Este trabalho foi efetuado com vista a reduzir estas

emissBes, melhorando a eficiéncia desta unidade de producéo.

Inicialmente foi realizado um levantamento através do método Bottom-up de todos os
processos para identificar as fontes de excesso entalpico de baixo nivel térmico. Para a
guantificacédo foram utilizados dados do histérico processual, num periodo de margo de 2019
a marco de 2020. Quando estes dados ndo estavam disponiveis, recorreu-se a medicdes no

local processual.

As fontes identificadas foram a 4gua de recirculacdo das torres de arrefecimento, os
gases de exaustdo do incinerador, o efluente liquido da fabrica, o vapor de 1 barg expandido,
a agua quente dos aeroarrefecedores e os gases de exaustdo das caldeiras de producéo de

vapor de 24 barg.

Apos a quantificacdo do calor em excesso, concluiu-se que a fonte que representa o
maior desperdicio de calor sdo as torres de arrefecimento. No entanto a fonte que tem o maior
potencial de recuperacdo de calor é o vapor de 1 barg expandido, visto que tem uma

guantidade entélpica significativa e uma temperatura de cerca de 120 °C.

Uma proposta de recuperacdo de calor em excesso foi elaborada, baseada na
instalacdo de trés pré-aquecedores de ar de combustdo, um no incinerador e dois nas
caldeiras ECE e TERMEC. Escolheu-se utilizar duas fontes de calor, de forma intermitente, o
vapor de 1 barg e a agua quente, com 0 objetivo de poupar combustivel (g4s natural),
recuperar parte de duas fontes de excesso entalpico e reduzir as emissdes de GEE. O
payback obtido para este projeto foi de 18 meses. Contudo uma segunda proposta foi
elaborada que visa alterar o processo levando a instalacdo de apenas dois permutadores, o

gue reduz os custos de investimento de projeto e baixa o payback para 10 meses.

Palavras-Chave: Excesso entalpico; Quantificacdo energética; Tecnologias de

recuperacao de calor; Eficiéncia energética






Abstract

The energy efficiency improvement in industrial processes is an efficient way of reducing
greenhouse gas emissions. The recovery of waste heat eliminated to the environment without

utilization is one measure which betters the efficient use of energy.

The aim of this dissertation is to quantify the waste heat present in the aniline and
derivatives production unit, in all the low temperature process streams unused in Bondalti S.A.
This report was done with the purpose of emissions reduction, improving this production unit

efficiency.

Firstly, a data survey about all the industrial processes was made, through the Bottom-
up method, to identify the low temperature waste heat sources. A process data base was used
to do the quantification, in a period from March 2019 to March 2020. When these data base

wasn’t available, local measurements were performed.

The identified sources were recirculated water on the cooling towers, exhaustion gases
in the incinerator, liquid effluent from the factory, 1 barg expanded steam, air coolers hot water

and exhaustion gases from the boiler’s producers of 24 barg steam.

Afterwards waste heat quantification, conclusions were made about the source
representing the highest waste which is the water from the cooling towers. However, the
source with the major heat recovery is the 1 barg expanded steam, due to its significant energy

guantity and its temperature level of 120 °C.

A waste heat recovery proposal was done based on the installation of three air
preheaters, one to incinerator and two to TERMEC and ECE boilers. The chosen strategy was
a combined one, with 1 barg expanded steam and hot water, with the objective of fuel (natural
gas) saving, excess heat recovery from two sources and reduction of greenhouse gases
emissions. The payback obtained for this project was 18 months. However, a second proposal
was made based on the installation of only two heat exchangers by changing the boilers’

process what resulted in costs and payback reduction to 10 months.

Keywords: waste heat; energy quantification; heat recovery technologies; energy

efficiency
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Introducéo

1. Introducéo
1.1. Enquadramento

Apesar da presséo politica, 0 consumo energético mundial aumentou cerca de 30% nos
Gltimos 20 anos, prevendo-se nos proximos tempos um aumento do consumo de combustiveis
fosseis e respetivas emissdes de COy, caso ndo sejam tomadas medidas para alterar esta
trajetdria. Assim, torna-se primordial desenvolver tecnologias que resultem num aumento da
eficiéncia energética, como previsto pelos objetivos definidos pelas diferentes nacées. Neste
contexto o Governo Portugués comprometeu-se a atingir a neutralidade carbonica até 2050,
tendo desenvolvido o Roteiro para a Neutralidade Carbodnica (RNC2050) que identifica os
principais vetores de descarbonizagdo nos sectores da economia, as opg¢des politicas e a sua

trajetdria de reducéo de emissdes [1].

Segundo dados de 2017 fornecidos pela Eurostat [2], a energia consumida pela industria
representa cerca de 30% da energia total utilizada pela sociedade portanto para a diminui¢éo
do seu impacto negativo associado a libertacdo de grandes quantidades de gases de efeito
de estufa (GEE), da-se especial atencdo as atividades que promovem o uso eficiente de
energia, tentando otimizar os processos de forma a aproveitar correntes com potencial
energético desperdicadas noutras zonas processuais [2]. No RNC2050 s&o ainda
identificados como principais drivers de descarbonizac&o da industria quimica a eletrificacao,
solar térmico e biomassa, desenvolvimento de novos modelos de negécio (como por exemplo

biorrefinarias) e as simbioses industriais e reaproveitamento de recursos [1].

As consequéncias do desenvolvimento econdmico ndo sustentado resultam nas téo
conhecidas Alteracdes Climaticas. A emissdo dos GEE esta identificada como a grande
responsavel pelas alteracdes climaticas, sendo os principais gases associados a este
fendmeno, o diéxido de carbono, o metano, o 6xido nitroso e os hidrocarbonetos halogenados.
Como se pode comprovar pela Figura 1.1, o diéxido de carbono é o gas com mais influéncia

no aumento das emissoes.

A medida mais direta para a redugéo da emissdo de GEE na industria passa por reduzir
a producéo, contudo esta é uma medida com uma aplicabilidade muito pouco provavel, uma
vez que teria um elevado impacto a nivel econémico. Assim sendo, a medida mais promissora
para atingir metas definidas, em contexto nacional e europeu, é o aumento da eficiéncia

energética.
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Oxido Nitroso Hidrocarbonetos
7% halogenados
3%

Metano
10%

Dioxido de carbono
80%

Figura 1.1: Emisséo global dos gases de efeito de estufa dividido por tipo de gas, em 2018. (adaptado
de [3])

Em 2007, a Europa adotou uma abordagem estratégica de forma a conseguir uma
transformacdo rentavel do sistema energético europeu, transitando para solugbes mais
sustentaveis, seguras e competitivas no fornecimento de energia a precos acessiveis aos
consumidores. A investigacdo e inovacdo definiu uma estratégia que conduziu ao Plano
Estratégico Europeu para as Tecnologias Energéticas (SET Plan). Em paralelo gerou-se um
acordo de cooperacéo internacional denominado de Industrial Energy-Related Technologies
and Systems (IETS), que desenvolve a sua atividade principal na criacdo de grupos de
trabalho internacionais tematicos (Anexos), juntando representantes de varios paises que
analisam os aspetos significativos para a elaboracdo de relatérios de estado de arte e dos

resultados das aplica¢cfes industriais mais relevantes na area [4].

A consciencializa¢do sobre o excesso de calor industrial como uma potencial fonte que
pode contribuir para um melhoramento na economia e sustentabilidade das inddstrias foi a
base da execucdo do Anexo XV-Recuperacdo do excesso de calor industrial, coordenado

pelo Dr. Thore Berntsson [4].

A recuperacao de calor deve ser vista pelas empresas com especial atencdo, uma vez
gue grandes quantidades de energia sao tipicamente perdidas para o0 ambiente sem qualquer
aproveitamento, perdendo-se também potenciais redu¢des no consumo de energia. Este calor
pode ser designado por varios termos, excesso de calor, calor residual ou excesso entalpico.
Este tipo de calor tem sido alvo de uma grande relevancia, pelo que se estima que represente
entre os 20 e os 50% da energia total introduzida no processo, dependendo do tipo de

industria [5]. O setor da indUstria com maior consumo de calor € o quimico e petroquimico
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(Figura 1.2), que representa cerca de 43% do total consumido na industria de todos os paises

da Uniao Europeia, de acordo com os dados da Eurostat.
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Figura 1.2: Consumo de calor por setor industrial, em ktep, referente a Unido Europeia, no ano de
2017 [2].

Na industria, a principal fonte de energia provém de combustiveis fésseis, cujos levam
a elevadas emiss6es de GEE, portanto é necessaria a integracdo de novas medidas, que

passam pela recuperacao de energia dentro dos proprios processos.

1.2. Objetivos da dissertacao
O objetivo principal proposto para o desenvolvimento desta dissertacdo foi explorar
todas as potenciais fontes de excesso entalpico de baixo nivel térmico, presentes na zona de
Producao de Anilina e Derivados, na Bondalti Chemicals, S.A., para, posteriormente, proceder

a avaliacdo e quantificacdo do mesmo.

Para atingir o objetivo principal, durante o trabalho foram estabelecidos varios objetivos

secundarios, como:

e Arrevisdo inicial de diversos conceitos essenciais a elaboracdo do estudo;
e O estudo das diferentes tecnologias de recuperacdo para uma posterior proposta

de solucao;
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¢ Levantamento dos processos existentes na area da fabrica em estudo para
analisar as varias fontes de calor em excesso de baixo nivel térmico;
e Avrevisdo de métodos de célculos para a quantificacdo do calor em excesso das

correntes escolhidas.

1.3. Estrutura da dissertacéo

Capitulo 1

Neste capitulo é feito um enquadramento do tema da dissertacdo nas diversas
tematicas da atualidade, descrevem-se 0s objetivos propostos e por ultimo € feita uma

descricéo da estrutura de organizacao deste documento.
Capitulo 2

Este capitulo tem por base a reviséo bibliogréfica de conceitos necessarios a elaboracéo
da dissertacdo, métodos de identificacdo de fontes de calor em excesso e o método de

classificacédo de cada fonte.
Capitulo 3

Este capitulo explora as diferentes tecnologias de recuperacéo de calor em excesso,

com uma breve descri¢cdo de cada uma.
Capitulo 4

Neste capitulo é efetuada uma apresentacédo da empresa e da area fabril de estudo, a

Producao de Anilina e Derivados, com a descricdo dos respetivos processos.
Capitulo 5

Neste capitulo pode encontrar-se inicialmente um levantamento das fontes de calor em
excesso das areas processuais estudadas e, seguidamente, a sua quantificagdo, bem como
0s métodos de célculo associados. No final deste capitulo é feita uma comparacao de todos

os resultados obtidos.
Capitulo 6

Este capitulo aborda as diferentes melhorias ou propostas de solucao para as fontes de

excesso entalpico estudadas.
Capitulo 7

Este capitulo apresenta as conclus@es gerais e algumas propostas para trabalho futuro.
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2. Definicdo de calor em excesso na industria

O calor em excesso é definido como todo o calor disponivel, para recuperacdo num
processo industrial, existente em todas as correntes (gas, agua, ar, etc.) quantificado num
determinado instante. Existem diversos conceitos e definicbes sobre o excesso de calor, que

sao descritos seguidamente [6]:

e Excesso de Calor Utilizavel - é a parte do calor em excesso que €, tecnicamente e
economicamente, reutilizadvel num processo industrial ou num dissipador de calor
externo.

e Excesso de Calor Utilizavel internamente - é a fragdo do calor em excesso utilizavel
que pode ser usada internamente num processo industrial e deve ser preferida
relativamente ao uso externo.

o Excesso de Calor Utilizavel externamente - € a parte do calor em excesso utilizavel
gue pode ser usada quando o calor usado internamente ja foi retirado.

e Excesso de Calor Branco, Verde ou Preto - Se o calor proveniente do processo pode
ser utilizado externamente, mas néo internamente como uma alternativa, chama-se
excesso de calor branco. Se este excesso de calor tivesse potencial para ser usado
internamente, e, no entanto, for desperdicado, designa-se por excesso de calor preto.
Se o calor tem origem em biomassa denomina-se calor em excesso verde.

e Excesso de Calor Nao utilizavel - calor que nao pode ser utilizado nem internamente

nem externamente — chama-se calor desperdicado.

O “True Excess Heat” refere-se a quantidade de calor que pode ser usada para finalidades
externas, quando as oportunidades internas, tecnicamente e economicamente, ja foram
utilizadas. Isto significa que o calor, em vez de ser desperdicado, pode ser utilizado
externamente contribuindo para a reducéo de gases de efeito de estufa (GEE). Uma aplicacéo

para este conceito ja utilizada em alguns paises sao os sistemas de aquecimento urbano.

2.1. Meétodos de identificacdo de calor em excesso
Os métodos de identificacdo de calor em excesso podem ser do tipo top-down, bottom-up

ou um método combinado top-down e bottom-up.

A abordagem top-down utiliza-se conhecendo o uso de energia priméria e fazendo
suposicdes sobre eficiéncias e distribuicdo de energia, 0 que permite estimar o potencial do

excesso de calor de diferentes setores.
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O método bottom-up parte de dados mais especificos, como medi¢6es de campo ou dados
recolhidos de empresas ou sites representativos. Dependendo do nivel de rigor dos dados,
este método permite concluir sobre o potencial técnico de uma empresa ou de um setor. O
caminho escolhido para tratar o problema pode ser através de questionarios ou estimativas,
como se pode observar na Figura 2.1. Os questionarios sdo sempre considerados como uma
abordagem bottom-up, enquanto que as estimativas podem ser bottom-up ou top-down, estas
ultimas dependem da escala do estudo. Se a estimativa do calor em excesso for baseada na
eficiéncia de cada processo isolado é uma abordagem bottom-up, mas se o calor for estimado

pela eficiéncia do proceso global, trata-se de um caso top-down [7].

| |
| Medi¢Bes de campo | —  Questionarios
[ Questionario | | | |
| Bottom-Up ' | | Dados existentes de | .
Relatdrios
‘ empresas .
" |
Métodos para a - Dados online
estimativa de calor —
em excesso ‘
Eficiéncia
Estimativa ' | | '
Bottom-Up/Top- ——Processo/Setor/Regido Calor desperdicado |
Down | ‘ . por parametro
dimensional da
empresa |

Figura 2.1: Organograma relativo as diferentes escolhas a tomar para estimar o calor em excesso

[71.

2.2. Fontes de excesso entalpico
Os parametros que devem ser considerados para uma andlise completa da viabilidade

da fonte de calor s@o os seguintes:

e Quantidade de calor;

¢ Temperatura da fonte;

o Composicao fisico-quimica;

e Temperatura minima permitida;

e Escala do processo, disponibilidade e outros fatores.

De seguida serdo abordados cada um dos fatores enumerados previamente.
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Quantidade de calor

A quantidade, ou conteldo energético, € a medida utilizada para referir a energia contida
numa corrente de excesso de calor, enquanto que a qualidade se refere a viabilidade ou nédo
do uso dessa corrente. A quantidade de calor € determinada em funcdo do caudal, da sua

composicao e da temperatura da corrente:

Q = H(T) (2.1)

Onde Q é o fluxo de excesso entalpico, em kW, m é o caudal méassico da corrente, em

kg/s, e H(T) é a entalpia especifica da corrente em funcdo da temperatura, em kJ/kg.

A entalpia ndo é um termo absoluto, deve sempre ser calculado com base num estado
de referéncia. Durante o relatdrio, o estado de referéncia pode ser alterado consoante as

condi¢des das correntes e dados bibliograficos utilizados.

Temperatura da fonte

Neste trabalho foram considerados trés niveis de temperatura para classificar as fontes
de calor em excesso: alto (>650 °C), médio (230-650 °C) ou baixo (<230 °C). Este é um critério
importante, pois a literatura define cada tecnologia pela gama de temperatura que garante a
sua aplicabilidade. No entanto apesar de ser um parametro importante, a temperatura por si
s6 ndo diz muito sobre a corrente, porque se a temperatura for elevada, mas o caudal e a

capacidade calorifica forem baixos, a energia disponivel sera igualmente baixa [8].

As fontes de calor em excesso de alto e médio nivel sdo avaliadas como sendo as mais
viaveis para recuperagdo, enquanto que as fontes de calor de baixo nivel normalmente
envolvem elevados custos de investimento. No entanto, a recuperacgao do calor de baixo nivel
térmico tem vindo a ser alvo de investigacdo devido ao crescente aumento do preco da

energia térmica e aos avancos tecnoldgicos em sistemas de transferéncia de calor.

Composicao fisico-quimica

A composicado quimica ndo afeta diretamente a quantidade ou qualidade da corrente de
calor, mas afeta a escolha do tipo de processo de recuperacédo e a selecdo do material. A
composicao e estado fisico da corrente vao determinar fatores como a capacidade calorifica

da corrente, sendo esta influente na quantidade entalpica.

A corrente de excesso entalpico pode apresentar-se na forma de: ar, vapor, agua, gases

de exaustdo, radiagdo térmica e efluentes (liquidos, gasosos e solidos).
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Temperatura minima permitida

Este fator estd normalmente associado a problemas de corrosdo de materiais
provocados por gases de exaustdo. Estes gases, provenientes de uma combustado, tém na
sua composicdo vapor de agua, nitratos (NOx) e sulfatos (SOx). Se os gases forem arrefecidos
e ocorrer a condensacao do vapor de agua, substancias corrosivas ir-se-ao formar e degradar
o material de construcdo. Portanto, esta temperatura minima para o caso de gases muitas

vezes é referente a temperatura de condensacao da corrente.

Escala do processo, disponibilidade e outros fatores

Muitos outros fatores podem influenciar de forma positiva ou negativa a viabilidade da
recuperacao de calor. Como por exemplo, se for uma operagcédo de pequena escala é muito
provavel que ndo se pondere a recuperacdo de excesso entalpico, pois iria levar a longos
periodos de retorno de capital. Outro fator pode ser a disponibilidade da fonte, se esta néo for
constante no tempo ou inconstante ao nivel da temperatura, a tecnologia tem que ser

adaptada a estas condicdes [5, 8].

2.3. Fatores relativos ao sistema de recuperacéo do calor em excesso
Depois de analise das fontes de calor segue-se o estudo da tecnologia usada para a
recuperacdo do calor em excesso. Para a escolha e andlise da viabilidade do sistema
escolhido para recuperacao da fonte de excesso entalpico é necessario ter em consideragéo

alguns fatores como:

e Custo da energia elétrica: este fator depende da existéncia ou ndo de um
sistema de producdo de energia elétrica proprio.

e Espaco disponivel: é benéfico colocar o sistema de recuperagéo perto da fonte
de calor, para minimizar custos de tubagens e custos de operacéao.

e Tempo de payback: é necesséario perceber quanto tempo a tecnologia
demorara a ser paga, para avaliar a viabilidade econdémica;

e Fiabilidade e disponibilidade do equipamento: este fator é preponderante
guando se fala de tecnologias ainda pouco desenvolvidas e com baixa aplicacédo

na inddstria.
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3. Tecnologias de recuperacéo de calor em excesso
Antes de pensar em reutilizar o excesso entalpico de algum processo através de
tecnologias, deve-se pensar em alternativas de reducdo ou mesmo de eliminagéo através de

alteracBes de funcionamento e condi¢des operatérias do processo.

Os parametros que caracterizam cada fonte de excesso entalpico serdao determinantes

na escolha das tecnologias a utilizar, cujas se dividem em trés categorias [6]:

1. Utilizagao direta;
2. Utilizacdo apos elevacgdo da temperatura através de uma bomba de calor;

3. Producao de energia elétrica.

A utilizacao deste calor pode ter dois fins o interno, onde a energia é retirada e aplicada
no préprio processo, ou 0 externo, caso esta energia seja direcionada para um consumidor

final externo ao processo industrial.

A utilizacdo direta consiste na transferéncia do calor de um ponto do processo para
outro ponto, recorrendo normalmente a permutadores de calor. Este tipo de aplicacéo traz
normalmente custos econémicos baixos a empresa e leva a reducdo do consumo de energia
primaria, sendo assim uma preferéncia nas indUstrias. Este tipo de tecnologia pode envolver
varias trocas entre utilidades quentes e frias através de permutadores de calor, das
metodologias que mais se destacam para o dimensionamento destes sistemas € a Andlise do
Ponto de Estrangulamento (Andalise de Pinch). Uma fonte de calor em excesso muito
associada a este grupo de tecnologias € as correntes de gases de combustdo provenientes
de fornos e caldeiras, pois tém um nivel térmico bastante elevado a saida do sistema, ainda
gue na maior parte das vezes ndo se possa recuperar o calor na totalidade, mas sim uma
fracdo do mesmo. Outra fonte também com uma possivel utilizacdo direta € o calor perdido
por radiacdo em superficies quentes, cuja captura e uso desta Ultima é ainda um desafio

tecnolégico [9].

O segundo grupo de tecnologias, refere-se aos sistemas de bombas de calor que tém a
func&o de elevar o nivel térmico da fonte de calor, permitindo a sua utilizagdo num processo
que anteriormente nao seria possivel, pois requeria temperaturas mais elevadas. Este tipo de
tecnologia € muito empregue na industria quando se fala em fontes de calor com um nivel de

temperatura baixo (<230 °C).

No terceiro grupo de tecnologias listado estdo incluidos os sistemas de producéo de
energia elétrica, que tipicamente é produzida em ciclos termodinamicos, usando o calor em

excesso para criar energia mecanica que alimenta um gerador elétrico. Novas tecnologias
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tém vindo a ser desenvolvidas com o objetivo de converter diretamente o calor em energia
elétrica, como 0s geradores termoelétricos, os piezoelétricos e os termofotovoltaicos. No
campo dos ciclos termodinamicos, a maior limitagdo tem sido a necessidade de correntes com
um nivel térmico médio ou alto, contudo avangos tecnoldgicos levaram a ciclos alternativos,

como o ciclo de Rankine organico (CRO) e o ciclo de Kalina [5].

3.1. Permutadores de calor
Os permutadores de calor sdo equipamentos com um papel muito importante nos
processos industriais, pois séo integrados com a funcionalidade de transferir energia térmica
entre dois ou mais fluidos a diferentes temperaturas. Diversas aplicacdes sdo alvo desta
tecnologia, como a producéo de energia elétrica, processos térmicos, industrias das diversas
areas e, de salientar, recuperacao de excesso entélpico. Para cumprir os objetivos referidos
existe uma elevada variedade de permutadores e estes podem ser de dois tipos:

recuperadores ou regeneradores.

Os recuperadores tém um fluxo continuo de calor entre o fluido frio e o quente, através
de uma parede que os separa. Incluidos no grupo dos recuperadores estdo os permutadores
de calor de placas e os de feixe tubular (Figura 3.1). Os mais versateis ao nivel da
aplicabilidade séo os de feixe tubular, no entanto esta preferéncia tem vindo a ser alterada
com crescente implementacéo de permutadores de calor de placas, que apresentam um custo

mais reduzido.
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Figura 3.1: llustracdes representativas de permutadores de calor de placas (a esquerda) e de
feixe tubular (a direita) [10].

Os regeneradores, também conhecidos como permutadores de acumulacédo, tém como
principio a passagem do fluido quente numa matriz (material com uma elevada capacidade

calorifica) que armazena a energia térmica e, com a passagem do fluido frio, a energia é

10
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transferida, como se observa na Figura 3.2. Estes permutadores sao utilizados para gamas
altas de temperatura e apresentam algumas desvantagens como 0s custos de investimento
elevados e as elevadas dimensdes, que limitam a instalacdo em processos com pouco espaco
disponivel. No entanto, os regeneradores tém uma eficiéncia mais elevada que os

recuperadores [11].

Matiz de anmazenamento
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Figura 3.2: Imagem representativa de um regenerador [12].

Todos os tipos de permutadores de calor referenciados anteriormente tém diferentes
aplicacdes na recuperacdo de calor, tais como pré-aquecedores de ar, economizadores,

fornalhas regenerativas/recuperativas e caldeiras de excesso de calor.

3.1.1. Pré-aquecedor de ar
Os pré-aquecedores de ar sdo maioritariamente utilizados na recuperacao de calor dos
gases de exaustao, pois este sdo, habitualmente, uma fonte de alto ou médio nivel térmico.
Estes sistemas consistem na transferéncia de calor entre os gases de exaustdo (corrente
guente) e o ar (corrente fria), aquecendo o ar. O processo pode-se dar em dois tipos de

permutadores: placas e feixe tubular. A maior aplicacdo destes sistemas é no pré-

aquecimento do ar de entrada em caldeiras, para aumento da eficiéncia energética da propria.

11
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3.1.2. Economizadores

Os economizadores tém como objetivo recuperar o calor de baixo e médio nivel térmico
e sdo usualmente utilizados para aquecer liquidos. Este sistema consiste em tubos com
alhetas metélicas no seu exterior para a maximizar a area de absorcdo de calor e a
transferéncia do mesmo. O economizador € instalado numa conduta onde passam os gases
de exaustdo, fazendo passar estes gases no exterior dos diversos tubos que conduzem o
liquido, havendo a transferéncia de energia dos gases para o liquido. Um caso muito usual é
a utilizacdo do economizador no pré-aquecimento da Agua alimentada a caldeira para

producéo de vapor.

3.1.3. Fornalhas regenerativas e recuperativas
As fornalhas regenerativas e recuperativas tém como funcéo otimizar a eficiéncia
energética, incorporando permutadores de calor para capturar e usar o calor em excesso dos

gases de combustédo do processo de combustéo.

Geralmente as caldeiras regenerativas consistem em duas fornalhas, onde uma recolhe
o calor dos gases de combustéo através de um material refratério, funcionando este material
como armazenador de calor. Os gases de exaustdo, depois de aquecerem na totalidade o
material, seguem para aquecer o ar alimentado a segunda fornalha, que contém material
refratério j4 pré-aquecido pelos gases de combustdo e entra em ignicdo com o combustivel.
Os gases desta ignicdo aquecem de novo o material frio e 0 processo da-se novamente. A
maior vantagem deste processo € a poupanca de combustivel que serviria para aquecer o ar
alimentado a caldeira. As eficiéncias destes sistemas inserem-se huma gama de [60 — 80]%
[11].

Uma fornalha recuperativa funciona como um permutador inserido no design da
caldeira, que recupera a energia dos gases de exaustdo fazendo-os contactar com o ar de
combustao, que sera alimentado e misturado com o combustivel. Este pré-aquecimento do ar

leva a um aumento na eficiéncia da combustao.

3.1.4. Caldeiras de calor em excesso
As caldeiras de calor em excesso consistem em permutadores de feixe tubular, onde no
interior dos tubos passa agua que troca calor com o fluido que passa no exterior dos mesmos,
de forma a vaporizar. Para ocorrer a vaporizacao, o fluido quente proveniente de uma fonte

de excesso entalpico deve corresponder a niveis térmicos alto ou médio.

12
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A quantidade de vapor produzida, assim como as condi¢Bes de pressao e temperatura,
dependem da temperatura da fonte de excesso de calor, atingindo eficiéncias de [65 - 70]%
[11].

3.2. Bombas de calor
As bombas de calor sdo uma tecnologia muito utilizada para a elevacédo da temperatura
das fontes de excedente térmico, existindo dois grupos principais, as bombas de calor

mecanicas e as térmicas, dentro das térmicas destacam-se as bombas de absor¢ao.

As bombas térmicas e mecanicas tém ciclos de funcionamento idénticos, sendo ambos
compostos por um evaporador e um condensador, no entanto a diferenga esta na forma como
o refrigerante gasoso é transferido entre o evaporador (E) e o condensador (C), como se pode
observar na Figura 3.3. As bombas de calor mecanicas utilizam a pressao exercida por um
compressor mecanico de forma a aumentar o ponto de ebulicdo do refrigerante gasoso,
enquanto que as bombas de calor térmicas comprimem o refrigerante através de um ciclo
onde o refrigerante é absorvido por um solvente a presséo do evaporador, sendo libertado o
calor de absorcdo (Q:) que assim como calor libertado pela condensacdo (Q:”),
posteriormente, é utilizado para aquecimento. O refrigerante, posteriormente, é desabsorvido
no desabsorvedor (D), seguindo depois para condensacdo e o solvente volta de novo ao
absorvedor (A), ambos com as capacidades de absorcéo iniciais. O calor alimentado ao
evaporador (Qo) pode ser proveniente de uma fonte de excesso de calor, sendo que o nivel
térmico da mesma depende das propriedades do refrigerante da bomba. Enquanto que o calor
usado no desabsorvedor necessita de ser proveniente de uma fonte quente, capaz de separar

o refrigerante do solvente [13].

13
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Q1

4 Q¥

Qo 1Qo Q1

Figura 3.3: llustragéo dos ciclos de uma bomba de calor mecénica (esquerda) e de uma
bomba de calor térmica (direita) [14].

As bombas de calor sao vistas como uma tecnologia viavel ao nivel econémico e ao
nivel da eficiéncia energética, sendo estas utilizadas para recuperar calor de diversas fontes
melhorando a eficiéncia térmica dos sistemas. O calor pode ser recuperado do ar, 4gua e do
solo (energia geotérmica), para serem utilizados em aplicacées como o ar condicionado, para
aquecer ou arrefecer ambientes. As bombas de calor aplicam-se na gama de temperaturas

baixa e média, dependendo sempre do tipo de refrigerante escolhido para o ciclo.

Para avaliar a eficiéncia de uma bomba de calor recorre-se ao coeficiente de
performance (COP), que é calculado de modo diferente para os dois tipos de bomba. Para as

bombas de calor mecanicas, é dado por:

QT (3.4
COP =7 =77

Onde Q, corresponde ao calor transferido no condensador a temperatura T;, W é o
trabalho realizado pelo compressor e T, € a temperatura da fonte quente alimentada ao

evaporador.

Enquanto que para as bombas de calor mecénicas, o COP define-se pela seguinte
expressao:

I, T,—-T, (3.5)

copr =
=Ty T

Onde T, é definida como a temperatura da corrente quente alimentada ao

desabsorvedor.
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Na Tabela 3.1 compara-se os dois tipos de bombas ao nivel da eficiéncia, analisada
pelo COP, quanto ao nivel térmico, pela elevacdo térmica maxima que cada uma desta

tecnologia pode atingir e a temperatura da fonte de calor necessaria ao processo.

Tabela 3.1: Comparacéo entre bombas de calor mecanicas e térmicas.

Bomba de calor
[3-8]®@ 80 © <100 @
mecanica

Bomba de calor
orm [1,2-1,4]® 50 © [100 — 200] @
érmica

(a) [15]; (b) [14]; (c) [8]

A maior eficiéncia e elevacdo de temperatura sdo caracteristicas associadas as bombas
mecanicas, mas estes ndo sao 0s critérios mais preponderantes. As bombas de calor
mecanicas sdo aplicadas em fontes de calor com temperaturas mais baixas do que as bombas
de calor térmicas, que sao utilizadas para temperaturas mais altas. Ao nivel da complexidade
de cada tipo, as bombas térmicas tém maior dificuldade de ser integradas na industria em
comparagdo as mecanicas, por serem relativamente mais complexas. A esta complexidade
associa-se maiores custos de aquisicao e operatérios porqgue as bombas térmicas possuem

valores de COP mais baixos que levam a menores poupancgas nos custos operatérios [9].

3.3. Ciclos termodinamicos
O sistema mais utilizado na geracéo de energia elétrica a partir de calor em excesso €
o ciclo de Rankine a vapor, que utiliza o calor em excesso numa gama de temperaturas alta
para gerar vapor sobreaquecido, criando movimento numa turbina para gerar energia elétrica.
Como para gerar vapor sobreaquecido sdo necessarias grandes quantidades de energia e
altas temperaturas, a alternativa a este caso € a utilizagéo do ciclo de Rankine organico ou
do ciclo de Kalina, que sdo vidveis numa gama de temperatura mais baixa, 0s quais sao

abordados de seguida.
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3.3.1. Ciclo Orgéanico de Rankine
O ciclo de Rankine organico (CRO) trabalha segundo o mesmo principio do ciclo de
Rankine a vapor, contudo o sistema utiliza um fluido de trabalho orgénico, que tem
caracteristicas como baixos pontos de ebulicdo e altas pressdes de vapor. O uso de fluido

organico permite que este ciclo seja utilizado com fontes de calor de baixo nivel térmico.

Tipicamente, um CRO consiste hum sistema composto por um evaporador que recebe
o calor da fonte quente (fonte de calor em excesso) de forma a gerar a evaporacao do fluido
de trabalho que segue para uma turbina onde sofre uma expansao isentrépica, fazendo girar
a mesma e gerar corrente elétrica. O fluido vaporizado depois de expandido pode ir
diretamente para um condensador, onde troca calor com uma fonte fria e condensa. O fluido

liquido é, novamente, bombeado ao evaporador para recomecar o ciclo.

O recuperador de calor é opcional (Figura 3.4) e funciona como pré-aquecedor do fluido
antes de este passar no evaporador, diminuindo assim a necessidade energética da
evaporacao, e funciona também como pré-arrefecedor do fluido antes de condensar. Contudo,
segundo a literatura, este recuperador ndo é justificavel para sistemas de recuperacao de
calor [16].

Expansor Expansor
E
ador Evapo Recuperador
radet rador de calor
—_— ]
E——
e [ I —
Condensador Condensador
R
L —

Bomba Bomba

Figura 3.4: Ciclo de Rankine orgéanico simples (a esquerda) e com recuperador de calor (a direita)
[16].

As temperaturas usadas no ciclo estdo sempre dependentes do fluido de trabalho, assim
como as propriedades termodinamicas do fluido irdo influenciar as eficiéncias do ciclo a
diferentes temperaturas. E de notar que ciclos a altas temperaturas sdo mais eficientes que
ciclos a baixas temperaturas. No entanto, como este ciclo funciona a baixas temperaturas, a
eficiéncia térmica esta, usualmente, entre 10 e 20% [8]. O processo de condensagédo requer

uma gama de temperaturas entre 15 e 32 °C da fonte fria [11].
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Cada sistema tem uma temperatura 6tima de ebulicdo do fluido de trabalho, uma vez
gue a escolha correta desta leva a um aumento da eficiéncia térmica (equacao 3.1). Por sua
vez a eficiéncia da recuperacao de calor (equacdo 3.2) diminui, pois esta é inversamente

proporcional & eficiéncia térmica (equacéo 3.3).

Para a determina¢d@o do ponto 6timo calcula-se a corrente elétrica maxima possivel de
produzir para cada temperatura de ebulicdo, sendo o ponto maximo correspondente a

temperatura étima.

A (3.1)
=%,

Qe (3.2)
*=om

Substituindo 3.1 em 3.2, resulta a seguinte relagéo:

W, . ) (3.3)
p=——W,=0¢p0Qnn
Qmn

Onde 7 é o rendimento térmico do sistema, ¢ € a eficiéncia da recuperacéo de calor, W,
€ o trabalho elétrico gerado pelo sistema, em kW, Q'e € o calor trocado na evaporagao, em

kW, e Q,, € o calor maximo disponibilizado pela fonte quente, em kW.

3.3.2. Ciclo de Kalina

O ciclo de Kalina é uma variante do ciclo de Rankine, que usa igualmente um fluido de
trabalho em ciclo fechado gerando eletricidade. O fluido de trabalho é uma mistura de agua e
amoniaco e o0 processo é composto pelos componentes ja conhecidos, aos quais se
adicionam um recuperador de calor e um separador. A principal diferenca entre o ciclo de
Kalina e os restantes ciclos, esta no facto de a temperatura ndo se manter constante durante
a evaporacdo, uma vez que 0 amoniaco € mais volatil que a 4gua e comeca a vaporizar a
temperaturas mais baixas, assim o fluido binario pode circular com diferentes composi¢des
de amoniaco. Esta possibilidade de variar a temperatura de funcionamento permite uma maior
versatilidade de diferentes fontes de calor e fontes frias para arrefecimento no condensador,

gerando melhores correspondéncias térmicas.
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3.4. Dispositivos de conversao elétrica direta
Estes sistemas produzem energia elétrica diretamente do calor em excesso, sem
necessitarem de converter o calor em energia mecéanica, como acontece nos ciclos

termodinamicos.

3.4.1. Geracao termoelétrica
Dispositivos termoelétricos sao construidos por materiais semicondutores que geram
corrente elétrica quando submetidos a diferencas de temperatura entre as duas superficies,
a fonte quente e a fria. Caracterizam-se principalmente pela sua baixa eficiéncia (2 - 5 %),
mas estudos recentes tém sido feitos com vista a aumentar a mesma. A sua aplicabilidade

insere-se em fontes de calor de médio e alto nivel térmico [17].

3.4.2. Geragao piezoelétrica

A geracéo piezoeléctrica é uma tecnologia desenhada para recuperacao de calor com
baixo nivel térmico, que converte energia de compressoes e vibragcbes em energia elétrica,
como por exemplo a partir de uma expanséo de vapor. Quando o material piezoelétrico se
deforma devido as diferentes forcas, este polariza-se e acumula cargas positivas e negativas
nas diferentes superficies, sendo esta carga recolhida e armazenada. Os principais materiais
utilizados séo peliculas finas, ceramicas, vidros e cristais piezoelétricos, que tém uma elevada
durabilidade e atingem niveis baixos de temperatura, no entanto tém elevados custos de

producao associados a baixas eficiéncias.

3.4.3. Geracéao termofotovoltaica
A tecnologia de geragdo termofotovoltaica baseia-se na conversado direta de radiagéo
em energia elétrica, com um funcionamento similar aos painéis solares. O sistema contém um
emissor, que quando é aquecido pela fonte de calor emite radiacdo eletromagnética. A célula
fotovoltaica depois converte esta radiagdo em energia elétrica e um filtro de radiagéo,
anteriormente, assegura a escolha da radiagdo com o comprimento de onda correto
compativel com a célula fotovoltaica. A gama de temperaturas vai das baixas as altas, com

eficiéncias de 1% a 20% [8].
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3.5. Resumo das tecnologias produtoras de corrente elétrica
Todas as tecnologias referidas nas seccdes 3.3 e 3.4 correspondem a sistemas de
geracdo de energia elétrica, uns através de energia mecanica e outros diretamente através
da fonte quente, respetivamente. Na Tabela 3.2 é feita uma comparagdo entre todas as
tecnologias, quanto a gama térmica de aplicabilidade, a eficiéncia energética e ao tipo de

fonte de calor em excesso.

Tabela 3.2: Tabela resumo de todas as tecnologias geradoras de corrente elétrica.

Tecnologia de Gama de Eficiéncia (%) Tipo de fonte de
recuperacao de temperaturas (°C) excesso entalpico

calor em excesso

Ciclo de Rankine [30 — 480] @ [10 - 20] ® Gas, liquido
organico

Ciclo de Kalina [120-400] @ [12-17]® Gas, liquido

Geragéo [150-600] @ [2-5]® Gas, liquido

termoelétrica

Geragao [100-150] ® 10 ———

piezoelétrica

Geracéo Baixa — Alta @ [1-20]® Radiacdo

termofotovoltaica

(a) [18]; (b) [8]; (c) [19]; (d) [6]

Todas as tecnologias apresentadas na tabela se enquadram na gama de temperaturas
de baixo nivel térmico, mas a tecnologia com a gama mais abrangente é o ciclo de Rankine

organico que tem a temperatura limite minima mais baixa (30 °C).

Quanto as eficiéncias, estas encontram-se numa gama de [1-20] %, sendo a eficiéncia

mais baixa referente a geracéo piezoelétrica.

Ao nivel do tipo de fonte, a maioria das tecnologias aplicam-se a fontes gasosas ou

liquidas, exceto a geracgédo termofotovoltaica que requer fontes na forma de radiacédo térmica.
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4. Apresentacédo da empresa
A Bondalti Chemicals, S.A. é o principal vendedor de anilina no mercado europeu e lider
de producédo de cloro-alcalis no mercado ibérico, com a entrada em funcionamento da nova

fabrica em Torrelavega, Espanha.

A Bondalti S.A. insere-se no Complexo Quimico de Estarreja e encontra-se dividida na
unidade de produgéo de anilina e derivados (PAD) e na unidade de producao de cloro-alcalis

(PCA). O trabalho apresentado neste documento foi realizado na unidade PAD.

Nesta unidade s@o produzidos acido nitrico, mononitrobenzeno (MNB), anilina (ANL),
ciclohexilamina (CHA), ciclohexanol (CHOL) e &cido sulfanilico (SULF). O acido nitrico
produzido através do amoniaco € utilizado como matéria-prima juntamente com o benzeno
para a producdo de mononitrobenzeno, por sua vez o mononitrobenzeno reage com
hidrogénio proveniente da unidade de PCA produzindo anilina e esta, em conjunto com o
acido sulfurico, resulta no é&cido sulfanilico. A ciclohexilamina e o ciclohexanol sé&o
subprodutos do processo de producédo da anilina. A representacdo esquematica destas trocas

pode ser observada na Figura 4.1.

Amoniaco ——» NIT

Acido nitrico

A J

Benzeno ———» MNB

A 4

h 4

Expedicéo

Hidrogénio —— ANL CHA / CHOL ——CHA e CHOL—|

h

A 4

Acido
sulfdrico

Acido sulfanilico

v

Figura 4.1: Troca de matérias-primas e produtos entre as diferentes fabricas da Producéo de
Anilina e Derivados.
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4.1. Fabrica de acido nitrico
A producao de 4cido nitrico é considerada um Processo de Dupla Pressdo, uma vez
gue ocorre em duas etapas executadas a pressdes diferentes, sendo estas etapas

apresentadas pelas reacdes 4.1 a 4.3:

e A oxidagdo do amoniaco, de forma a produzir 6xidos nitrosos.
4 NH3 (g) +50; (9) > 4NO (g9) + 6 H,0 (9) (4.1)
2NO0 (9) + 0, (9) = 2N0; (9) (4.2)
o A absorcdo dos éxidos nitrosos em agua, com vista a producao do acido nitrico.

3 NO, (g) + H,0 (1) » 2 HNO; (1) + NO (D) (4.3)

O amoniaco liquido (entre 8 e 15 bar) é enviado para dois evaporadores em paralelo,
onde é evaporado com agua gelada (primeiro evaporador) ou agua de refrigeracéo (segundo
evaporador). O amoniaco gasoso é sobreaquecido e filtrado e posteriormente adicionado a

corrente de ar primario, anteriormente comprimido e filtrado.

A mistura é introduzida num reator com telas de catalisador de platina/rodio que funciona
a cerca de 900°C, onde se da a oxidagdo do amoniaco, resultando no gas nitroso. Sendo esta
uma reacdo exotérmica, o calor libertado é aproveitado para a produgdo de vapor numa

caldeira inserida no reator.

Numa coluna de absor¢éo de pratos perfurados, o gas nitroso € introduzido em fluxo
ascendente em contracorrente com agua desmineralizada, saindo na base o acido nitrico
como resultado da reacdo apresentada na equacdo 4.3. Este é levado a uma torre de

brangueamento, onde sdo removidos os 0xidos de azoto com ar em contracorrente.

O gas residual que sai no topo da coluna de absorcéo é tratado num sistema composto
por um reator com dois compartimentos, designado por EnviNOx. No primeiro compartimento
reduz-se os 6xidos de azoto (NOy) com amoniaco, enquanto que no segundo reduz-se o éxido
nitroso (N2O) com hidrocarbonetos provenientes do gas natural. Destas duas reacdes

resultam azoto, 4gua e diéxido de carbono.

4.2. Fabrica de mononitrobenzeno
Na fabrica de mononitrobenzeno a principal reacdo, descrita pela equagéo 4.4, é uma

nitracdo aromatica entre o benzeno e o 4cido nitrico, com o acido sulfurico como agente.
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catalisador, O acido sulfdrico quando misturado com o &cido nitrico, € o responsavel pela
formacgéo do ido nitroilo (NO."). Esta mistura denomina-se acido misto. Na reagdo o acido

sulfarico atua como agente de desidratacédo e absorvedor de calor na reacao de nitracao.

H,SO
CoHg (1) + HNO5 (I) 225 CoHgNO, (1) + H,0 (1) (4.4)

Esta reagdo ocorre em varios nitradores em série com uma forte agitacdo, para
promover o contacto entre as interfaces da fase orgéanica, constituida pelo benzeno e
mononitrobenzeno, e fase acida (acido sulfurico, &cido nitrico e 4gua)

O efluente proveniente do ultimo nitrador é enviado para um separador liquido-liquido,
onde a fase mais leve é a fase organica e a mais pesada é a fase acida, que sera
reconcentrada, em concentradores de &cido sulfirico através da evaporacdo da agua da

reagédo, e reutilizado novamente no processo.

O MNB bruto, a fase organica, € lavado primeiramente numa lavagem acida onde séo
retirados os acidos minerais (sulfdrico e nitrico) e reenviados para a reacdo. De seguida o

MNB sofre uma lavagem alcalina, onde sdo removidos os nitrofendis.

O benzeno é introduzido em excesso na reacdo com vista a maximizar a conversao,
logo este tem de ser reciclado. Para recuperar o benzeno utiliza-se uma coluna de stripping
de benzeno, onde a injecdo de vapor vivo resulta na evaporacdo do benzeno pelo topo da
coluna e recuperacdo do MNB na base. A corrente final de MNB passa ainda por um

separador de MNB/agua, sendo depois arrefecido e enviado para armazenagem.

Os nitrofendis removidos na lavagem alcalina sdo concentrados num evaporador de
agua e enviados para o incinerador, reduzindo assim o efluente alimentado ao incinerador e

reutilizando a 4gua evaporada novamente na lavagem alcalina.

4.3. Fabrica da anilina
A anilina forma-se através da hidrogenac¢éo do MNB:

CeHsNO, (1) + 3H, (g) = CcHsNH, (1) +2H,0 (1) (4.5)

23



Quantificacdo do excesso entalpico de baixo nivel térmico na industria

Esta reacdo ocorre em conjuntos compostos por hidrogenadores e decantadores, sendo
gue no hidrogenador s&o introduzidos o MNB, o hidrogénio e o catalisador. Cada reator possui
um sistema de agitacdo, e como a reacdo € exotérmica, no seu interior existem ainda
serpentinas e feixes de vaporizacdo. Os decantadores servem para recuperar o catalisador e

recicla-lo novamente ao reator.

\ s

A anilina bruta a saida dos decantadores € arrefecida de forma a baixar a sua
solubilidade na agua e, posteriormente, € separada por decantacao, onde a fase leve € a agua

e a fase pesada é a anilina.
A purificacdo da anilina final é feita numa série de colunas de destilag&o.

Os compostos organicos presentes na agua produzida na rea¢cdo e em outras correntes
aquosas processuais sao removidos através do processo de destilacdo, de forma a poder

utilizar esta agua nos feixes de vaporizacao dos hidrogenadores.

4.4. Recuperacao de ciclohexilamina e ciclohexanol
A ciclohexilamina e o ciclohexanol séo produtos secundarios da fabrica de anilina e como
sdo utilizados em diversas areas da industria, faz todo o sentido recupera-los da corrente dos

compostos leves proveniente da producdo da anilina.

Esta recuperacdo faz-se inicialmente através de separadores de fase aquosa e
organica. Numa segunda etapa, a fase organica passa por diversas destilacées, de onde se
obtém a ciclohexilamina e sé depois o ciclohexanol. Das destilagdes recupera-se anilina que

retorna a fabrica de anilina.

4.5. Fabrica de acido sulfanilico
O processo de producao de acido sulfanilico comecga por uma pré-reacao onde se mistura
a anilina com acido sulfarico a 98%, cujo produto € hidrogenossulfato de anilina. Esta € uma

reacao exotérmica e é traduzida por:

CsHsNH, (1) + 3H,50, (1) » CsHsNHIHSO; (1) (4.6)

Para ocorrer a conversdo de hidrogenossulfato de anilina em acido sulfanilico, é

necessario fornecer calor, visto que esta é uma reacdo endotérmica. A reacdo da-se em
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reatores que possuem um sistema de aquecimento para manter a rea(;éo a uma temperatura

superior a 150°C:

A
CsHsNHE HSO; (1) — CoHsNH,S05 (1) + H,0 (1) (4.7)

A purificagcdo do acido sulfanilico resultante da reacgéo é feita por um processo de adsor¢ao
com carvao ativado. Inicialmente € feita uma dissolugdo com agua quente onde se introduz
carvao ativado para remoc¢ao de impurezas coradas e vapor direto para aquecimento. Segue-
se uma filtracdo para remocédo do carvdo e o filtrado de uma solucdo saturada em 4cido
sulfanilico, que depois de arrefecida forma cristais monohidratados do composto puro. Estes

cristais sofrem, no final, um processo de centrifugacédo e secagem.

4.6. Utilidades térmicas da PAD
Uma instalacéo industrial, de um modo geral, possui um complexo sistema de geracao,
transformacéo e distribuicdo das mais diversas formas de energia, sendo que uma parte muito
importante neste estudo séo as redes de energia térmica que alimentam a fabrica. Portanto
as utilidades térmicas da PAD séo abordadas de seguida, sendo estas a agua fria, o vapor e

a agua quente.

4.6.1. Agua fria

O sistema de refrigeracdo da unidade PAD é composto por trés torres de refrigeracao
distribuidas pelas fabricas de acido nitrico, anilina e mononitrobenzeno, como se pode
observar na Figura 4.2. As trés torres recebem agua bruta industrial que é refrigerada e serve
de utilidade a respetiva unidade fabril. Cada torre efetua purgas de forma a que ndo aumentar
a concentracao de sais na agua de recirculagdo. A purga efetuada pela torre do &cido nitrico
€ reutilizada nas outras duas torres de forma a poupar na agua industrial, enquanto que as
purgas das torres de MNB e da anilina sdo descarregadas para tratamento de efluentes na

SIMRIA (Sistema Multimunicipal de Saneamento da Ria de Aveiro).
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Figura 4.2: Rede de agua de refrigeracao da unidade PAD.

4.6.2. Agua quente
O circuito de agua quente funciona em circuito fechado entre a unidade PAD e a PCA,
como se pode constatar na Figura 4.3. A agua fria é aquecida nos reatores da fabrica de
anilina, onde simultaneamente se aproveita o frio para refrigerar os reatores e o calor do reator
para aguecer a agua. A agua guente depois pode tomar dois rumos, podendo ser arrefecida
nos aeroarrefecedores ou enviado para a PCA. A 4gua que retorna da PCA é agua fria que
se mistura com a corrente de agua quente a entrada dos aeroarrefecedores de forma a

aumentar a eficiéncia dos mesmos.
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Figura 4.3: Rede de 4gua quente da PAD.

4.6.3. Vapor
Na Figura 4.4 encontra-se a rede de vapor da PAD onde se apresentam tanto os
consumidores como os produtores de vapor, assim como as diferentes linhas de vapor as
pressdes de 24 barg, 4,5 barg (V4,5) e 1 barg (V1).

Na fabrica do acido nitrico produz-se vapor sobreaquecido que € utilizado na turbina de
vapor da proépria fabrica, sendo o excesso, apds expansao e dessobreaguecimento, enviado

para a rede de vapor de média presséo (24 barg).

Na fabrica de anilina, o calor libertado pela reacdo exotérmica nos hidrogenadores é
utilizado para produzir vapor a 1 barg ou 4,5 barg, que posteriormente é enviado para a rede

de vapor a baixa presséo.

No incinerador da unidade também ¢é utilizado o calor da combustéo para a producédo de

vapor a 24 barg numa caldeira, que é enviado para distribuicdo na rede de média pressao.

Arede de vapor de 24 barg da PAD ainda é composta por varias caldeiras que produzem
vapor de média presséao e alimentam a unidade fabril. Como descrito anteriormente, ao longo
do processo existem mais produtores de vapor de 24 barg (V24) que se encontram integrados

no processo, aproveitando calor de elevado nivel térmico para a produgdo de vapor.
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5. Levantamento e quantificacdo do calor em excesso na
PAD

O levantamento dos dados de operacdo para a quantificacdo do calor em excesso na
PAD abrange o periodo de marc¢o de 2019 até marcgo de 2020. A maioria dos dados recolhidos
provém de um software que regista o histérico de dados dos processos operatérios na
Bondalti, o SIAP (Sistema Integrado de Apoio a Produc¢éo). Quando determinados parametros
qgue ndo se encontram no sistema € necessaria a medicao no local recorrendo a dispositivos

portateis.

Neste documento os valores apresentados encontram-se normalizados (exceto valores

de temperaturas) com unidades arbitrarias (u.a.), por motivos de confidencialidade.

5.1. Metodologia de estimativa do calor em excesso
Para a escolha do método de estimativa do calor em excesso deve-se ter em consideragao
dois parametros importantes: a escala do estudo (empresa, cidade, distrito, ...) e a base de
dados disponivel. Neste estudo, 0 método mais adequado é o bottom-up, pelo facto de se
tratar de uma analise a uma empresa, e pela facil acessibilidade a todos os dados necessarios
ao calculo da quantidade de calor em excesso, ndo sendo necessario considerar eficiéncias

ou valores globais do processo.

De acordo com o método escolhido, o estudo comecou pelo preenchimento de um
questionario fornecido pela IETS no ambito do Anexo XV, como referido na secc¢édo 1.1 [20].
Este questionario, utilizado parcialmente, tem como objetivo recolher informacéo sobre a
existéncia de diversas unidades processuais da empresa, que podem representar potenciais
fontes de excesso entalpico. A existéncia ou ndo das unidades referidas no formulario
encontram-se na Tabela 5.1, assim como 0s respetivos tipos de calor em excesso que se

podera recuperar das mesmas.
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Tabela 5.1: Existéncia das unidades processuais na PAD e o respetivo tipo de fonte de calor

excedente.
_ _ _ . Tipo de fonte de
Unidades processuais Sim N&o
calor em excesso
_ Agua de
Torres de arrefecimento x ;
arrefecimento
Aeroarrefecedores X Ar/ Agua quente
Incinerador e Caldeiras X Gases de Exaustéo
Equipamentos com o
o x Radiacéo
radiacdo térmica
Efluentes X Liquido/gasoso/sélido

Na PAD existem trés torres de arrefecimento que alimentam as respetivas fabricas,
sendo estas, as torres de arrefecimento do acido nitrico, da anilina e do MNB, como detalhado
anteriormente na seccdo 4.6.1. A principal fonte de calor excedente numa torre de
arrefecimento reside no processo de evaporacgdo resultante do fluxo em contracorrente da
agua com o ar, provocando a transferéncia de uma massa de agua para a atmosfera. A
entalpia libertada neste processo de evaporacado resulta do calor removido no arrefecimento

da &gua de recirculagéo.

s

Na PAD existe um circuito de &gua quente. Este circuito é composto por Varios
aeroarrefecedores, onde existe a transferéncia de energia térmica entre a agua quente e o ar.
O ar recebe o calor da 4gua quente e é enviado para a atmosfera, podendo ambas serem

utilizadas como correntes de excesso entalpico.

Os gases de exaustdo provenientes dos sistemas de combustdo sdo enviados dentro
das especificagcdes para a atmosfera. Na PAD as duas unidades com maior interesse s&o o

incinerador e as caldeiras de producéo de vapor a 24 barg.

Relativamente aos equipamentos emissores de radiacdo térmica, estes ndo foram

contabilizados neste estudo, embora existam perdas por radiacdo ao longo do processo.

Os efluentes considerados neste levantamento foram o efluente final liquido das fabricas
para tratamento (SIMRIA) e o vapor em excesso na rede de vapor a 1 barg (V1) que é

expandido para a atmosfera.
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5.2. Quantificagédo do calor em excesso nas torres de arrefecimento
De forma a calcular a entalpia libertada através da evaporacdo da agua é necessario
conhecer o caudal de recirculagdo da 4gua de arrefecimento e as temperaturas de entrada e
de saida da &gua na torre de arrefecimento. Estas medidas sao conhecidas para as torres da
anilina e do acido nitrico, enquanto que para a torre do MNB nédo existe instrumentagao no

local. O calor médio em excesso nas torres é dado por:
Qevap = mrecirc CPagua AT (5-1)

Onde Q'evap € a poténcia calorifica consumida na evaporacdo da agua, em kW, m,.circ
é o caudal massico de agua de recirculagao na torre, em Kg/s, cps4y, € 0 calor especifico da
agua liquida, em kJ/(kg °C), e AT é a diferenca entre as temperaturas de entrada e saida, em

°C. O calor especifico da dgua néo varia consideravelmente na gama de operacgéo, podendo,
por isso, utilizar-se o valor constante de 4,19 kJ/(kg °C) [21].

Na torre de arrefecimento da anilina, o caudal de recirculacdo registou algumas
variac@es ao longo do tempo. Quando o caudal € nulo significa que ocorreram paragens da
torre. Por vezes observaram-se variagdes bruscas no valor do caudal que foram interpretadas
como problemas na medig&o. De forma a corrigir estas flutuagdes, recorreu-se aos consumos
elétricos das bombas da torre de arrefecimento, podendo desta forma avaliar se estas

variagdes correspondiam a decréscimos reais no caudal ou ndo.

Na Figura 5.1 encontra-se uma representacdo grafica da evolucdo do caudal
normalizado de recirculacdo ao longo do tempo de estudo, que comprova as flutuacbes
referidas anteriormente. Como se pode observar o consumo das bombas tem alguns picos
momentaneos, mas nunca atingem valores nulos (paragem), o que confirma que as flutuagées
do caudal de agua de recirculacdo sao erros de medi¢éo, portanto fez-se a corre¢do pelo
caudal maximo nos periodos constantes, sem interferéncia dos picos, respeitando a tendéncia

dos consumos das bombas.
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Figura 5.1: Caudal de recirculacdo normalizado da agua de refrigeracdo na torre da anilina ao
longo do tempo e respetivos consumos normalizados das bombas.

Na torre de arrefecimento do &cido nitrico, os caudais de recirculacdo da agua de
arrefecimento apresentam valores aproximadamente constantes, como se comprova nha
Figura 5.2, sendo assim facil de detetar as suas paragens e elimina-las para o célculo de calor

dissipado. No periodo de estudo observam-se, pelo grafico, quatro paragens.
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Figura 5.2: Comportamento do caudal de recirculagdo normalizado da torre do &cido nitrico ao
longo do tempo.
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Na torre de arrefecimento do MNB foi necessario recorrer a medi¢gfes pontuais, uma
vez que ndo tem ainda instalada a instrumentacéo necessaria a sua monitoriza¢ao. Portanto,
recorreu-se a um caudalimetro ultrassénico para medir o caudal de recirculacdo da agua.
Estas medi¢es foram efetuadas em varios dias e verificou-se uma consisténcia de resultados
permitindo assumir uma média dos caudais medidos para o calculo do calor em excesso na
torre. As temperaturas da agua de arrefecimento de entrada e saida foram igualmente
medidas no campo, obtendo-se uma diferenca de temperaturas aproximadamente constante

nas varias medicoes.

Além do caudal, o outro parametro essencial ao calculo do calor em excesso é a
diferenca de temperaturas entre a entrada e a saida da torre de arrefecimento (AT) ao longo
do tempo. As trés torres funcionam com condi¢des diferentes, torna-se entdo espectavel que
as sua diferencas de temperaturas também variem. Na Figura 5.3 nota-se uma tendéncia das
trés torres para valores constantes, com algumas interferéncias de valores ndo espectaveis,
sendo a torre de arrefecimento do acido nitrico a que apresenta maiores diferengas de
temperatura, seguida da torre da anilina e do MNB.

20
18

16

14

e AT ANL
o AT NIT

© AT MNB

Diferenca de temperatura (°C)

Figura 5.3: Diferencas de temperaturas medidas nas trés torres de arrefecimento aos longo do
tempo.

Os valores da energia térmica consumida na evaporacao, calculados pela equagéo 5.1,
sdo apresentados em forma de poténcia térmica normalizada (kW) na Tabela 5.2, assim como

as respetivas temperaturas meédias da agua de arrefecimento.
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Tabela 5.2: Registo das poténcias térmicas normalizadas perdidas nas torres e as respetivas
temperaturas médias.

Calor em excesso (u.a.) 140 155 52

Temperatura média (°C) 25 33 28

Analisando os valores da tabela, verifica-se que a torre da anilina e do &cido nitrico tém
calores em excesso préoximos, sendo a torre do MNB a que menos calor em excesso
apresenta. A torre do acido nitrico tem o maior potencial para recuperacao de calor, uma vez
gue possui a maior poténcia térmica, representando 44% em relagdo ao calor em excesso
total das torres de arrefecimento, e o maior nivel térmico. No entanto, todas estas fontes de
excesso entélpico tém um nivel térmico muito reduzido, porque a maioria das tecnologias de

recuperacao de calor nao sao viaveis para temperatura tdo baixas.

Balan¢o massico as torres de arrefecimento

De forma a verificar os valores obtidos para o calor em excesso foram formulados
balancos méassicos a cada uma das torres de arrefecimento. Na Figura 5.4 esté representado
um esquema da rede de agua de arrefecimento. Os caudalimetros instalados nas correntes

do processo sdo representados por FQ.

—V152—[><]—— A
Agua evaporada  Drift |
AMNL ANL |
A _Make-up Fa-Y» '
! T ANL Torre |
Agua evaporada  Drift : | ANL Puraa
NIT NIT ! . Ny >

_ Make-up Torre Purga
NIT NIT NIT ) pTTTTTTTTTT i -,

Agua evaporada  Drit |

MNE MNB |
. "l Torre !
Make-up MNB Purga_

MNE MME

Figura 5.4: Rede de agua de arrefecimento.
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O balan¢o massico a agua de arrefecimento na torre do acido nitrico é dado por:
My N = Mevap,NiT + Mp niT + Marife (5.2)

Onde iy, v € 0 caudal da agua de make-up, 1, y;r € 0 caudal de purga, Meypep N7 €
0 caudal agua evaporada e mg..;r; € 0 caudal de drift. Os caudais utilizados nos balangos

estdo em t/dia.

Nas correntes de saida das torres de arrefecimento foi contabilizada a corrente de drift,
gue corresponde as goticulas de agua arrastadas pela corrente de ar; considera-se que esta

é igual a 0,02% do caudal de agua de recirculagéo [22].

O caudal de agua evaporada nas torres foi obtido através do calor perdido pela agua de
recirculacdo, determinado na seccdo anterior. Sabendo o calor latente de vaporizagcdo da
agua e calor perdido na torre, determina-se a massa de agua perdida pela evaporacao (Anexo
B.1).

No balanco massico a torre do acido nitrico foi verificado que os caudalimetros da agua
de make-up e da 4gua de purga tinham algum erro de medicéo associado, tendo sido entdo
efetuadas medi¢des no local destas duas correntes. Constatou-se que existiam desvios entre
os valores medidos pelos caudalimetros instalados no local e os medidos pelo caudalimetro
ultrassonico. Estes foram quantificados em desvios de 14% para a agua de make-up e 20%
para a dgua de purga. Portanto para o balan¢o foram adicionados os respetivos desvios aos

valores medidos pelos caudalimetros do local.

Como se pode observar na figura anterior, a corrente de purga da torre de arrefecimento
do acido nitrico é enviada para as torres da anilina e de MNB, ocorrendo a divisdo da corrente
em duas. A fracdo da corrente que vai para cada uma das torres € incerta, uma vez que a
valvula que regula estes caudais € manual e ndo existem caudalimetros nestas correntes. Da
reconciliacdo dos dados operatérios chegou-se a concluséo de que 68% da purga de agua
da torre do &cido nitrico vai para a torre da anilina e que a restante € alimentada a torre do
MNB.

Na torre da anilina as correntes de entrada séo a agua fresca de make-up, uma corrente
de condensados provenientes da fabrica da anilina (m,5,) € uma fracéo da purga proveniente
da torre de acido nitrico, a. Assim o balanco a esta torre de arrefecimento é dado pela equacao
5.3.

My, ant T My1s2 T ANt Mp NiT = Mevap,anL T Myp ant T Marife (5.3)

O caudal da corrente de excesso de condensados da fabrica da ANL foi estimado pela

abertura da valvula de controlo instalada nesta corrente [23]:
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My152 = 0,153 %Abertura p (5.4)

Onde %Abertura é a posi¢cao de abertura da valvula representada pela percentagem

correspondente, sendo 0% e 100% totalmente aberta ou fechada, respetivamente.

Como referido anteriormente a torre do MNB n&o possui instrumentacdo suficiente para
efetuar o balango, mas o caudal de recirculacdo medido no campo permitiu calcular o caudal
da &gua evaporada na torre de arrefecimento. Efetuaram-se ainda medi¢cbes da purga do
nitrico que alimenta a torre, nos mesmos dias das restantes medicdes, visto que a fracédo
(aynp) NAO é constante ao longo do tempo. O balango material desta torre é idéntico a torre

da anilina e encontra-se descrito na equagéo seguinte:
Mpmumng T AuNeMpNiT = Mevapung + Mp ung + Marife (5.5)

Na Figura 5.5 estdo registados os desvios normalizados entre os caudais de entrada e
de saida em cada uma das torres de arrefecimento estudadas. Idealmente os desvios deviam

ser nulos num contexto tedrico, mas tal ndo se verifica na pratica.

Como seria de esperar, por observacdo dos graficos, conclui-se que as trés torres
apresentam desvios. Os desvios das torres da anilina do MNB podem estar relacionados com
a escolha de uma fracéo da purga da torre do acido nitrico para cada uma das torres, ainda
gue o valor da fracdo se adeque ao periodo de estudo. Este facto é observavel nos respetivos
gréficos (Anilina e MNB), pelo que se verificam desvios maioritariamente negativos na torre

da anilina e desvios maioritariamente negativos na torre de MNB.

A torre do &cido nitrico apresenta desvio mais elevados em periodos menos atuais, o
qgue se pode justificar pela mudanca dos desvios verificados nos caudalimetros ao longo do

tempo.
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Figura 5.5: Desvios normalizados entre os caudais de entrada e de saida em cada uma das torres
de arrefecimento.
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5.3. Quantificagdo do calor em excesso nos gases de exaustdo do
incinerador

No incinerador ocorre a combustéo de diversos efluentes da PAD, gerando-se gases de
combustdo a uma temperatura elevada. Estes gases ja se encontram integrados
energeticamente no processo de forma a aproveitar a sua energia térmica até ao seu envio
para a atmosfera. A temperatura da corrente € monitorizada a saida da chaminé, assim como
a sua pressao e o seu caudal. Além destes dados ainda se conhece a composi¢ao da corrente

de géas (Anexo B.2).

O caudal da corrente de gases de exaustdo é medido em Nm?h, mas conhecendo as
condic@es de referéncia (T=0 °C e P=1,013 bara), pela equacao dos gases perfeitos é possivel

obter o caudal molar correspondente (7i44s.5), Calculo exemplificado no Anexo B.2.

Através da equacdo 5.6 é possivel quantificar o calor em excesso libertado para a
atmosfera pela corrente dos gases de exaustdo. Para o célculo foi considerada uma
temperatura minima limite que torna este calor viavel de ser utilizado numa aplicacdo de
recuperacao de calor, pois esta corrente contém compostos que quando liquefeitos formam
acidos. Neste caso, a corrente de exaustdo contém sulfatos, que reagindo com a 4gua formam
acido sulfurico. Para evitar a condensacao deste acido, a temperatura limite de utilizacdo da
corrente ndo pode ser inferior a 160 °C (temperatura de condensacao do acido sulfdrico a

pressdo atmosférica) [22].

. Tgases (5.6)
anses = ngasesf Cpgases ar
Tiim
Onde anses € a poténcia calorifica da corrente de gas, 44,5 € 0 Caudal molar do gas,
CPpgases € @ capacidade calorifica do gas e Tyqes € Ty representam a temperatura da corrente

de gas e a de limite minima de utilizagao, respetivamente.

Na Figura 5.6 pode-se observar a forma como evolui o caudal e da temperatura ao longo
do tempo. Sendo percetivel que sdo diretamente proporcionais, pois as variacdes do caudal

coincidem com as variacdes da temperatura.
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Figura 5.6: Evolugéo do caudal volumétrico normalizado e da temperatura da corrente de gas de
exaustéo do incinerador.

Para a quantificacdo do calor em excesso foram utilizados valores médios horarios do
caudal e da temperatura da corrente no periodo de tempo considerado, permitindo entdo obter
o calor disponivel e viadvel para recuperar. A poténcia térmica média em excesso calculada
para esta corrente é de 1,6 u.a., variando numa gama entre [0,67 — 2,5] unidades arbitrarias,
com uma temperatura média de 208 °C.

5.4. Quantificacdo do calor em excesso no efluente liquido
Os efluentes liquidos da fabrica unem-se numa Unica corrente que € enviada para a
SIMRIA (estacao de tratamento de aguas). Este efluente geral tem o seu caudal registado por
um FQ.

Para quantificar o calor em excesso desta corrente considerou-se que esta pode ser
arrefecida até a temperatura ambiente (T=25 °C) e foi determinado através da seguinte
equacao:

Qel = Vg CPigua (T - Tref) (5.7)

O caudal v,; € monitorizado, no entanto ndo existe medida/registo da temperatura no
histérico tendo sido necessario medir no local pontualmente. Assumiu-se que esta
temperatura é constante ao longo do tempo.
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Na Figura 5.7 observa-se o comportamento da poténcia térmica perdida no efluente
liquido ao longo do tempo. As variacoes registadas na figura advém das flutua¢cbes do caudal
de efluente, uma vez que se assume que 0s restantes parametros sao constantes. Os valores
do calor em excesso resultam numa poténcia térmica média dissipada por esta corrente de
1,5 u.a., variando entre 0,69 e 2,9, unidades arbitrarias, sendo a sua temperatura media de
30 °C.
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Figura 5.7: Evolug&o da poténcia térmica normalizada da corrente do efluente liquido ao longo do
tempo.

5.5. Quantificagcdo do calor em excesso na expanséo de vapor de 1
barg

Na rede de vapor de 1 barg existe uma expansao para a atmosfera através de duas
valvulas, no entanto o caudal da expansao de vapor em excesso nao é constante ao longo do
tempo, pois depende das necessidades das fabricas. O sistema de controlo regula a pressao
nesta rede, se esta pressao for mais elevada do que o valor desejado envia um sinal as duas
vélvulas, em percentagem de abertura. Conhecendo a abertura das valvulas é possivel,

através das curvas caracteristicas das valvulas, obter o caudal de vapor expandido.

As duas valvulas sdo do tipo borboleta e tém tamanhos diferentes, de 4" e 8". As
respetivas curvas caracteristicas, onde se relaciona a percentagem de abertura com o

coeficiente de fluxo (C,), provém do fornecedor e estéo representadas na Figura 5.8.
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Como seria de esperar, a valvula de maior dimensdo possui maiores coeficientes de
fluxo para as mesmas aberturas, gerando maiores caudais de vapor. Para a valvula de 4",
abaixo da abertura da valvula de 30% os dados tedricos enviados pelo fornecedor séo
inexistentes, entdo procedeu-se a um teste no campo para perceber se abaixo desta abertura
se poderia considerar um C, nulo. Durante o teste fez-se variar a percentagem da vélvula
entre zero e 30% e verificou-se que apenas acima desta percentagem se observa a expansao

de vapor através desta valvula, tendo-se considerado entdo o C, nulo abaixo de 30%.
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Figura 5.8: Curvas caracteristicas das valvulas borboleta de 4" e 8".

Depois de converter a percentagem de abertura em coeficiente de fluxo, consegue-se
calcular o caudal de vapor, pela equacéo 5.8, sendo esta a equacéo utilizada para fluidos
compressiveis. Outro dado essencial ao célculo é a presséo do vapor antes da valvula (P1) e,
consequentemente, através das condi¢des de saturacao, determina-se a temperatura nesse
mesmo ponto (T1). No ponto 2, a jusante da valvula, a presséo considerada € a atmosférica
(1,013 bar).

= m (5.8)
Ng Fp Y \[Xqim P1p1

Cy

Onde m é o caudal méssico de vapor, em kg/h, N, é uma constante indicada na
literatura, Fp € um fator de correc@o associado a perdas por acessoérios de tubagem que foi

considerado igual a 1, Y € o fator de expansao, x,;,, € a razdo da queda de pressao dada por
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Pl;PZ e p; € a densidade do vapor a montante da valvula, em kg/m? [24]. O célculo de fator de

1

expansao esta detalhado no anexo B.3.

Para a quantificagdo da poténcia calorifica perdida em forma de vapor, considerou-se
uma expansao isentalpica, isto €, a entalpia do vapor ndo varia durante a expanséo. No ponto
1 conhecem-se todas condicdes através da pressao e condigfes de saturacdo, permitindo
entdo saber a entalpia do vapor no ponto 1 e, consequentemente, no ponto 2 (H, = H,) a
jusante da valvula. Depois de conhecidos os caudais de vapor a saida das duas valvulas (m,
e mgr), procede-se a quantificagéo do calor em excesso possivel de recuperar (Qy;), em kW,
pela equacéao 5.9, assumindo que este vai ser recuperado até a sua condensacao, atraves do

calor latente de condensacao (L.) referenciado no anexo B.3.
QVl = (myr + mgr) * L¢ (5.9)

Como a expansédo apenas se da consoante as necessidades da rede de vapor de 1
barg, esta varia ao longo do tempo, tanto ao nivel da periodicidade da expansdo como da
percentagem de abertura. Durante este periodo de estudo (1 ano), as valvulas expandiram
vapor durante 4831 horas, o que corresponde a uma disponibilidade de aproximadamente
60% do ano. Esta variabilidade de disponibilidade pode ser observada na Figura 5.9, onde

est4 registada a variagdo do caudal normalizado de vapor expandido.

Neste caso os valores foram recolhidos com uma periodicidade de 5min, de forma a
captar a variabilidade da abertura das véalvulas, uma vez que as expansfes por vezes sao

instantaneas e com a escolha de um periodo maior de tempo perder-se-ia esta informacao.
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Figura 5.9: Caudal normalizado do vapor de 1 barg expandido ao longo do tempo.
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Analisando todos os dados, a poténcia calorifica média associada a expanséao € de 16,8
unidades arbitrarias. A temperatura do vapor a saida foi determinada pelas tabelas de vapor,
assumindo a pressao no ponto 2 como a pressao atmosférica e a expansao isentalpica, sendo

a temperatura média de aproximadamente 120 °C.

5.6. Quantificacdo do calor em excesso nos aeroarrefecedores
O sistema de aeroarrefecedores é alimentado pela rede de agua quente, onde esta sofre
uma descida de temperatura com a transferéncia de energia térmica para uma corrente de ar
frio alimentada em fluxo cruzado. A corrente de ar que deixa os aeroarrefecedores transporta
o calor libertado pela agua e € dissipado na atmosfera, sendo este o calor em excesso

referente a este sistema.

Para a quantificacdo do calor perdido pela 4gua para a corrente de ar, é necessario
conhecer o caudal de &gua quente e as temperaturas a entrada e saida dos
aeroarrefecedores. As temperaturas sdo conhecidas através de dois transmissores de
temperatura, referidos como TT na Figura 5.10. Para a medicado do caudal de 4gua quente
existe um caudalimetro no local, mas este encontra-se sobredimensionado para as condi¢des
atuais, ndao existindo medidas. Portanto foi necessario medir o caudal, através de um
caudalimetro ultrassénico, para diferentes velocidades de rotacdo da bomba existente a
jusante dos aeroarrefecedores. No sistema de controlo a velocidade da bomba é dada em
percentagem, mas € possivel determinar para cada percentagem a velocidade
correspondente. Simultaneamente, durante o teste, mediu-se também a pressdo a montante

da bomba, através de uma sonda de pressao portatil.

A
Ar quente
PP | @D® @ Ag,;a
entrada salda
X X D D
Ar frio

Figura 5.10: llustragdo do sistema de aeroarrefecedores.
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O teste pratico resultou num conjunto de condicdes do sistema, registadas na Tabela
5.3.

Tabela 5.3: Condi¢bes obtidas no teste pratico efetuado a bomba.

_ Velocidade de Presséo a Presséo a Caudal
Conjunto de _ .
o rotacdo da montante da jusante da volumétrico
condicbes
bomba (%) bomba (bar) bomba (bar) (u.a)
1 80 6,3 8,5 0,63
2 85 59 8,9 0,88
3 90 53 9,2 1,18
4 95 4,8 9,6 1,38

Os caudais volumétricos medidos apenas séo validos para as condi¢cBes da tabela
anterior, visto que todas estas varidveis dependem umas das outras. Assim sendo, de todos
0s pontos recolhidos no periodo de tempo do estudo, apenas se utilizaram para o célculo do

caudal (Figura 5.11), os que se enquadravam na gama de valores da Tabela 5.3.

1.6
1.4
1.2

1
0.8

Caudal (u.a.)

0.6
0.4
0.2

0
75 80 85 90 95 100

Velocidade de rotagao (%)

Figura 5.11: Caudal volumétrico de 4gua normalizado em fungédo da velocidade de rotacéo da
bomba, em %.

Depois de efetuada a selegdo dos pontos vidveis ao estudo, que correspondem a cerca
de 13% da amostra total, efetuou-se o calculo de respetivo caudal de agua através da

velocidade da bomba. Seguidamente, procedeu-se a determinacdo do excesso entalpico
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dissipado através do ar que arrefece a agua do sistema. O calor perdido pela agua quente é

dado por:
Qar = mégua * CPagua * (TT, = TTy) (5.10)

Onde Q,, é a poténcia calorifica perdida para o ambiente pela corrente de ar, em kW,

My guq € 0 caudal massico de agua de circulagéo nos aeroarrefecedores, em kg/s, cpsgyq € 0

calor especifico da agua quente, em kJ/(kg °C), TT; e TT, sao as temperaturas de entrada e

saida da 4gua dos aeroarrefecedores, em °C, respetivamente.

80

70

60

Excesso entalpico (u.a.)

Figura 5.12: Excesso entalpico normalizado na corrente de ar dos aeroarrefecedores em fungéo do
tempo.

Na Figura 5.12 pode observar-se a distribuicdo de todos os pontos experimentais
considerados para o estudo. Cada ponto corresponde ao excesso entalpico normalizado num
determinado instante de tempo e no periodo de estudo os valores variaram entre [6,2-51,8],
com um excesso entalpico médio de 30,5 unidades arbitrarias. A temperatura média da
corrente de ar ndo pode ser calculada com rigor, uma vez que os aeroarrefecedores nem
sempre estdo todos ligados. Por isso o caudal de ar a atravessar o sistema também nao é
constante, assumindo entdo uma temperatura de cerca de 70 °C, segundo os dados de

projeto.

A corrente considerada como fonte de calor em excesso é a agua quente que circula
nos aeroarrefecedores e esta tem uma temperatura média (entre a entrada e a saida da 4gua

guente) de 67 °C, variando normalmente numa gama de [44 — 93] °C.
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5.7. Quantificagcdo do calor em excesso nas caldeiras de producéo de
vapor a 24 barg

O vapor de 24 barg necessario para as fabricas pode ser produzido em varias caldeiras.
Estas caldeiras ndo tém todas as mesmas capacidades e ndo estdo todas a trabalhar em
simultaneo. O seu funcionamento depende das exigéncias em vapor de 24 barg ao longo do
tempo. Neste estudo apenas sdo consideradas as caldeiras ECE e TERMEC, uma vez que
as restantes ndo tinham producéo significativa para a quantificacdo do calor em excesso, no

periodo de tempo de estudo.

O excesso entalpico foi quantificado na corrente de saida de gases de combustéo, que
€ enviada para a atmosfera. Esta corrente tem uma determinada entalpia ndo aproveitada no
sistema. Cada caldeira tem instrumentacao que permite conhecer o consumo de combustivel,
0 consumo de agua, a producdo de vapor, a pressao no interior da caldeira e a temperatura

de saida dos gases de combustéo.

O combustivel utilizado em todas as caldeiras € o gas natural, o qual tem uma
composi¢do conhecida. Assumindo que na caldeira se da uma combustdo completa com
excesso de ar, € possivel conhecer a composicdo do gas resultante da combustdo pelo

balanco aos compostos através da reacdo de combustdo (equacao 5.11).

0,879 CH, + 0,0806 C,Hg + 0,0138 C3Hg + 0,0141 N, + 0,0127 CO, + ng(1 + €)(05 + 3,76 Ny)
(5.11)
—>n1C02 +n2H20+n3N2 +n402

Os coeficientes dos reagentes provém da composi¢cdo conhecida do gas natural, em
mol/mol.omp, €M base seca. Inicialmente, obteve-se a quantidade tedérica de ar (no) através da
reacdo de combustdo completa, onde ndo se contabiliza a parcela do ar em excesso (1+e) e,
consequentemente, o oxigénio (O2). Depois de conhecidos todos os coeficientes do lado dos
reagentes e assumido um excesso de ar de 15% com base na literatura, através de um
balanco aos elementos, determinaram-se os coeficientes estequiométricos dos gases de

combustéo, expressa na equacao 5.12.

0,879 CH, + 0,0806 C,H, + 0,0138 C3Hg + 0,0141 N, + 0,0127 CO, + 2,01(1 + 0,15)(0, + 3,76 N,)

- 1,09 CO, + 2,05 Hy0 + 9,13 N, + 0,32 0, (5.12)
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Com a estequiometria da reagdo conhecida € possivel obter o caudal da corrente
gasosa, uma vez que as quantidades molares de cada composto vém numa base de um mole

de combustivel, sendo o caudal deste ultimo conhecido.

Contrariamente ao incinerador, ndo ha a queima de enxofre, entdo a temperatura limite de
utilizacdo desta corrente vai ser referente a condensagdo do acido nitrico a presséo
atmosférica (100 °C), uma vez que se formam nitratos no gas de combustdo e estes em
conjunto com o vapor de agua forma &cido nitrico que, quando condensado provoca

processos COITosivos.

Através da equacdo 5.13, calcula-se a poténcia térmica disponivel e viavel para

recuperacao.

. , Tgases (5.13)
anses = ngasesf Cpgases ar

Tiim
Onde anses € a poténcia calorifica da corrente de gas, em kW, 71,5 € 0 caudal molar
do gas de exaustdo em mol/s, Cpyqs.s € a capacidade calorifica media do gas (anexo A.1),

em kJ/(°C mol), Tyuses € Tyim representam a temperatura da corrente de gas e a temperatura

limite de utilizacdo, em °C, respetivamente.

Este célculo foi efetuado para as duas caldeiras, com os respetivos valores dos caudais
volumétricos e temperatura de saida dos gases de exaustdo horarios obtidos pelo SIAP.
Durante o tempo de estudo apenas foram considerados os periodos de producdo de vapor

constante e retiradas as paragens da caldeira.

Quanto a disponibilidade, como as duas caldeiras normalmente ndo funcionam em
simultdneo, as paragens de uma caldeira correspondem ao ciclo de producdo de vapor na
outra. Analisando a Figura 5.13, verifica-se que até agosto de 2019 a caldeira TERMEC
produzia mais vapor e, consequentemente, o seu caudal de gases de exaustdo era superior.
Depois deste més ha uma tendéncia para ser a caldeira ECE a ter mais disponibilidade de
calor em excesso, produzindo mais vapor. Do estudo efetuado foi possivel concluir que ao
longo do ano de estudo as duas caldeiras tém horas de producdo muito semelhantes, sendo
gue a caldeira ECE apresenta 4832h de funcionamento e a TERMEC operou 4860h.
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Figura 5.13: Evolugdo das poténcias térmicas normalizadas dos gases de exaustao das caldeiras
ECE e TERMEC, ao longo do tempo.

O excesso entalpico médio da caldeira TERMEC supera o da ECE, sendo 0,705 e 0,575
u.a., respetivamente. Ao nivel das temperaturas de saida da corrente gasosa, a caldeira
TERMEC tem temperaturas médias mais elevadas na ordem dos 152 °C, enquanto que 0s
gases da saida da ECE registam uma temperatura média de 129 °C (Figura 5.14). Prova-se

entdo que quanto maior é o calor dissipado maior € a temperatura do gas de exaustéo.
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Figura 5.14: Evolucdo das temperaturas dos gases de exaustéo ao longo do tempo.
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Balango energético as caldeiras

Para confirmagdo dos valores medidos nas caldeiras e dos valores calculados através
do balanco massico para os caudais dos gases de combustdo, formulou-se um balanco
energético (equacdo 5.14) a caldeira de forma a estimar o caudal de vapor para,

posteriormente, o comparar com o medido.

Q+ W =AH+ AE. + AE, (5.14)

Onde (Q é o calor fornecido ao sistema, W é o trabalho realizado ao sistema, AH é a
variacdo da entalpia, AE, € a variacdo de energia cinética e AEp € a variacdo de energia

potencial entre as correntes de saida e de entrada em unidades de poténcia.
Para resolver o balango € necessério assumir algumas condi¢bes como:

e (Q =~ 0, assume-se que as perdas de energia térmica para o exterior do sistema durante
todo o processo sdo aproximadamente nulas, logo o processo € adiabatico;
e AE. =0, ndo ha variacdo da energia cinética;
. AE,,: 0, ndo ha varia¢gbes da energia potencial,
e W =0, o trabalho ao veio realizado é nulo.
Portanto o balanco resulta em AH=0. Este balanco é efetuado tendo em conta uma

fronteira que engloba todos os equipamentos adjacentes a caldeira, como se pode verificar

na Figura 5.15.

Agua liquida comprimida
100°C

Gas de exaustao

Tgas (°C) 'l—‘—i Economizador |«
Ar | N . | Vapor saturado
25°C ; >  Caldeira T g bar

Gas natural
25°C

Figura 5.15: Representacdo exemplificativa do sistema completo das caldeiras ECE e TERMEC.
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A forma final do balanco realizado com as condi¢bes anteriormente impostas toma a

seguinte forma:

z gRAHR + Myap * Hégua + Z Nprod Hprod — Mygp * Hvap - Z Nreag Hreag =0 (5]_5)
Reacgdes
Onde ) £,AHR € 0 somatdrio dos produtos entre os calores de reacdo e os graus de
extensdo das reacgdes envolvidas na combustdo, m,,, € a caudal massico de vapor gerado
na caldeira, ﬁégua € a entalpia especifica da 4gua liquida a 100 °C, ﬁmp € a entalpia especifica
do vapor saturado a 25 bara, ¥ n,0q Hpmd € X Mreag ﬁmg € 0 somatério das entalpias
especificas dos compostos multiplicados pelos respetivas quantidades molares dos produtos

e dos reagentes, respetivamente, numa base de 1 mole de combustivel (ver Anexo B.4).

Este balan¢o energético apresenta como Unica incégnita a massa de vapor em funcéo
do volume de gas natural consumido, sendo que esta massa tedrica de vapor é
posteriormente comparada com a massa de vapor medida no campo. Obtiveram-se
resultados com base num sistema adiabatico superiores aos medidos tendo-se registado
desvios de cerca de 5,5% para a caldeira ECE e 20% para a caldeira TERMEC, que é
justificada pela incerteza no valor da percentagem de ar em excesso e do modo de operacéo
adiabatico do sistema. Destes valores pode-se concluir que a caldeira TERMEC apresenta

mais perdas de calor para o exterior e, por isso, maiores desvios.

Face a estes desvios o que se fez de seguida foi analisar a influéncia das duas variaveis
cujos valores foram assumidos por hip6tese: percentagem de ar em excesso e calor trocado

entre o sistema e vizinhanca, Q.

Se se tomar o valor do caudal de vapor medido, este sistema apresenta um grau de
liberdade, uma vez que possui duas incégnitas, % de ar em excesso e calor trocado, e uma
equacao que as relaciona: o balangco energético. Como nao foi possivel medir o valor de
gualquer uma delas o que se fez foi fixar o valor de uma e resolver o balan¢o de energia de

forma a obter o valor da outra varidvel tomando como certo o caudal de vapor gerado.

Utilizaram-se as condicbes operatdrias da caldeira ECE num determinado instante, para
a determinacdo da relacdo entre as duas variaveis, sendo as seguintes apresentadas na
Tabela 5.4.

Tabela 5.4: Condi¢des operatorias normalizadas consideradas no balango energético.

2,96 0,045 131,9°C
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Com as condicbes operatérias registadas anteriormente, realizou-se o balango
especificando varios valores a uma das variaveis, o calor perdido pelo sistema ou a
percentagem de excesso de ar, e determinando a outra variavel. Deste estudo resultou uma
relacdo (Figura 5.16), entre % de ar em excesso e calor dissipado, onde o ponto

correspondente as condicdes reais se deve situar na linha representada no grafico.

Desta correlacdo pode-se concluir que o sistema ndo é adiabatico, pois para ndo haver
calor perdido o excesso de ar teria de ser 1,5 vezes o ar teoricamente necessario as reagoes.
Sendo este Ultimo cenério impossivel, existe uma quantidade energética perdida pelo sistema

gue pode ser responsavel pelas diferencas entre os célculos tedricos e experimentais obtidos.
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Figura 5.16: Correlag&o entre o calor perdido pelo sistema da caldeira ECE, em kJ/molen, nas
condi¢Bes dadas, e a percentagem de ar introduzida no sistema.

5.8. Comparacéo das diferentes fontes de excesso entalpico
Depois de quantificar todas as possiveis fontes de excesso entélpico de baixo nivel
térmico (T<230 °C), pode realizar-se uma comparacdo e analise de potencial. Cada fonte
pode ser definida por diferentes parametros e neste capitulo serdo comparados os parametros
mais relevantes ao estudo.

Inicialmente tem-se a andlise a quantidade de energia térmica perdida por cada uma
das fontes consideradas, calculada nas secc¢Bes anteriores. Os valores utilizados para a
elaboracdo do grafico da Figura 5.17 foram os valores das poténcias térmicas médias

calculadas para o periodo de estudo (marco de 2019 a margo de 2020).

A maior fragdo de excesso entélpico na PAD é referente as trés torres de arrefecimento

gue representam 88,2% do total, onde as torres da anilina e do acido nitrico tém o maior peso.
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Estas duas torres de arrefecimento séo as fontes com maior potencial de recuperacdo no que

toca a quantidade energética a recuperar.

Por observacao do grafico circular, conclui-se que as fatias menos significativas sao o
efluente liquido e as trés correntes de gases de exaustao provenientes das caldeiras e do
incinerador; estas representam as fontes cujos calores em excesso sdo mais baixos. O
principal fator para os gases de exaustdo representarem uma fracdo tao reduzida é a sua
temperatura limite de utilizacdo que reduz muito o seu potencial de uso. Estas fontes de
excesso entalpico ficam com um potencial de recuperacdo muito reduzido, sendo muito

dificilmente utilizadas em alguma tecnologia de recuperacao.

Expansdo V1 Aeroarrefecedores ECE
4.2% 7.8% 0.1% TERMEC

0.2%
Efluente liquido

0.4%

. Torre de
Incinerador arrefecimento:
0.4% ANL 35.1%

Torre de arrefecimento:

Torre de arrefecimento:
NIT 39.0%

MNB 13.0%

Figura 5.17: Distribui¢@o grafica percentual das quantidades entélpicas de cada fonte de calor em
excesso.

Fontes como a agua quente dos aeroarrefecedores e o vapor a 1 barg expandido nao
devem ser desvalorizadas, pois estas ndo representam a maior fracdo, mas séo as fontes

mais expressivas quando se retira as torres de arrefecimento do cenério de estudo.

As gamas de temperatura de cada fonte sdo outro parametro com elevada importancia
para caracterizacdo das fontes (Figura 5.18). Para completar a analise e estudar a viabilidade

das mesmas na aplicacdo em sistemas de recuperacdo de calor em excesso as gamas de
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temperatura foram analisadas desde o valor minimo registado até ao maximo. A possibilidade

de recuperacdo de uma dada corrente aumenta quanto maior for o seu nivel térmico.

Dentro das fontes de baixo nivel térmico, as fontes relativas aos gases de exaustdo e a
expansao de vapor a 1 barg sdo as que possuem maior nivel térmico, sendo o0s gases de

exaustéo do incinerador os que apresentam temperaturas mais elevadas.

Temperatura (°C)
0 50 100 150 200 250

Torre ANL

Torre NIT

Torre MNB
Incinerador
Expansdo V1
Efluente geral
Aeroarrefecedores
ECE

TERMEC

Figura 5.18: Gama de temperaturas de cada uma das fontes.

De forma a avaliar a quantidade energética e o nivel térmico em conjunto, distribuiu-se
a quantidade de calor em excesso pelo respetivo nivel térmico, criando trés gamas de

temperatura dentro da gama de estudo (Figura 5.19).

As gamas de temperatura criadas distinguem a quantidade de calor com temperaturas
baixas que dificultam a utilizacdo das correntes, [25-40] °C, das temperaturas médias, [40-
100] °C, e das temperaturas altas, [100-230] °C, que possuem maior aplicabilidade em

tecnologias de recuperacao de calor.

Pela Figura 5.19 pode concluir-se que a maioria da quantidade energética perdida pelo
sistema tem um nivel térmico muito baixo, o que associa este calor a uma baixa capacidade

recuperacao pelas tecnologias estudadas.
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Figura 5.19: Calor normalizado em excesso da PAD em funcéo da temperatura.

Para completar a descricdo de todas as fontes de calor, falta analisar os restantes
parametros: composicao, temperatura minima permitida para recuperac¢do do calor, Tmin, €
disponibilidade ao longo do tempo. Na Tabela 5.5 encontra-se um resumo da avaliagéo de

todos os parametros para cada fonte de excesso entalpico.

Cruzando todos os parametros analisados, 0 excesso entalpico, a temperatura, a
composicdo, a temperatura minima e a disponibilidade, a fonte com maior potencial de
recuperacdo é a expansdo de vapor, uma vez que possui uma quantidade significativa de
calor em excesso, um nivel térmico elevado e é uma substancia que néo carece de materiais
de construgcdo muito caros, abrangendo assim mais tecnologias de possivel recuperacao de
excesso de calor. A maior desvantagem desta fonte € o facto de ser uma corrente intermitente

no tempo, sendo necessario encontrar uma tecnologia que permita este regime.
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Tabela 5.5: Resumo das fontes de excesso entalpico com analise dos parametros de avaliagao.

Processo

Torres de

arrefecimento

Incinerador

Efluente liquido

Expanséo de vapor

de 1 barg
Aeroarrefecedores

Caldeiras de
producéo de vapor
de 24 barg

Tipo de
fonte de

calor
Agua de

refrigeracéo

Gases de

exaustao

Efluente

Vapor de 1
barg

Agua quente

Gases de

exaustao

Composicéo

H-O

N2, Oz, H20,
COy, SOz e
NO,

H20

H20

H20

N2, O2, H20,
COz e NOz

Tmin (°C)

25

160

25

*(condensacéo)

25

100

Disponibilidade

Continua

Continua

Continua

Descontinua

Continua

Descontinua
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6. Proposta de solucéo

6.1. Melhorias/Otimizacdo dos processos com excesso de calor

Como mencionado anteriormente, antes de propor tecnologias de recuperacdo para

qualguer fonte de excesso entalpico, deve observar-se 0 processo e encontrar oportunidades

de melhoria/otimizacdo. De seguida para cada processo onde foi avaliado o excesso

entalpico, serdo apontadas acdes que visam a melhoria ou monitorizacdo da eficiéncia

energética do processo.

Tabela 6.1: Melhorias a efetuar nos processos com excesso entalpico.

Torres de

arrefecimento

Incinerador

Efluente liquido

Expanséao de

vapor de 1 barg
Aeroarrefecedores
Caldeiras de

producao de

vapor de 24 barg

Instalacdo de um caudalimetro na divisdo da purga do nitrico para as
torres da anilina e do MNB, para controlo da fracdo enviada para
cada torre.

Estudo da fracéo 6tima da purga do nitrico desviada para as torres
da anilina e do MNB, pois esta pode conduzir a poupancas globais
na agua de make-up as duas torres a jusante.

Instalar um caudalimetro de medicéo da agua de recirculagéo na
torre de arrefecimento de MNB e duas sondas de temperatura ha
entrada e saida da agua de recirculagao.

Projetar uma tecnologia de pré-aguecimento do ar alimentado a
caldeira, para melhorar a eficiéncia energética poupando combustivel
para combustdo, uma vez que nao se teria que gastar energia para
aquecer o ar.

Efetuar a ligagdo da sonda de temperatura instalada no local de
saida do efluente liquido para tratamento ao sistema de controlo da
fabrica.

Foram verificadas possiveis utiliza¢cdes deste vapor excedentario.

Instalacdo de um caudalimetro para medir o caudal de 4gua quente
que atravessa o0s aeroarrefecedores.

Instalacdo de um medidor de oxigénio integrado no sistema de
controlo, de forma a controlar o excesso de ar que esta a ser
introduzido na caldeira.

Projetar uma tecnologia de pré-aguecimento do ar alimentado a
caldeira, com o0 mesmo objetivo da melhoria aplicada ao incinerador.
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6.2. Propostas de tecnologias para cada fonte de calor em excesso
Cada fonte de excesso de calor tem caracteristicas inerentes que permitem a aplicacéo
ou ndo das tecnologias anteriormente estudadas. Para relacionar as fontes com as
tecnologias estudadas, o critério principal usado foi a gama de temperaturas de aplicabilidade
da tecnologia. As fontes cujas temperaturas se incluem no intervalo de temperatura de
aplicacdo da tecnologia, foram consideradas viaveis para a sua recuperacdo. Esta andlise

encontra-se registada na Tabela 6.2.

Nesta andlise ndo foram consideradas como potenciais tecnologias as fornalhas
recuperativas, regenerativas, nem as fornalhas de excesso de calor, uma vez que s6 sao
aplicaveis a gamas de temperatura médias e altas. Por outro lado, a geracdo elétrica
fotovoltaica ndo foi incluida por ser uma tecnologia de recuperacéo de radiacéo e este tipo de

fontes nédo foi estudada.

Os economizadores sao vidveis para recuperar o calor de todas fontes, uma vez que
operam numa gama de temperaturas que abrange todas a faixa de temperaturas de baixo
nivel térmico (<230 °C). O calor em excesso pode ser usado também em pré-aquecedores,
no entanto a agua de arrefecimento bem como o efluente liquido tém temperaturas muito

baixas, inferiores a 35 °C, que limitam a sua aplicabilidade.

As bombas de calor, sistemas que provocam a elevacao do nivel térmico da fonte para
futuras utilizacdes ou também usadas em correntes do processo que necessitam de energia,
dividem-se em dois tipos que agrupam todas as fontes. As bombas mecanicas reinem as
fontes com temperaturas abaixo dos 100°C e as térmicas incluem as fontes acima de 100°C.
Nas bombas de calor as fontes de excesso de calor também podem ser usadas nos

evaporadores perdendo o seu excesso de calor.

Ao nivel dos ciclos termodinamicos, o ciclo de Rankine organico necessita de uma fonte
guente para o processo de evaporagcdo do fluido de trabalho e de uma fonte fria para
condensacéo. As fontes de calor em excesso escolhidas como fonte quente do ciclo englobam
todas as estudadas menos a agua de recirculagéo das torres de Anilina e MNB, que possuem
temperaturas abaixo dos 30 °C. No caso de fontes acima de 120 °C também se pode usar

ciclos de Kalina.

A agua de recirculagdo nas torres de refrigeracdo possui temperaturas baixas que
abrangem poucas tecnologias, portanto a sua melhor utilizacdo seria aplica-las em
integracdes energéticas ao longo da PAD, trocando energia em sistemas com necessidade
de aguecimento. Adicionalmente devem ser identificadas possiveis integracdes energéticas

no processo com vista a uma reducao de calor dissipado através da agua de arrefecimento.
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A conversao termoelétrica apenas € viavel acima de temperaturas de 150 °C, o que s6
inclui os gases de exaustdo do incinerador. Enquanto que a conversao piezoelétrica engloba

as fontes entre 100 e 150 °C, onde apenas pode ser utilizado o vapor de 1barg expandido.

Tabela 6.2: Andlise das tecnologias viaveis para cada fonte de calor em excesso com base nas
gamas de temperatura.

(@]
©
= 4 0
© o B LL
c @) o S (@)} =
= = = S (0] I ne
< 2| < =] 2 9| S| W] F
© ) ) (o) o I « © ©
B O I = = 5 ol =] =
Q o Q < o c o 3 g
s| 5| 5| 2| 8| 8| &| =| =
- - - L < £ > O O
Economizadores X X X X X X X X X
Permutadores
Pré-aquecedores X X X X X
Bombas de Mecanicas X X X | X X
calor Térmicas X X X X
Ciclo de Rankine
organico
termodinamicos
Ciclo de Kalina X X X X
Conversio Termoelétrica X
elétricadireta | piezoelétrica X

Na sequéncia desta analise, serd descrita na sec¢do seguinte uma proposta de
tecnologia de recuperacdo de calor integrada na PAD, para pré-aquecimento do ar de
combustéo de trés unidades (incinerador, caldeira ECE e caldeira TERMEC) utilizando fontes

de calor em excesso.

6.3. Proposta de solucdo — Pré-aquecimento do ar de combustédo da
caldeira ECE/TERMEC e do incinerador

As caldeiras estudadas bem como o incinerador ndo possuem pré-aquecimento do ar

de combustdo, entrando o ar na caldeira e no incinerador a temperatura ambiente e pressao

59



Quantificacdo do excesso entalpico de baixo nivel térmico na industria

atmosférica. No entanto, o pré-aquecimento do ar de combustdo pode levar a poupancas
energéticas de 20 a 30% [15]. Como vimos anteriormente as fontes de calor, como por
exemplo o vapor e a agua quente, sdo desperdicadas e, todavia, podem ser utilizadas no
aquecimento do ar de combustéo. O estudo sera efetuado para o incinerador e para uma
caldeira, uma vez que normalmente durante o ano sé a caldeira TERMEC ou a caldeira ECE
estdo a funcionar e s6 em casos excecionais estdo as duas em operagao. Assim a partir daqui
designa-se por caldeira ECE/TERMEC.

Este tipo de tecnologia, pré-aguecimento do ar, permite reduzir as emissbes de CO,
derivada da poupanca de combustivel nos processos de combustdo. O gés natural € um
produtor de COg, posteriormente, libertado para a atmosfera, contribuindo para as alteragdes
climaticas sentidas globalmente. Deste facto deriva a aplicacao de custos sobre emissfes de

COg, resultando numa economia de custos.

As fontes de calor utilizadas nesta aplicacdo, o vapor de 1 barg e a agua quente, tém
temperaturas de utilizacdo conhecidas. No caso do vapor, o calor trocado € o seu calor latente,
portanto a temperatura é considerada constante, de 120 °C, sendo a temperatura
correspondente a saturagdo do vapor a 1 barg. Na troca de calor com a 4gua quente, esta
entra no pré-aquecedor com uma temperatura de 78 °C e sai com 56 °C, sendo estas as

temperaturas médias do processo anteriormente estudados, sec¢éo 5.6.

As temperaturas de alimentacdo do ar as caldeiras e ao incinerador foram obtidas pelo
célculo da temperatura média logaritmica minima, sabendo que o ar entra no pré-aquecedor
a 25 °C. Se for utilizada a fonte de vapor, a temperatura maxima de alimentagédo do ar a
combustao € de 119°C, mas utiliza-se uma margem para o caso de existir alguma alteracdo
nas pressoes e temperaturas do processo, portanto a temperatura considerada foi de 100°C.
Sendo a fonte a 4gua quente, a temperatura maxima do ar € de 77°C, portanto assumiu-se

como temperatura do ar alimentado as caldeiras e ao incinerador 70 °C.

O calculo é efetuado com base no balanco energético a caldeira, com 0s pressupostos
assumidos anteriormente na seccdo 5.7, ou seja, 15% de ar em excesso e cerca de 41
kJ/molgn de calor perdido. Para este calculo assumiu-se uma producéo de vapor normalizada,
de 0,045 para a caldeira e 0,03 para o incinerador, em unidades arbitrarias. A partir do balanco
determina-se a quantidade combustivel necessaria uma vez que a producdo de vapor é

conhecida.

O balango energético foi realizado para trés temperaturas do ar, 25, 70 e 100 °C. Na
Tabela 6.3 registam-se as reducdes obtidas no consumo de combustivel quando aguecemos

0 ar da caldeira ECE/TERMEC e do incinerador, desde 25 °C até a temperatura pretendida.
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Tabela 6.3: Redugfes nos consumos de combustivel na caldeira ECE/TERMEC e no incinerador
normalizadas em fun¢éo da temperatura de entrada do ar de combustéo.

Caldeira ECE/TERMEC Incinerador
70 11,4 7,6
100 19,2 12,8

Como esperado, aumentando a temperatura de entrada do ar de combustao, diminui-
se a quantidade necessaria de combustivel, cujo custo foi considerado 0,28€/Nm? [25]. Esta
poupanca tem, por si s6, um efeito multiplicador jA que é necessario menos ar e,
conseguentemente, menos energia é gasta no seu aguecimento até a temperatura que ocorre

a combustdo. As poupancas alcangadas no sistema estdo contabilizadas na Tabela 6.4.

Na tabela seguinte € ainda considerada uma terceira opcao de utilizacéo das fontes de
excesso entalpico, onde se combinam as duas fontes de calor estudadas (vapor e agua
guente). Nesta solucdo assume-se que sempre que ha vapor disponivel este é utilizado nos
permutadores, mas quando a fonte cessa utiliza-se agua quente, gerando poupanca de
combustivel durante todo o ano, de calor em excesso desperdi¢cado para o meio ambiente, de
agua desmineralizada poupada pela recolha de condensados e ainda poupanca de energia

elétrica gerada pela paragem dos aeroarrefecedores.

Além das poupangas verificadas no combustivel, consequentemente, reduz-se as
emissbes de CO; por volume de combustivel economizado, com o valor de 56 kgco2/GJen
[26]. Os beneficios associados a esta reducao de emissbes corresponde a 25€/tcoz, estando

estes também expressos na tabela seguinte [27].

Por andlise da comparacéo das poupancas obtidas entre a utilizacdo das duas fontes
isoladas, conclui-se que sdo aproximadamente iguais. A op¢ao da utilizacdo das duas fontes
de forma alternada vai permitir poupancas acrescidas quando comparada com a utilizacéo de

cada uma delas de forma isolada.

No caso da poupanca de custos operatorios determinada quando se utiliza 4gua quente,
dever-se-ia adicionar a poupanca obtida pela possivel paragem de funcionamento de alguns
aeroarrefecedores, que diminuem o consumo de energia elétrica da PAD e tém um custo

associado.
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Tabela 6.4: Poupangas associadas a instalagdo de pré-aquecimento do ar na caldeira
ECE/TERMEC e no incinerador.

Vapor 1 Vapor 1
Vaporl  Agua barge  Vapor1 Agua barg e
barg guente agua barg guente agua
quente quente
Poupanca de
gas natural 19,2 11,4 16,0 12,8 7,6 10,7
(Nm?/h)
Poupanca de
emissoes de 41,3 24,5 34,6 27,5 16,4 23,0

CO (kg/h)

Poupanca de
custos em gas 5,37 3,19 4,17 3,58 2,13 3,0
natural (€/h)

Poupanca de
custos em
o 1,03 0,61 0,86 0,69 0,41 0,57
emissoes de

CO; (€/h)

Poupanca de

custos num 309072 30999° 43531°¢ 20605% 20666° 29021°¢
ano (€/ano)

a. Considerando 4831 horas de expanséo de vapor por ano.

b. Considerando disponibilidade durante de 93% do total do ano (8150 horas).

c. Considerando 4831 horas de expansao de vapor e 3319 horas de utilizagcao de agua quente.

Como referido anteriormente, para realizar este processo de pré-aguecimento é
necessario calcular as necessidades energéticas para efetuar a elevagao entalpica do ar,

através da seguinte equacao:

T (6.1)
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Onde Q,, é quantidade energética necesséria, em kW, para elevar a temperatura do ar
de 25 °C a temperatura objetivo T (70 °C ou 100 °C), n,,- € o caudal molar do ar, em mol/s, e

Cpqr € a capacidade calorifica do ar, em kJ/(mol °C) (ver Anexo A.1).

No caso da utilizagdo do vapor excedentario de 1 barg a seguinte equacao permite

calcular o caudal de vapor necessario (1,gpor):
. 3 % (6.2)

vapor LC

O vapor necessario ao pré-aguecimento do ar até 100 °C com a instalagéo dos trés preé-
aquecedores seria de 520 kg/h, correspondendo a 312 kg/h para os pré-aquecedores das
caldeiras que trabalham alternadamente e 208 kg/h para o incinerador. Este vapor utilizado
resulta numa poupanca de agua desmineralizada, uma vez que esta tecnologia permite

recuperar os condensados.

Para o uso da agua quente como fonte térmica do processo é essencial conhecer o seu
caudal massico de forma a perceber se este se encontra disponivel para cumprir 0s requisitos

energéticos. Este caudal é calculado através da seguinte expressao:

Qar (6.3)
CPigua (qu - qu)

Myg quente =

Onde T,, e T,; sdo as temperaturas da corrente quente de entrada e saida do

permutador, neste caso a 4gua quente cujas temperaturas séo 78 °C e 56 °C, respetivamente.

Verificou-se que os caudais de agua necessarios para o0 pré-aquecimento do ar nas

caldeiras e incinerador sdo 4525 kg/h e 3024 kg/h, respetivamente.

6.3.1. Projeto dos pré-aquecedores (permutadores)
Nesta seccao serdo dimensionados trés pré-aquecedores de ar de combustdo, um para
ser alocado na entrada de ar ao incinerador e 0s outros dois nas entradas do ar as caldeiras

ECE e TERMEC. Considerar-se-a que os pré-aquecedores das caldeiras sao iguais.

Os pré-aquecedores de ar sdo permutadores que permitem a troca de calor entre dois
fluidos, neste caso, ar/vapor e ar/agua. Tipicamente, estes permutadores séo do tipo de fluxo
cruzado, onde o fluido quente circula no interior dos tubos e o ar atravessa o feixe de tubos

perpendicularmente.

O vapor ou a 4gua deve circular no interior dos tubos de forma a minimizar as perdas

de calor para o exterior, assim como o facto de, em relacdo ao ar, serem maiores promotores

63



Quantificacdo do excesso entalpico de baixo nivel térmico na industria

da formacao de incrustacdes (fouling). Deste modo, fazendo circular estes fluidos do lado dos
tubos, se facilita o processo de manutencéo e limpeza do permutador, pelo que os tubos

apresentam maior acessibilidade para realizacdo do mesmo.

O parametro principal para o dimensionamento de um permutador é a area de
transferéncia de calor, uma vez que esta € a caracteristica principal para determinacao de
custos e para a configuracdo do layout do permutador. A &rea necessaria para se dar a
transferéncia do calor, apresentado anteriormente, é calculada através da seguinte equacao:

_ _ Q (6.4)
Q—U*AS* ATlmHAS—m

Onde Q é o calor necessario ao aquecimento, em W, U é o coeficiente global de
transferéncia de calor, em W/(m? °C), A, é a area de transferéncia de calor, em m?, e ATlm é

a temperatura média logaritmica, em °C.

A temperatura média logaritmica calculada (anexo C), ndo varia da caldeira para o

incinerador, pois o objetivo de aquecimento do ar bem como a fonte de calor usada séo iguais.

De acordo com a literatura, o coeficiente global de transferéncia de calor entre vapor e
0 ar situa-se numa gama de [30-300] W/(m? °C) e, entre a 4gua e o ar, a gama é de [20-300]
W/(m? °C) [28]. O coeficiente global de transferéncia de calor depende sobretudo do
coeficiente pelicular do lado do ar e este varia com o caudal de ar que passa na carcaca,
sendo diferente para os dois casos. Os custos do permutador aumentam com o aumento da
area de transferéncia de calor estimada, portanto deve-se determinar a area minima
necessaria para o permutador. Na Tabela 6.5 apresentam-se as temperaturas médias
logaritmicas, os coeficientes globais e as perdas de presséo do ar para os diferentes casos

de aplicacéo (ver Anexo C).

A média logaritmica da temperatura € mais elevada no caso em que se usa vapor e,
consequentemente, conduz a um permutador de calor com uma menor area de transferéncia

de calor.

No caso dos permutadores para a caldeira em que a velocidade do ar que € superior,
considerando tubos iguais, o seu coeficiente de transferéncia de calor pelicular & maior,

aumentando o coeficiente global de transferéncia de calor.

O aumento da perda de pressdo do ar no exterior dos tubos também se justifica,
igualmente, pela relacdo diretamente proporcional entre a velocidade do ar e a perda de

pressao, mas, no entanto, ndo se verifica significativa para efeitos de projeto.
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Tabela 6.5: Dados do processo de transferéncia de calor.

Caldeira ECE _ Caldeira ECE )
Incinerador Incinerador
e TERMEC e TERMEC

Temperatura média

48 14
logaritmica (°C)
Coeficiente de
transferéncia de calor 196 160 186 148
global (W/(m? °C)
Perda de presséo do

0,018 0,008 0,014 0,007
ar (bar)

Para a definicAo da configuracdo dos permutadores, inicialmente escolheram-se
especificages como o numero de tubos, o tipo de tubos e 0 material. O mesmo numero de
tubos e o mesmo tipo foi escolhido para os trés permutadores, com o objetivo de uniformizar
a andlise. A especificacdo dos tubos é baseada na literatura (Anexo C.2), tendo estes um
diametro externo de %1 in (0,019m), com uma escala BWG 14 e didmetro interno de 0,584in
(0,015m). O namero de tubos escolhido foi de 144 tubos. O material escolhido para os tubos
foi aco carbono, pois ha gama de operacéo pretendida, ndo é suscetivel de degradacédo por

processos oxidativos (T<425 °C) [8].

As areas de transferéncia de calor obtidas para os trés pré-aguecedores sdo
relativamente préximas, dai resultando comprimentos de tubos semelhantes (Tabela 6.6),

para cada uma das fontes de calor abordadas.

Para efeitos de calculo dos custos ndo foram encontrados dados para permutadores de
fluxo cruzado, tendo-se recorrido a dados para permutadores de carcaca e tubos. Este tipo
de permutadores possui precos mais elevados do que para fluxo cruzado, portanto esta
estimativa € calculada por excesso. Através da area € possivel estimar o custo dos
permutadores, de acordo com a forma de célculo apresentada no Anexo C.3. A andlise de
custos tem como objetivo comparar a poupanca obtida pela implementacdo dos trés pré-
aquecedores recuperadores de calor em excesso ha PAD e o investimento na instalacdo dos
pré-aquecedores. Inerente a este projeto esta a recuperacao de fontes de excesso entalpico,

como o calor latente do vapor excedentario de 1 barg e o calor sensivel da agua quente que
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seria removido nos aeroarrefecedores, mas que se quer que seja reutilizado nesta
transferéncia de calor. O fator que relaciona estes dois fatores € o payback, apresentado em
meses. Na Tabela 6.6 pode-se observar, de forma comparavel os valores das dimensdes dos
permutadores e respetiva analise da rentabilidade entre o uso das duas fontes estudadas
(vapor e 4gua quente).

Tabela 6.6: Detalhes das caracteristicas e do investimento envolvido na aquisigdo dos trés
permutadores de calor, comparando a utilizagcao das duas fontes de calor estudadas (vapor e 4gua

guente).
Caldeira ECE e ) Caldeira ECE )
Incinerador Incinerador

TERMEC e TERMEC
Area de transferéncia

2x20,3 16,5 2x432 36,2
de calor (m?)
Comprimento dos
tubos por permutador 2,4 1,9 5,0 4,2
(m)
Custo total do projeto

63 385 108 412

total (€) 2
Payback (meses) 15 25

(a) Este custo de projeto tem adicionada a inflag&o referente ao ano de 2019

Como se pode comprovar pela analise de custos das duas estratégias individualmente,
o investimento no caso de utilizar &gua quente como fonte de excesso de calor € mais elevado,
devido a maior area requerida nos permutadores de calor. Apesar da agua quente ser uma
fonte continua ao longo do ano, isso ndo compensa o facto de possuir temperaturas médias
logaritmicas muito inferiores e, por sua vez, necessitar de maiores gastos na aquisi¢do dos
permutadores de calor. Portanto conclui-se que a fonte de vapor de 1 barg é mais vantajosa

em termos econémicos.

Analisando a proposta da utilizagdo das duas fontes em regime intermitente referida na
secc¢dao anterior, a fonte que requer maiores dimensdes para permutar o calor entre o0 ar e a
fonte quente é a agua quente, portanto tem que se assumir a aquisicdo dos permutadores
dimensionados para esta fonte, que se adapta igualmente a operacdo com vapor permitindo

um aguecimento acrescido do ar.
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Com o valor das poupancas obtidas (Tabela 6.4) e do investimento na instalacdo dos
permutadores dimensionados para a agua quente (Tabela 6.6), obtém-se o payback do

projeto. De seguida apresentam-se os valores finais desta solugéo:

e Poupanca de custos = 72 551 €/ano
¢ Investimento total de projeto = 108 412 €/ano

e Payback =18 meses

Comparando as trés solugbes apresentadas, o uso das fontes quentes de forma
individual e o seu uso combinado, revela que a combinacgéo das duas fontes € mais rentavel
a nivel econémico a longo prazo com maiores poupancgas de custos, reduz o desperdicio de
calor sem utilizacdo para o meio ambiente proveniente de duas fontes e apresenta vantagens

ao nivel da sustentabilidade, evitando emissdes de GEE.

6.3.2. Proposta de alteracdo de processo
Com vista a diminuir os custos associados a este projeto de pré-aquecimento de ar,
propde-se o funcionamento de apenas uma caldeira durante todo o ano. Esta modificagéo ao
processo faria com que apenas fosse necessario o pré-aquecimento do ar a uma caldeira,
sem a necessidade de instalar dois permutadores. Todavia, a caldeira que nédo fosse utilizada
nao poderia parar totalmente, uma vez que tem que se manter um funcionamento minimo
para pd-la a operar rapidamente em carga maxima quando houver necessidades de vapor

excecionais na fabrica, como por exemplo arranques de instalagdes.

Com a instalacdo de apenas um permutador para uma das caldeiras (ECE ou
TERMEC), verificavam-se poupanc¢as no custo do projeto devido a compra de menos um

permutador, que resultam nos dados de investimento apresentados na Tabela 6.7.

As poupancas no custo de operacdo néo se alteram com a instalacdo de apenas dois
permutadores, apenas se alteram os custos de capital que resultam em poupancas de custos
de cerca de 35% relativamente a utilizacdo de trés permutadores, anteriormente referida. As
conclusOes relativamente a escolha da fonte de calor a utilizar € a mesma, mas no caso de
alteracdo do processo, este projeto de dois permutadores € muito mais vantajoso a nivel
econémico uma vez apresenta as mesmas poupancas na operacado e menores custos de

investimento.
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Tabela 6.7: Comparacéo dos detalhes do investimento envolvido na aquisi¢do dos trés
permutadores de calor (proposta 1) ou dois permutadores (proposta 2), para a utilizagao das
diferentes fontes de calor estudadas.

Vapor 1 barg e

Vapor 1 barg Agua quente

agua quente

Proposta 1 2 1 2 1 2

Poupanca de
custos (€/h)

51511 51 665 72 551

Custo total do
) 63 385 41 445 108 412 69 458 108 412 69 458
projeto (€) @

Payback
15 10 25 16 18 12
(meses)

(a) Este custo de projeto tem adicionada a inflagéo referente ao ano de 2019
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7. Conclusbes e sugestoes para trabalho futuro
O principal objetivo desta dissertagdo consistiu em identificar oS processos que
possuem maior potencial de excesso entalpico de baixo nivel térmico, na unidade producéo
de Anilina e Derivados, da Bondalti Chemical S.A. Consequentemente, depois do
levantamento das correntes de excesso de calor, procedeu-se a quantificacdo da energia

térmica perdida para o meio ambiente.

Inicialmente através do método Bottom-up (método de estimativa do calor em excesso
na inddstria), comecgou-se por responder a um questionario que permitiu identificar os
processos com maior potencial de recuperacao de calor de baixo nivel térmico, entre eles:
torres de arrefecimento, aeroarrefecedores, incinerador, caldeiras, equipamentos com
radiacdo térmica e efluentes. Os equipamentos de radiacdo térmica ndo mereceram

abordagem posterior neste estudo.

A quantificacéo do excesso entélpico foi efetuada com base nos dados operatérios entre
marco de 2019 e marco de 2020. Quando os dados necessarios ndo estavam disponiveis no

sistema, recorreu-se a medi¢cdes no local com medidores portateis.

No caso das torres de refrigeragdo o calor em excesso identificado € o calor perdido
pela agua de recirculacdo na torre, eliminado para o meio ambiente em forma de vapor. Na
PAD existem trés torres de arrefecimento: Anilina, MNB e Acido Nitrico. Destas, a torre do
acido nitrico e a torre da anilina sdo as torres que representam o maior desperdicio entalpico,
representando 44% e 40%, respetivamente, relativamente ao calor total perdido nas trés
torres. No entanto, a torre que possui maior potencial de recuperacao é a torre do acido nitrico

pois possui 0 nivel térmico mais elevado.

Tanto no incinerador como nas caldeiras produtoras de vapor de 24 barg (ECE e
TERMEC), a fonte de excesso entalpico é a corrente de gases de exaustdo enviada para a
atmosfera. A quantidade de calor perdido é calculada com base numa temperatura minima
de utilizacdo, correspondente a temperatura de condensacdo de compostos cOrrosivos
presentes nos gases. Este € um fator limitante, pois apenas recupera uma fragdo da entalpia
total da corrente. Destes trés sistemas o incinerador possui 0 maior desperdicio entalpico e o
maior nivel térmico (208 °C), seguido das duas caldeiras que tém quantidades entalpicas

muito idénticas e temperaturas, na ordem dos 152 °C para a TERMEC e 129 °C para a ECE.

Relativamente aos efluentes foram estudados o efluente liquido e a expanséo de vapor
excedentario de 1 barg. O efluente liquido é proveniente da fabrica com destino a estacao de
tratamentos de aguas. Este efluente tem uma temperatura média de cerca de 30 °C, sendo

esta uma temperatura muito baixa, uma vez que a temperatura de referéncia utilizada para o
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calculo do excesso entalpico € de 25 °C, reduzindo o seu potencial de recuperacdo da fonte.
O vapor de 1 barg expandido é o vapor excedente ndo utilizado como utilidade na fabrica.
Este vapor foi quantificado recorrendo a abertura da valvula de expansao para determinacéo
do caudal e o excesso de calor é o calor latente libertado no processo de condensacéo. A

presséo de 1 barg, a temperatura de saturagéo ronda os 120 °C.

No sistema de aeroarrefecedores o calor dissipado para o0 meio ambiente provém da
agua gquente que é arrefecida nesta unidade, sendo libertada na forma de corrente de ar

quente.

Comparando todas as fontes, a que representa a maior quantidade de calor em excesso
€ o sistema de torres de refrigeracdo com 88% de todo o calor perdido. No entanto esta fonte
tem um nivel térmico muito reduzido comparativamente as restantes fontes. A fonte
considerada com maior potencial de recuperagdo de excesso entalpico é o vapor de 1 barg
excedente do sistema, que possui uma quantidade de calor significativa de 4,2%
relativamente ao desperdicio total da unidade industrial, um nivel térmico elevado e nédo
necessita de materiais de construcdo muito caros, quando aplicada numa tecnologia de

recuperacao de calor, abrangendo uma maior gama.

Relativamente as propostas de solucao, primeiramente foram propostas melhorias para
monitorizacdo dos sistemas associados as perdas de calor e, seguidamente, fez-se uma
analise entre todas as fontes e as possiveis tecnologias de recuperacéo de calor estudadas

inicialmente neste trabalho.

A proposta principal baseia-se na instalacdo de trés pré-aquecedores de ar de
combustdo, um no incinerador e dois nas caldeiras ECE e TERMEC, com vista a poupanca
de combustivel (gas natural) e recuperacgéo de excesso entalpico. Efetuou-se um estudo sobre
a melhor fonte de calor a empregar nos pré-aquecedores, entre o0 vapor de 1 barg, 4gua
guente (aeroarrefecedores) ou uma combinacao entre as duas. A proposta mais favoravel é
a combinacéo intermitente das duas fontes, utilizando vapor como fonte principal e nos
periodos em que esta fonte ndo esté disponivel, recorrendo a agua quente como fonte quente

do processo.

A estratégia combinada tem como principais beneficios as poupancas econdémicas
geradas a longo prazo e o reaproveitamento do excesso entalpico proveniente de duas fontes
de calor. Com esta Ultima estratégia, o volume de gas natural poupado no sistema e a
consequente reducdo de emissdes de CO, representam 72 551 €/ano, sendo o payback deste

projeto € de 18 meses.

70



Conclusdes e sugestdes para trabalho futuro

Uma proposta alternativa foi elaborada tendo por base a altera¢do do sistema atual das
caldeiras, utilizando apenas uma delas durante todo o ano. Esta alteracdo leva a instalacao
de apenas dois pré-aquecedores, diminuindo os custos de investimento em cerca de 35%.
Portanto, a aplicacdo da estratégia combinada neste sistema de dois permutadores, permite
baixar o payback para 10 meses, concluindo que esta seria a proposta mais benéfica para

uma futura instalacéo.

Apresentam-se de seguida sugestdes para trabalhos futuros, com vista a melhorar esta

analise do excesso entalpico e proposta técnica de reducdo do mesmo:

¢ Incluir no estudo os equipamentos emissores com radiagao térmica, pois podem
representar elevadas quantidades de energia térmica perdida para o ambiente;

e Avaliar a implementag&o de um ciclo de Rankine organico com fontes de calor
em excesso, para producao de energia elétrica com baixas emissdes de gases
de efeitos de estufas pois provém de fontes reutilizadas.

e Avaliar a viabilidade e custos de investimento de sistemas de bombas de calor

a instalar em correntes de baixo nivel térmico, provocando a sua elevagéo.
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Anexos

A. Tabelas de propriedades fisicas

Neste anexo descrevem-se todas as propriedades fisicas de diferentes compostos,

necessarias aos calculos efetuados durante o presente relatério.

A.1. Capacidades calorificas

Nas seccbes 5.3 e 5.7 deste relatdrio foi necesséaria a utilizacdo das capacidades

calorificas de diferentes gases, as quais se encontram descritas na Tabela A.1.

Tabela A.1: Capacidades calorificas de compostos gasosos [21].

Composto Férmula  a=* 103 b * 10° cx 108  d=x 1012
Metano CHa4 34,31 5,469 0,3661 -11
Etano CzHe 49,37 13,92 -5,816 7,28
Propano CsHs 68,032 22,59 -13,11 31,71
Azoto N> 29 0,2199 0,5723 -2,871
Dioxido de carbono CO; 36,11 4,233 -2,887 7,464
Oxigénio 0. 29,1 1,158 -0,6076 1,311
Agua H.0 33,46 0,688 0,7604 -3,593

A.2. Entalpias de formacao

As entalpias de formacdo dos compostos gasosos, descritas na Tabela A.2, sdo

necessarias ao célculo dos calores de reagao na secgao B.4.
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Tabela A.2: Entalpias de formagdo, em kJ/mol [21].

Composto Férmula HY 550¢
Metano CHa -74,85
Etano C2He -84,67
Propano CsHs -103,8
Azoto N2 0
Dioxido de carbono CO: 0
Oxigénio (O]} -393,5
Agua H20 -241,83
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B. Métodos de calculo para a quantificacdo de calor em excesso
Neste anexo sdo descritos os célculos relativo a quantificacdo da poténcia térmica
excedente em cada sistema, assim como 0s respetivos calculos auxiliares. Cada seccao é

referente a uma das fontes de calor excedente referida anteriormente.

B.1. Cdlculos auxiliares a quantificacdo de calor em excesso nas torres de

arrefecimento

Para o calculo do caudal de 4gua evaporada na torre de arrefecimento considera-se que
a energia da agua de recirculagdo que se transfere na torre de arrefecimento é usada na

evaporacgao da agua, assim:
Qevap = Myecire Cpégua AT
Qevap = mevap Ly

Onde Ly é o calor latente de vaporizagdo da 4gua, de 2542,8 kJ/kg [22].

B.2. Calculos auxiliares a quantificacao do calor em excesso nos gases de

exaustao do incinerador

Para o calculo da corrente de gases de exaustdo conhecem-se todas as condi¢bes
operatdrias. no entanto o caudal volumétrico dos gases esta expresso em Nm?3/h. Através da
equacao dos gases perfeitos € possivel determinar o caudal molar:

V*Pros  V*1,013 % 10°
R*T.r 8314%273,15

P+xV=n«xR+«T on=

A composicéo do gas é necessaria para determinar a sua capacidade calorifica média.

Na Tabela B.1 encontra-se a composi¢do conhecida do gas de combustéo.
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Tabela B.1: Composi¢cado molar da corrente de gases de exaustdo do incinerador.

Gas Percentagem molar
(%)
N> 64,0
(O] 7,4
H.O 22,8
CO; 5,8

Através de valores da literatura foi possivel obter expressdes da capacidade calorifica

em funcéo da temperatura para cada um dos gases (Anexo A.1).

A capacidade calorifica média da corrente é dada pela seguinte expressao:

Cp = Zni Cp;
7

Onde n; é a fragcdo molar dos compostos existentes na corrente e Cp; € a sua

capacidade calorifica.

Dada a temperatura da corrente é possivel calcular a sua capacidade calorifica da

corrente e calcular o calor em excesso da corrente (ver secc¢ao 5.3).

B.3. Calculos auxiliares a quantificacao do calor em excesso na expansao da

rede de vapor a 1 barg

Na equacgédo 5.8 utilizada para converter o coeficiente de fluxo em caudal massico €

utilizado um coeficiente de expanséo que é dado por:

Y:l—xdim1’4
3xry

Onde y é a razdo de calor especifico que é constante para cada fluido ou gas, neste

caso para o vapor tem um valor de 1,33K.

O x; corresponde a razdo da queda de pressao em fluxo de choque. Este valor de x; é
referenciado na literatura, sendo caracteristico para cada valvula e tem uma variacdo
inversamente proporcional relativamente a percentagem de abertura da valvula. O fenédmeno

de fluxo de choque da-se quando a diferenca de pressfes aumenta até um ponto em que 0
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caudal se mantém constante e pode ser observado quando se tem x ;,, maior que xr, neste

caso assume-se Y=0,66 [24].

Na Figura B.1 pode-se observar as diferentes regressoes entre x; € a % de abertura,

para as duas valvulas.

0.9
0.8
0.7
0.6 o\'
£ 05 ' "
= Xt = -0,0062x + 0,84 ®—Vilvula 8
0.4 Valvula 4"
0.3
0.2 Xt = -0,006x + 0,762
0.1
0
0 20 40 60 80 100
% Abertura

Figura B.1: Representacao grafica de x; em funcdo da % Abertura, para os dois tipos de valvula.

Para o calculo do calor em excesso da corrente considerou-se um calor latente de

condensacao de:

Le = 2541,8 kj kg [22]

B.4. Calculos auxiliares a quantificacao do calor em excesso nos gases de

combustdo das caldeiras de producdo de vapor a 24 barg

Para a quantificacdo do calor em excesso nas caldeiras de producédo de vapor de 24

barg foi necessario calcular o caudal da corrente de gases de combustao.

A composicao do gas natural é conhecida (Tabela B.2), assim como a massa volumica

e a massa molar:
pen = 0,8141 kg/Nm? [26]

MMgy = Y y; * MM; = 18,04 g/mol
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Tabela B.2: Registo da composi¢do molar do gas natural, em mol/molcn. [26]

Reagente Fracdo molar em

base seca (mol/molgn)

Metano (CHa) 0,8788
Etano (CzHe) 0,0806
Propano (CsHs) 0,0138
Azoto (N») 0,0141
Dioxido de Carbono (COy) 0,0127

Depois de conhecidos os coeficientes dos reagentes, determina-se a quantidade de ar
tedrico a introduzir na queima, através da reacdo de combustédo tedrica e 0s respetivos
balancos as diferentes espécies atomicas (C, H e O), apresentados a seguir:

0,8788 CH, + 0,0806 C,H, + 0,0138 C3Hg + 0,0141 N, + 0,0127 CO5 + gy (05 + 3,76 Ny)

= Neoz €Oz + Nypo Hy0 + 1y, N,

e Balanco ao C: ngy, = 0,8788 + 0,0806 * 2 + 0,0138 * 3 + 0,0127 = 1,09 mol/molgy

0,8788+4+0,0806+6+0,0138+8
« Balanco ao H: ny,, = s > *ot % = 2,05 mol/molgy

«  Balango a0 O: ny, = "C02" 21120 _ 0,017 « 2 = 2,11 mol/molgy

e Balanco ao N: ny, = w = 7,93 mol/molgy

Assumindo um excesso de ar de 15%, fez-se balanco as espécies atdmicas consoante
a reacdo de combustdo completa com excesso de ar, representada na secgdo 5.7, pela
equacdo 5.12.

Tabela B.3: Registo da composicao molar do gas de combusté@o para um excesso de ar de 15%,
em mol/molen.

Produto n; (mol/molgn)
Di6xido de Carbono (COy) 1,09
Vapor de agua (H20) 2,05
Azoto (N>) 9,13
Oxigénio (0O2) 0,32
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Para determinar o caudal molar dos gases de combustdo, em mol/h, utiliza-se a seguinte

expressao:

PGN >
MMgy N

Ngases = (nCOZ +ny,0 + 1N, noz)

Onde vy € o caudal volumétrico de gas natural, em m?h.

O balaco energético a caldeira resultou na seguinte expressao:

AH =0 Z fj AHR]- +Z Hsaidas - Z Hentradas =0

Reagdes

Onde:

AHp = Evi * AHf

n; — Ny,

£ =

Vi
em que n;, € n; Sd0 as quantidades molares de cada composto i a entrada e saida,

respetivamente.

Os calores de formagéo dos compostos (AH;i) estao expressos no anexo A.2.

Na Tabela B.4 estdo todas as reacbes independentes envolvidas na reacdo de

combustao e os respetivos calores de reacao.

Tabela B.4: Rea¢bes de combustéo e respetivos calores de reacao.

1 CH,(g) +2 0,(g) = C0,(g) + 2 H,0(g) -802
2 CHe(g) +7/5 0,(g) > 2 €0,(g) + 3 H,0(g) -1428

Para a quantificacdo da poténcia térmica dos gases € necessario determinar a
capacidade calorifica dos mesmos, esta € obtida da forma como foi explicada na secc¢ao A.1.
Para o calculo das entalpias especificas dos compostos, ndo é considerada a variacdo de

pressao, portanto a forma utilizada é a seguinte:

T
H; = f Cp dT
Tref
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Assume-se para a agua de alimentacdo e o vapor as condicdes de referéncia das
tabelas de vapor (agua liquida no triplo ponto, -0,01 °C e 0,00611 bar) e sdo consideradas
correntes independentes do processo. Os compostos envolvidos na rea¢do de combustao
tém como estado de referéncia agua no estado de vapor, a 1 atm e 25 °C. Para o célculo das

entalpias especificas dos compostos, ndo € considerada a sua variagao de pressao.

e Condicdes de entrada do combustivel: 25 °C e 1 atm — Hiin=0

e Condi¢des de saida do gas de exaustdo: Tqss € 1 atm

Tabela B.5: Quantidades molares numa base de célculo de 1 mol de gas natural , em mol/molcn,
e entalpias especificas, em kJ/mol, dos compostos a entrada e saida do sistema.

CH4 0,879 Henain - -
CzHs 0,0806 Hezpe,in - -
CsHs 0,0138 Hespgin - -
N> 9,13 Hyz in 9,13 Hpy2 out
CO, 0,0127 Hcozin 1,09 Heo2,0ut
(oM 2,43 Hpy in 0,316 Hoz,0ut
H>.O — == 2,05 Hyz0,0ut

As entalpias de entrada e de saida no sistema, do balango energético sdo dadas
respetivamente por:
Z Hentradas = Ncua,inHcna,in + NezneinHezne,in + Neaus,inHesns,in + vz, infnz,in

+ nCOZ,inHCOZ,in + nOZ,inHOZ,in + méguaHégua

Z Hsaidas = nNZ,outHNZ,out + nCOZ,outHCOZ,out + nOZ,outHOZ,out + nHZO,outHHZO,out
+ mvaporHvapor
Onde:

® Mygua = Myapor
®  Higuq = 421,3 k] /kg — agua liquida a 100 °C e 35 barg [22]

®  Hygpor = 2800 kJ/kg — vapor saturado a 25 bar [21]

82



Anexos

C. Calculos intermédios para a proposta de pré-aguecimento do ar
de combustao

O racio entre a massa de vapor produzida e o combustivel consumido é obtido através

do balanco energético efetuado a caldeira, presente na seccao B.4.

Variando a temperatura do ar obteve-se o racio para 25°C, 70°C e 100°C, com estes
valores obtém-se o volume de combustivel consumido para cada situacdo uma vez que a

producdo de vapor é considerada constante.

C.1. Dimensionamento do pré-aguecedor de ar

Este dimensionamento vai ser efetuado para trés permutadores, o pré-aquecedor do
incinerador e os pré-aquecedores das caldeiras, que sdo considerados iguais. Estudaram-se
dois casos de fontes quentes, portanto os trés permutadores foram dimensionados para 0s

dois casos.

Passo 1: Conhecer o calor trocado entre os fluidos (Q), em W, os caudais (), em kg/s,

e as temperaturas.
Para a permuta de calor entre o ar e o vapor:
Tye = 120°C; Ty = 120°C; Ty, = 25°C; Tfs = 100°C
Para a permuta de calor entre o ar e a 4gua quente:

Tye = 78°C; Tys = 56°C; Ty, = 25°C; Tyg = 70°C

Onde T,, e T, sdo, respetivamente, a temperatura do fluido quente a entrada e saida
dos tubos, T¢, € Ty, s@o, respetivamente, a temperatura do fluido frio a entrada e saida do

exterior dos tubos.

Passo2: Conhecer as propriedades fisicas dos dois fluidos: viscosidade (u),
condutividade térmica (k), densidade (p) e calor especifico (cp). Neste caso apenas se vai
calcular parametros referentes ao exterior dos tubos, portanto apenas se recolheu

propriedades do ar e estas sao utilizadas a temperatura média de 48°C ou 63°C [22].
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Temperatura média = 48°C Temperatura média = 63°C
u = 0,0000194 Pa.s u = 0,0000199 Pa.s
k = 0,0279 W/(m.K) k = 0,0288 W/(m.K)
kg kg
P=1,1ﬁ p:1.04ﬁ
_ J _ J
cp = 1007 kg K cp = 1008 kg K

Passo 3: Escolher o tipo de permutador. Neste caso o permutador escolhido foi de fluxo

cruzado, onde o ar se cruza perpendicularmente com os tubos que contém o vapor.

Passo 4:

Calcular o coeficiente global de transferéncia de calor (U). Com base na seguinte
expressao, que engloba as resisténcias dos fluidos, da condutividade do material dos tubos

(aco inoxidavel) e de incrustacdes criadas pelos fluidos (fouling).

d
1 1 d, %lg 1 g,

— - - +—+
U, h, dih; 2 Kp hse di hs;

Onde U, é o coeficiente global de transferéncia de calor exterior aos tubos, em W/(m?
°C), que é igual ao interior, d; e d, sao os diametros interno e externo dos tubos, em m,
respetivamente, h; e h, sdo os coeficientes de transferéncia de calor peliculares dos fluidos
que circulam nos tubos e no exterior, em W/(m? °C), respetivamente, hs; e hy, S0 0s
coeficientes de sujidade dos fluidos no interior e exterior dos tubos, em W/(m? °C),

respetivamente, e K,, € a condutividade térmica do material dos tubos, em W/(m °C).

Sabe-se que os coeficientes de transferéncia de calor do vapor e da agua sdo muito
superiores aos do ar com ordens de grandeza muito diferentes. Portanto € de esperar que a
parcela da resisténcia do ar tenha muito maior peso no coeficiente global, pelas correlacées

apresentadas. Conclui-se entdo que é possivel desprezar a parcela da resisténcia oferecida

i).

pelo vapor e pela dgua (;;
O coeficiente pelicular do ar no exterior dos tubos (h,) € calculado através da seguinte
expressao, dada para um fluido a escoar perpendicularmente a um feixe de tubos [29]:

h, d,
k

m
k
Yy X
Pr P

e

Umax de P )

= C(Repgx)™ PT'1/3 © h, = C( u
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As constantes adimensionais C e m podem ser consultadas na Tabela C.1.

Tabela C.1: Valores de C e m para um fluido a escoar perpendicularmente a um tubo de feixes

[29].
S S S
=" =125 =2 =150 S"=—”=2,0
o DO (2] DU DO DU

Arranjo m m C m
Feixe 0,386 0,592 0,278 0,620 0,254 0,632
alinhado
Feixe 0,575 0,556 0,511 0,562 0,535 0,556
escalonado

‘-sp’l
{gs,,.{ | s @
&)

O O 9 sn @ -
_L@ $ @;_n*:) Escoamento $
voeT | ooq
I | 2,

Figura C.1: Nomenclatura usada para feixes de tubos: (a) feixe alinhado e (b) feixe escalonado [29].

A velocidade maxima (v,,4,) € calculada com base no caudal de ar (V,,) e na area

minima (4,,in), que se refere as folgas entre os tubos.

Vor _ Vor _ Var
Apin (Sp—de) Ny L (S, —d.)/N: L

vmax -

Onde L é o comprimento dos tubos, em m, e N; é o nimero de tubos por fila, que

corresponde a raiz quadrada do namero de tubos (,/N;), de acordo com o arranjo escolhido.

Considerou-se para o dimensionamento, o feixe alinhado e um quociente Sn/d = 1,25,
e

resultando nas constantes: C = 0,386 e m = 0,592, porque se pretender maximizar a
velocidade maxima, uma vez que esta é diretamente proporcional ao coeficiente global de
transferéncia de calor.
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Arbitrou-se ainda o diametro exterior dos tubos, d, = 0,019m, resultando num S, =
0,029m.

Relativamente ao comprimento dos tubos foi efetuada uma iteracéo, pois no final &

possivel calcular o comprimento e verificar a validade do iterado.

O ndmero de Prandtl € obtido por:

cp* i

Pr = X

Para o calculo de coeficiente global é ainda necessario conhecer as seguintes

propriedades retiradas da literatura [28]:

e Condutividade térmica do ago carbono: K,,, = 45 W /(m °C)
o Coeficiente de incrustagdes do ar: ks, = 7500 W/(m? °C)
» Coeficiente de incrustagdes da agua: hy; = 4500 W /(m? °C)

e Coeficiente de incrustagdes do vapor: hy; = 3000 W/ (m? °C)

Na Tabela C.2 encontra-se um resumo de todos os valores envolvidos no
dimensionamento dos trés permutadores, quando se utiliza vapor ou agua quente como fonte

quente.

Tabela C.2: Resumo dos parametros calculados para a obtencao do coeficiente de transferéncia
de calor global dos permutadores.

VAPOR DE 1 BARG AGUA QUENTE

Caldeira ECE Incinerador Caldeira ECE Incinerador

h. (W/(m? °C)) 208 164 192 154

U (W/(m? °C) 196 160 186 148

Passo 5: Célculo da temperatura média logaritmica do sistema (ATlm), em °C.

Considerando transferéncia de calor em fluxo cruzado é necessario utilizar um fator de

correcdo para a temperatura média logaritmica, F. No caso do vapor, por existir mudanca de
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fase num dos lados, F é igual a 1. Na situacdo do uso de agua quente, F é determinado da

seguinte forma:

R = T1—T, e S = tr—tq

tr—ty Ti—ty

/1

t} _D —th

I

1,0 . il

09-
o8 40\30 \20\15 \L,N08N\06\04 \02

F
0,7

06

0 0l 02 03 04 05 06 07 08 09 10

S

Figura C.2: Fator de correcdo para um permutador de fluxo cruzado, com uma passagem e
ambos os fluidos ndo misturados [29].

O calculo da temperatura logaritmica é efetuado segundo a seguinte expressao:

ATIm = F « ATlmc

(qu B TfS) - (qu B Tfe)

Tyo — T,
=2
"Ts —Tr

ATIm = F *

Passo 6: Célculo da area de transferéncia de calor (4,), em m?.

Passo 7: Determinagéo da configuragdo do permutador.
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Neste passo € possivel calcular o comprimento do tubo e voltar ao passo 4, corrigindo
0 comprimento iterado. Segundo as caracteristicas escolhidas (N, e d;), 0 comprimento dos

tubos calcula-se pela seguinte expresséo:

As

AS:Nt*T[*di*LHL:m

Passo 8: Céalculo da perda de carga do ar a circular no exterior dos tubos em fluxo

cruzado.
A perda de carga que o fluido sofre ao atravessar perpendicularmente o feixe de tubos

pode ser determinada por:

1 2
AP :g Cr Ni p Vinax

Onde C; € o fator de atrito determinado a partir da Tabela C.3.

Tabela C.3: Valores do fator de atrito C; [28].

Arranjo Sp =1,25D, Sp ~1,5D,
Cf Cf
S, =125D, Feixe alinhado 1,44 1,56
S, =15D, 0,84 0,96
S =125D, Feixe escalonado 1,56 1,74
S, =L5D, 1,10 1,16
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C.2. Dados de dimensionamento

Para a escolha dos tubos a utilizar no dimensionamento dos dois permutadores foi

consultada a Tabela C.4.

Tabela C.4: Dimensdes dos tubos BWG usados em permutadores de calor [30].

Didmetro externo (in) BWG Espessura da parede (in) Didmetro interno (in)
%) 12 0,109 0,282
14 0,083 0,334
16 0,065 0,370
18 0,049 0,402
20 0,035 0,430
34 10 0,134 0,482
11 0,120 0,510
12 0,109 0,532
13 0,095 0,560
14 0,083 0,584
15 0,072 0,606
16 0,065 0,620
17 0,058 0,634
18 0,049 0,652
1 8 0,165 0,670
9 0,148 0,704
10 0,134 0,732
11 0,120 0,760
12 0,109 0,782
13 0,095 0,810
14 0,083 0,834
15 0,072 0,856
16 0,065 0,870
17 0,058 0,884
18 0,049 0,902
1% 8 0,165 0,920
9 0,148 0,954
10 0,134 0,982
11 0,120 1,01
12 0,109 1,03
13 0,095 1,06
14 0,083 1,08
15 0,072 1,11
16 0,065 1,12
17 0,058 1,13
18 0,049 1,15
1% 8 0,165 1,17
9 0,148 1,20
10 0,134 1,23
11 0,120 1,26
12 0,109 1,28
13 0,095 1,31
14 0,083 1,33
15 0,072 1,36
16 0,065 1,37
17 0,058 1,38
18 0,049 1,40
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C.3. Dados para calculo do custo associado aos permutadores

Nesta seccdo encontram-se todos 0s dados e processo para a estimativa do custo de
um projeto de dois permutadores de carcaga e tubos, uma vez ndo existe dados disponiveis
na literatura para permutadores de fluxo cruzado.

Na seguinte figura encontram-se os custos de um permutador de carcaca e tubos em
funcéo da area de transferéncia de calor, para varias combinac¢des de materiais, sendo que a
combinacéo escolhida para este caso foi aco-carbono - aco-carbono, que corresponde a curva
representada por “1”.

1000.0
B
S 72
S N
x —_—
N w— @
o
£ 1000 —1 125 4
2 P ’{/——-“ £
g | =
-8 / ~ ﬁ
»n 10.0
<@
S
£
(7]
S
3
O

1.0

10.0 100.0 1000.0

Area de transferéncia de calor (m?)

Figura C.3: Relacéo entre a area de transferéncia de calor e custo de um permutador de carcaga e
tubos, em 1998 [28].

O custo obtido da Figura C.3 precisa de ser multiplicado por dois fatores, um relativo ao
tipo de permutador e outro fator referente a pressao de operacdo do permutador. Segundo os
fatores disponiveis na literatura [28]:

e Para o permutador de tubos fixos: Fator tipo = 0,8

e Para pressodes entre 1 e 10 bar: Fator presséo = 1

Resultando na seguinte equacao:

Custo permutador = Custo simples X 0,8 X 1
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Para estimar o custo total de projeto, deve-se englobar no custo fatores relativos a

componentes diretamente relacionados ao processo, presentes na tabela.

Tabela C.5: Fatores correspondentes a parcelas adjacentes ao projeto.

COMPONENTE FATOR
f1 Montagem do equipamento 0,4
f2 Tubagem 0,7
f3 Instrumentacao 0,2

O custo total de projeto é obtido pela seguinte equacgéao:

Custo total de projeto = Custo de permutador X (1 + f; + f5 + f3)

Tabela C.6: Tabela resumo dos valores associados ao célculo do custo total de projeto, com
valores do ano de 1998.

VAPOR DE 1 BARG AGUA QUENTE
Caldeira ECE Incinerador Caldeira ECE Incinerador
Area de transferéncia
19,3 15,8 41,0 34,3
de calor (m?)
Custo simples ($) 9 000 8 000 16 000 14 000
Custo permutador ($) 7 200 6 400 12 800 11 200
Custo permutador (€) 6124 5444 10873 8 514
Custo total (€) 14 698 13 066 25 008 19 582
Custo total de projeto,
40 692 69 598
1998 (€)

Para transformar este custo total de 1998 num custo atual de 2019, deve-se multiplicar
o custo pelo fator de inflagdo dado por indices de custo de plantas de engenharia quimica
(CEPCI), referentes a cada ano [31]:
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CEPClp19 607,5
Custozg19 = Custoiggg * CEPClyg9s = Custoygog * 390

O payback associado ao projeto é dado pela seguinte expressao:

Poupanca p/ano
Payback (meses) = szolst(f toile X 12meses
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