UNIVERSIDADE FEDERAL DE SANTA CATARINA
CENTRO TECNOLOGICO
CURSO DE POS-GRADUAGCAO EM ENGENHARIA QUIMICA

DISSERTAGAO DE MESTRADO

OTIMIZAGCAO ENERGETICA APLICADA AO PROCESSO
DE REFINO DE OLEOS VEGETAIS

Autor: Decio Tily May
Orientador: Prof Dr. Ariovaldo Bolzan

Trabalho apresentado a Coordenadoria de Pos-Graduagao do
Curso de Engenharia Quimica como requisito para a obtengcédo do
Titulo de Mestre em Engenharia Quimica

Florianépolis, dezembro de 1998
SC - Brasil



Otimizagéo Energética Aplicada ao Processo de Refino
de Oleos Vegetais

por

Decio Tily May

Dissertagéo aprovada como requisito parcial para obtengéo do titulo de Mestre no
Curso de Pés-Graduagdo em Engenharia Quimica

B S,

Profe DrxHumberto Jorge José
Coordenador do CPGENQ

BANCA EXAMINADORA

Profe Dr. AmilcartO. Stinguem

i 3

Prof° Dr. Luismar M. Porto

1807

Prof° Dr. Rubens Maciel

Florianépolis, 18 de junho de 1999



Valeu a pena ? Tudo vale a pena

se a alma néo é pequena

Quem quer passar além do Bojador
tem que passar além da dor.

Deus, ao mar o perigo e o0 abysmo deu
Mas nelle é que espelhou o céu.

Fernando Pessoa

iii



Agradecimentos

Ao Prof. Dr. Ariovaldo Bolzan por sua orientagao, pelo entusiasmo, pelo auxilio

na supera¢ao das muitas adversidades e pela amizade.

Ao Prof. Dr. Amilcar Stinghen por sua dedicada orientagéo, pelos momentos de

proveitosa discusséao, por seu entusiasmo, pelo apoio, pela amizade, por tudo.

Ao Prof. Dr. Luismar Porto, pela amizade, pelo incentivo e pelos momentos de
proveitosa discussao.

A todos os professores do Curso de Pés-Graduagdo em Engenharia Quimica

da USFC, em especial aos Professores Ant6nio e Selene Ulson de Souza.

A todos os colegas da Cevai Alimentos, em especial ao Eng° Francisco de
Assis Sens pelo voto de confianca e pelo apoio, ao Sr. Nilton Peixoto e Sr.
Jecir Nogueira pelo apoio e ajuda, ao Sr. Nilson Leal e Sr Antonio Carlos Vila

Verde pelo incentivo e amizade, ao Eng® Luiz Cezar pelos momentos de

discussao e a todos os operadores da Refinaria cuja ajuda foi imprescindivel.

A todos os Colegas da UFSC, em especial ao Edivilson cujo auxilio e amizade

foram muito importantes.
Aos meus pais Elvira e Anténio e minha irma Nilma Cristina, por tudo.

A minha noiva Flavia pelo carinho, incentivo e companherismo.

iv



Resumo

O emprego de técnicas de otimizagdo de processo tem sido amplamente
investigada com o objetivo 'de operacionalizar e viabilizar economicamente
inimeros processos industriais. Em particular, a otimizacdo energética exerce
papel decisivo na utilizagao adequada de utilidades de processo.

Dentro deste contexto, é proposto neste trabalho a otimizacao
energética das diversas etapas do processo de refino de 6leos vegetais de
uma planta em operacgao (“retrofit’) da Ceval Alimentos S.A. Entenda-se por
otimizacdo energética neste caso, o estudo e a analise das redes de
trocadores de calor instaladas e a sintese de configuragées alternativas
mediante utilizagdo da tecnologia “pinch”.

Sao sugeridas novas estruturas para as redes de trocadores de calor de
forma a minimizar a quantidade de energia envolvida (utilidades quentes e
frias). Objetivando a identificacdo de um processo alternativo, procede-se a
analise do investimento necessario, o que justifica as mudangas propostas.

A metodologia de andlise mostrou-se adequada na busca de novas
estruturas para as redes de trocadores de calor envolvidas e a viabilidade

econdomica das alteragées propostas é discutida.



Abstract

The use of optimization process techniques have been widely investigated with
the aim of putting into practice and enabling economically inumerous industrial
processes. In particular, the energetic optimization plays a decesive role in the
appropriate use of the process usefulness.

In | this context, this study proposes to establish the energetic
optimization of the the several stages of vegetals oils refine process of a
working plant (retrofit), placed in Ceval Alimentos S.A.. Energetic optimization
in this case, is understood as the study and analysis of the heat exchangers
nets built in and the sythesis of alternative configuration through the use of
pinch technology.

New structures for heat exchangers nets are suggested in a way of
minimizing the amount of energy involved (hot and cold utilities). Aiming  at
the identification of an alternative process, the analysis of the necessary
investment is proceeded, which justifies the proposed changes.

The analysis methodology proved to be suitable in the search of new
structures for the heat exchangers nets involved, and the economic viability of

the changes proposed is discussed.
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Capitulo 1

INTRODUCAO

Desde o inicio dos anos 70, com o advento da crise energética, muita
atencgao tem sido direcionada para a otimizagdo energética de processos. Além
disto, preocupagbes de ordem ecoldgica tem motivado uma geragdo de
pesquisadores a desenvolver técnicas que possibilitem o mais alto grau de

eficiéncia no uso da energia em processos industriais.

A estes fatores esta associado a busca incessante de competitividade e
a reducédo de custos. Isto se torna dramatico quando considera-se a
industrializacdo de 6leos vegetais (Brito, 1996). Além deste processamento ser
um dos mais competitivos do mundo, a tecnologia de producao esta difundida e
os produtos finais obtidos sdo, em sua maioria, “commodities” onde o fator
qualidade &€ uma obrigagédo e condigao inicial para a comercializagdo. Dentro
deste contexto, a otimizagdo energética deve ser vista como uma ferramenta
imprescindivel de projeto na busca de fatores de diferenciagdao dos custos de
producao.

A conservagao de energia por meio da sintese de redes de trocadores
de calor é pratica comum na maioria das plantas quimicas de processamento
(Challand et al. 1981). Isto deve-se principalmente pelo fato dos trocadores de
calor serem responsaveis pela transferéncia de grande parte da energia

envolvida no processamento industrial.



Portanto, a integracéo entre os diversos trocadores de calor é peca
chave no sucesso do estudo de otimizagdo. Desta forma, os fluxos de energia
podem ser manuseados com um alto grau de flexibilidade, possibilidades de
reciclos e utilizagdo da energia gerada pelos equipamentos de maneira nio
sequencial (Stinghen, 1992).

Inumeras técnicas de otimizacdo tém sido propostas para a solugéo do
problema de sintese de redes de trocadores de calor (RTC). Inicialmente
transformada em modelos matematicos de natureza combinatorial, a
complexidade das RTC industriais exigiu inumeras simplificagbes (Gundersen e
Naes, 1988) que acabavam por deturpar os resultados obtidos. A partir de
meados da década de 70, Hohmann (1971) e Linhhoff (1978) propéem uma
nova técnica baseada em preceitos termodindmicos denominada tecnologia
“‘pinch”. A decomposi¢do do problema em sub-redes, correntes quentes e frias
e a determinagao do ponto de estrangulamento termodindmico, onde ndo ha
transferéncia de calor entre as correntes quentes e frias da rede, constituem as
bases desta sistematica que revolucionou a sintese e a otimizagdo energética

das redes de trocadores de calor.

Dentro deste contexto, este trabalho propde-se a aplicar esta
metodologia no “design” da planta de refino de dleos vegetais da Ceval
Alimentos. Esta planta de refino é constituida pelas etapas de
neutralizagdo, winterizacdo, branqueamento, polimento, hidrogenagdao e
desodorizagao, etapas estas necessarias para 0 denominado processamento
multi-6leos, haja visto a capacidade de refino de 6leo de milho, canola, soja e

girassol.

Tem se por objetivo obter um panorama das possibilidades de redugao

do consumo de utilidades, mediante integragao local, buscando solugdes com
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0s menores consumos de energia frente ao maximo retorno dos investimentos.
As diversas possibilidades encontradas sédo discutidas de forma a proporcionar
uma ampla viséo e facilitar a aplicacao da sistematica em outras unidades de

refino de 6leo semelhantes.

Na seqiiéncia mostra-se o estado da arte da integragdo energética
desenvolvida nas duas Ultimas décadas, dando énfase a metodologia proposta
por Bodo Linhhoff (1978).



Capitulo 2

ESTADO DA ARTE DA INTEGRAGAO ENERGETICA

2.1 - Revisao do Estado da Arte

Westbrook (1961) e posteriormente Hwa (1965) com seus trabalhos de
programacéao dinamica e separavel consecutivamente estdo entre os pioneiros
na proposi¢ao de sistematicas para a sintese de redes de trocadores de calor.
No entanto, os trabalhos de Rudd e colaboradores (1968, 1969) e
principalmente Hohmann e colaboradores (1970, 1971) estabeleceram os
principios basicos para o desenvolvimento das modernas sistematicas para a
sintese de RTC. Desde entdo, inumeros trabalhos tém sido publicados nas

revistas especializadas.

Gundersen e Naess (1998) apresentam uma extensa revisdao dos
autores e dos inumeros métodos propostos. Nota-se trés correntes distintas do
tratamento da sintese de RTC. A primeira, baseado em preceitos matematicos,
estabelece o problema sob a ética da natureza combinatorial. Numa segunda
abordagem, a solugdo dos problemas de sintese da rede estdo baseados em
regras heuristicas. A abordagem termodinamica evoluindo para os conceitos da
tecnologia “pinch” estabelece as modernas técnicas de sintese de redes de

trocadores de calor.



2.1.1 Métodos Baseados em Preceitos Matematicos

Apoés décadas de esforgos (Nielsen, 1996), apenas recentemente a
abordagem matematica evoluiu para solugbes adequadas. As principais
dificuldades estdo associadas a complexidade dos problemas que envolvem
nao linearidades e descontinuidades. Destacam-se, historicamente, 0 método

da Indicagdo do Problema e o método da Decomposic¢édo (Rossi, 1995).

2.1.1.1. Método da Indicacao do Problema

Este método foi proposto originalmente por Kesler e Parker (1969).
Consiste em dividir cada corrente em pequenos elementos com igual valor de
carga térmica. A solugcdo pressupbe o correto posicionamento destes
elementos de forma a obter a estrutura otimizada da rede de trocadores. Este
tratamento foi aprimorado por Kobasyashi et al. (1971) para a aplicagdo em
correntes fracionadas e combinagdes ciclfcas. Nischida et al. (1971)
estabeleceram regras de combinagdes para minimizar a area total e Cena et al.
(1977) propuseram uma sistematica que permite a inser¢cao de restricées e

multiplas utilidades.

2.1.1.2. Método da Decomposicao

Lee et al. (1970) introduziram o conceito “branch and bound”. Siirola
(1974) introduziu novas regras para o seccionamento (‘branching”). Pho e
Lapidus (1973) usaram a enumerag¢ao parcial e sua matriz de sintese foi
utiizada por Kelahan e Gaddy (1977) de forma adaptativa na pesquisa
randdmica. A desvantagem desta matriz € a exclusdo das combinagdes ciclicas
e do fracionamento de correntes. Greenkorn et al. (1978) relaxaram esta
restricdo e introduziram a fungdo de avaliagdo térmica, a qual permitiu

estabelecer boas solugdes iniciais.



2.1.1.3 Outras Sistematicas

Grossman e Sargent (1978) propdem o projeto 6timo baseado em um
algoritmo para enumeracéo implicita solucionado por programacéo néo linear.
Athier et al. (1996) propéem uma estratégia baseada em otimizagao
combinatorial que define possiveis estruturas de rede por meio de um algoritmo
de programacéo nao linear. Este procedimento reduz as restricdes estruturais
encontradas em trabalhos classicos como o de Papoulias e Grossmann (1983),
criadores do método de analise seqiiencial. Marechal e Kalitventzeff (1996)
propéem uma técnica para o calculo da integracédo 6tima de utilidades baseada
na tecnologia “pinch” e modelagem matematica. Briones e Kokossis (1996)
estabelecem uma sistematica conjunta entre tecnologia “pinch” e modelagem
matematica analisando a complexidade das redes frente as penalidades
econdmicas e aos retornos de investimento. Nielsen et al. (1996)
estabeleceram uma nova forma de estruturacdo da RTC baseada no
tratamento conceituai dos componentes da rede (correntes, trocadores,
bombas, etc.), com o intuito de simplificar as nao linearidades inerentes ao
problema. Aguilera e Marchetti (1998) desenvolveram um procedimento para
otimizacéo e controle “on-line” de redes de trocadores utilizando simulagéo

dindmica e programagcao linear e nao linear.

2.1.2 A Abordagem Heuristica

Esta abordagem foi introduzida por Masso e Rud (1969) que
estabeleceram um conjunto de regras heuristicas para a sintese de redes
mediante aprendizado adaptativo. Ponton e Donaldson (1974) sugeriram
associar a corrente quente com a maior temperatura de entrada com a corrente
fria de mais elevada temperatura de saida (“target temperature”). Este principio
foi seguido por inumeros pesquisadores. Wells e Hodgkinson (1977)

apresentaram uma extensa lista de regras heuristicas para consideragdes
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gerais de sintese de processos, metas e associacbes de correntes.
Recentemente Zhu (1995) simplificou o problema do projeto pelo uso de regras
heuristicas e a decomposi¢cdo das correntes em um determinado nimero de

blocos com perfis similares.

2.1.3 A Abordagem Termodinamica e a Tecnologia “Pinch”

Contrariando a tendéncia pelas técnicas combinatérias do inicio da
década de 70, Hohmann (1971) foi o pioneiro no uso das leis da termodinamica
como base para o estabelecimento de regras e sistematicas para o projeto das
RTC. A tabela de possibilidades foi a primeira tentativa rigorosa de se
estabelecer o consumo minimo de utilidades de um determinado processo,
antes do projeto completo da rede de trocadores. Hohmann (1971) também
proporcionou o calculo do numero minimo de trocadores de calor e sugeriu a
identificacdo e quebra de “loops” na rede. A meta para a minima area de
transferéncia de calor também foi estudada em um diagrama temperatura
versus entalpia. A evolugdo dos conceitos de Hohmann e a descoberta por
Umeda et al. (1978) de um ponto de estrangulamento entalpico (“pinch”) no
diagrama temperatura versus entalpia constituem a base da tecnologia “pinch”.
A compreensdo fundamental da recuperagdo energética ocorreu com o
trabalhos de Linnhoff e Flower (1978). Desde entdo, inimeros artigos tém
mostrado a evolugéo e aplicabilidade desta técnica, tanto no projeto das redes,

quanto na alteragdo de redes em funcionamento (“retrofit”).

Os trabalhos de Linnhoff e Turner (1981) e Linnhoff € Hindmarsch
(1982) foram pioneiros na apresentacdo da metodologia “pinch® como uma
sistematica que combina suficiente simplicidade na determinagdo dos melhores
projetos de RTC. O primeiro artigo tém cunho industrial, mostrando aplica¢tes
na ICI (“Imperial Chemical Industries’). O segundo tém cunho cientifico,
apresentando uma reviséo minuciosa da sistematica desenvolvida até entao.
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Linnhoff (1983) explora o segundo principio da termodindmica e as suas
conseqiiéncias no projeto de RTC. Além disto, sdo apresentados os principios
e procedimentos para o projeto das redes e o conceito da “energy target”, como
sendo a minima quantidade de utilidades necessarias ao funcionamento da
rede.

Townsend e Linnhoff (1983) estendem os principios da tecnologia
‘pinch” ao entendimento da interacédo da rede de trocadores com os seus sub-
sistemas, tais como bombas de calor, sistemas de refrigeracdo e demais

adendos dos sistemas de calor e poténcia

Linnhoff e Vredeveld (1984) apresentam a aplicagdo da metodologia em
uma planta da Union Carbide. Os custos de implantacdo das redes propostas
sdo, em média, 50% inferiores e sdo detectados tempos de retorno do

investimento inferiores a 6 meses.

Tjoe e Linnhoff (1986) discutem os diversos aspectos da aplicagdo da

tecnologia “pinch” em projetos de plantas em operagéo.

Linnhhoff et al. (1988) mostram a extensdo da aplicagdo dos conceitos
da tecnologia “pinch” em outras areas distintas, como o incremento das taxas

de producgéo e a otimizagéo do tratamento de efluentes (“pinch massa”).

‘ Linnhoff e Dhole (1992) combinaram os principios da tecnologia “pinch”
e 0 conceito da exergia para o projeto de processos a baixa temperatura,
estabelecendo as cargas térmicas sem a necessidade de efetuar o projeto da

rede de trocadores de calor.

Jezowsky (1992) mostra que as regras originais da tecnologia “pinch”

podem ser utilizadas para a solugdo de problemas que envolvam mulitiplos

8



pontos “pinch” ao contrario do que sugerem as literaturas anteriores a respeito

desta classe de problemas.

Bai e Yourun (1993) apresentam um método baseado nos intervalos
entalpicos das curvas de composi¢do (composite curves) para determinagdo da
area minima (“area targeting”) de redes de trocadores de calor em presencga de

correntes com restricdes de fracionamento.

Homsak e Glavic (1996) combinando analise exergética com o diagrama
de avaliabilidade, proporcionaram um novo tratamento para os problemas de
identificacdo dos “design targets” onde ocorrem grandes diferencas de

pressao.

2.2 - Metodologia “pinch”

2.2.1 Anadlise de Integragao Energética

O problema de integragao térmica € definido por uma série de correntes,
cada qual requerendo aquecimento ou resfriamento (Linnhoff € Turner, 1981).
As mudancas de temperatura ocorrem através do uso de trocadores
regeneradores, aquecedores e resfriadores, sendo os dois Ultimos alimentados
por fontes externas. A tarefa do projeto consiste em identificar a rede é6tima de

trocadores com respeito aos custos operacionais e de capital, (Kumar, 1981).

O ponto de partida na analise de integracao energética é o calculo da
quantidade minima de energia a ser fornecida a rede de trocadores de calor
para o aquecimento e o resfriamento (“design targets”). Estes calculos séo
efetuados antes do projeto especifico dos trocadores e da estrutura da rede
otimizada. Toda esta sistematica vem de encontro aos objetivos principais da

tecnologia “pinch” (Kemp, 1991) de forma a:
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e possibilitar um rapido entendimento dos fatores importantes que

regulam o consumo de energia no processo;

o permitir aproximacgdes significativas dos “design targets” para rapidas

analises estimativas;

o identificar os esquemas promissores antes de efetuar os projetos

detalhados;

2.2.2 Analise da Aplicacao da Primeira e Segunda Leis da Termodinamica

As redes de trocadores de calor de qualquer processo sdo compostas

por correntes quentes e correntes frias. Entenda-se por corrente quente aquela

que precisa ser resfriada e consequentemente possui energia disponivel. Da

mesma forma, correntes frias precisam ser aquecidas e necessitam de energia.

Calculadas as energias disponiveis entre as correntes quentes e frias, a
diferenca entre estes valores é a quantidade de calor que devera ser fornecida
ou removida do sistema de forma a satisfazer o principio da conservagao da
energia, imposta pela 12 lei da termodinamica. A quantidade de energia a ser

removida ou fornecida pode ser expressa por (1):

Q, =iFiCpiATi (1)

i=1

onde N denota o nimero de correntes que compdem a rede.

O calculo da primeira lei da termodindmica nao considera o fato da
energia poder ser transferida de uma corrente quente para uma corrente fria,
apenas se a temperatura da corrente quente excede a da corrente fria.
Consequentemente, para obter-se uma estimativa das cargas de aquecimento
e resfriamento condizentes com a realidade fisica (22 lei da termodinamica),
deve existir uma diferenca de temperatura positiva entre ambas as correntes.
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Desta forma, a analise proporcionada pela 22 lei avalia a quantidade total de
energia que € perdida no processo. Esta perda € normalmente mensurada em

termos do ganho de entropia ou perda de exergia (Linnhhoff, 1983).

Uma forma muito simples de incorporar estas consideragoes foi
apresentada originalmente por Hohmann et al. (Douglas, 1988). Seja um
processo hipotético com 4 correntes. Se a temperatura minima de aproximacgao
(ATmin) escolhida for de 10 °C entao pode-se estabelecer duas escalas de

temperaturas. A defasagem € de 10 °C entre as escalas conforme mostrado na

Figura 2.1.
CORRENTE QUENTE CORRENTE FRIA
250 240
A
200 190
| 150 1 140 4
v
v 100 90

Figura 2.1 - Intervalos de temperatura

As variagbes de temperatura das correntes quentes e frias sao
representadas pelas setas, formando intervalos onde é garantida a
possibilidade de transferéncia de calor. A criagdo destes intervalos
permite a decomposicdo do problema em sub-redes as quais
possibilitam avaliar 0 comportamento do fluxo térmico na rede. A equacéao (2)
quantifica a variagcdo do fluxo térmico ao longo das sub-redes e o resultado
final obtido € o mesmo que o proporcionado pela analise da 12 Lei da

termodinamica.

0 = [ﬁ(FCp)q,,e,,,e,i -2.(FCp),, }AT,- (2)
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Obviamente, se a temperatura de minima aproximagéo for alterada,
entdo a escala de temperaturas devera ser substituida. Desta forma, a carga
energética em cada intervalo também sera alterada, bem como as cargas

minimas de aquecimento e resfriamento.

2.2.3 “Design Targets” e o “Ponto Pinch”

Na otimizacdo da rede de trocadores inicialmente estabelece-se o
ATmin e a partir deste determinam-se as minimas quantidades de energia a
serem fornecidas e retiradas como utilidades térmicas. Estas quantidades
térmicas 6timas sao denominadas de “design targets” (Linnhoff e Polley, 1988).
Os “design targets” sdo comumente denominados "hot utilities" (utilidades
quentes) e “cold utilities” (utilidades frias). A diferenca entre os “utilities” sédo
obtidos com base na 12 lei da termodinamica, e as cargas séo fixadas de tal
forma que satisfazem também a minima forga motriz estabelecida pela 22 lei da

termodinamica.

Uma das ferramentas utilizadas na determinagdo dos “design targets” e
a representacao das correntes quentes e frias de um processo em um grafico,
cujas coordenadas sdo a temperatura e a entalpia. Iniciando pelas correntes
individuais é possivel construir uma curva de composicao (Linnhoff et al., 1982)
para todas as correntes quentes e outra para todas as correntes frias conforme

ilustrado na Figura 2.2.
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Figura 2.2 - Curva composta

Na curva composta identifica-se as cargas térmicas quentes e frias como
sendo a diferenga entre as maximas e minimas entalpias da curva composta
das correntes quentes e frias, respectivamente. Observa-se ainda que ha um
ponto de maxima aproximagao entre as curvas de composigdo. Este gargalo é
denominado de ponto “pinch” e constitui um estrangulamento entalpico. Na
regido acima do “pinch”, as correntes quentes fornecem toda a sua energia as
correntes frias, a excecdo de um residual de energia que deve ser fornecido
por uma utilidade externa (“hot target”). Este sistema € um consumidor de
energia. Da mesma forma, abaixo do “pinch® o sistema é fornecedor de
energia. Portanto, no projeto 6timo, os “design targets” sao praticados quando

a transferéncia de calor no ponto “pinch” é nula. Este critério é suficiente para

garantir o minimo consumo de energia (Linhhoff e Poley, 1988)

Outra forma de identificar as duas regiées termodinamicamente distintas
é a Grande Curva Composta (“Grand Curve Composite”) apresentada na
Figura 2.3. Esta estabelece com clareza a divisdo do problema nas regides de

fornecimento e demanda de energia.
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A curva “Grand Composite” é utilizada principalmente para avaliar o
perfil de distribuigdo da energia no estudo da integragdo energética, e desta

forma obter as estruturas otimizadas mediante a inser¢do de novos trocadores.

260 -
240

220

160

140

Temperatura (C)

120

100

80 1 — L 1 1 " 1 . L " 1 —
0 15000 30000 45000 60000 75000 90000 105000 120000

Entalpia (Kcalh)

Figura 2.3 — Grande curva composta

2.2.4 Regras Aureas da Tecnologia “Pinch”

De acordo com os principios expostos é possivel organizar algumas
regras heuristicas comumente denominadas regras aureas da tecnologia
“pinch”. (Douglas, 1988), que permitem ao projetista estabelecer a melhor
estratégia de otimizagdo da rede de trocadores de calor.

1) nao transferir calor através do “pinch” - qualquer quantidade de
energia que flui através do “pinch” resulta em operagao fora do 6timo consumo
de energia para um determinado AT,,. Desta forma, se uma determinada
quantidade x de unidades de calor forem transferidas através do “pinch”, em x
unidades sera acrescida a carga térmica da utilidade quente e da utilidade fria.

Este comportamento € apresentado na Figura 2.4
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T Qh(min) + X

Qc(min) + X

>
H

Figura 2.4 - Fluxo de energia através do “pinch”

2) aquecer apenas acima do “pinch” - a condigcao de 6timo € atingida
acima do “pinch” quando nenhuma quantidade térmica é rejeitada para uma
utilidade fria. Se x unidades térmicas forem rejeitadas, havera um acréscimo de

X unidades de utilidades quentes.

3) resfriar apenas abaixo do “pinch” - nenhuma quantidade térmica
deve ser adicionada abaixo do “pinch”. Esta energia excessiva fatalmente sera

rejeitada para a utilidade fria comprometendo a eficiéncia do processo.

Estes principios sugerem uma estratégia global para a integragcédo de
redes de trocadores de calor. Ou seja, a divisdo do problema em duas regides
termodinamicamente distintas: acima e abaixo do “pinch”. (Hindmarsch e
Linnhoff, 1983). Portanto, o primeiro passo no procedimento de projeto &

determinar as cargas térmicas das correntes quentes e frias acima e abaixo do
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“pinch”. Um exemplo de aplicagao sera apresentado de forma a introduzir estas

consideragoes (Douglas, 1988). Seja o caso da hidrodealquilagdo do tolueno,

cujos dados térmicos séo apresentados na Tabela 2.1.

Tabela 2.1 - Caracteristicas térmicas das correntes

do processo de hidrodealquilagao do tolueno

~Corrente | :FC, (Kcal(hC) | Ti(°C) | T+(°C)"| Q (10’ Kcal/h)
(1) quente 1000 250 120 130
(2) quente 4000 200 100 400
(3) fria 3000 90 150 ~180
(4) fria 6000 130 190 -360
Total = - 10

Apéds a determinagéo do ponto “pinch” (135 °C) faz-se a representagéao

dos dados na forma de diagrama (Figura 2.5) para a investigacédo do projeto

tanto acima quanto abaixo do ponto “pinch”.

FCP 1000 4000 3000 6000
(KcallhC) — 250 — 240
Q=110
200 190
c1 Q=360
Q=240
A Cc4
Q=60
c2 150 -1140 C3
Pinch
Q=20 Vv Q=160 Q=120
v 100 90

Figura 2.5 - Cargas térmicas acima e abaixo do “pinch” para o caso da

hidrodealquilagéo do tolueno
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Esta forma de representacdo € denominada “Grid” onde as correntes
ascendentes sao as que necessitam de calor e as descendentes de
resfriamento. Ha dois tipo principais de “Grid” propostos independentemente
por Hohmann (1971) e Linnhoff (1983), e ambos serdo utilizados neste
trabalho.

2.2.5 Projeto acima do “Pinch”

O nuamero de trocadores de calor e as suas posicoes na rede sao
estabelecidos pelas unides entre as correntes quentes e frias. Por exemplo, é
possivel unir a corrente C1 (Q,=110 Kcal/h) ou a corrente C2 (Q;=240 Kcal/h)
com a corrente C3 (Qc=60 Kcal/h). O critério para estabelecer a possibilidade
destas conexbes € baseado na temperatura minima de aproximagao (no caso
10 °C). A violagdo da temperatura minima ira ocorrer acima do “pinch”, sempre
que (FCp)c = (FCp)u. Portanto, é possivel estabelecer a unido entre a corrente
C1 e a corrente C3. Entretanto, entre a corrente C2 e a corrente C3 isto ndo é
possivel, pois neste caso (FCp)c <(FCp)u, ocorrendo desta forma violagdo na

temperatura.

De uma maneira geral pode se estabelecer o critério de projeto

heuristico acima do “pinch” como (Linnhoff e Turner, 1981) :
(FHCpH) < (Fccpc) (3)

O projeto completo acima do “pinch” é mostrado na Figura 2.6. Existem 4
trocadores, sendo um “hot utility” . A temperatura minima de aproximagao na

rede no final de cada trocador é igual ou maior que 10 °C.
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C1 Cc2 C3 C4

FCP 1000 4000 3000
(Btu/hF) -1-250 +240
C Q=50
H=70
--200
Q=240
O
—

~150

(-
<

Figura 2.6 - Projeto acima do “pinch”

2.2.6 Projeto abaixo do “pinch”

O procedimento utilizado € muito semelhante ao projeto acima do
“pinch”. No entanto, o critério da possibilidade de unides abaixo do “pinch” é

definido pela equacgao (4).
(FHCpH) 2(FCCPC) (4)
O arranjo de trocadores abaixo do “pinch”, que garante a diferenca de
temperatura minima entre as correntes quentes e frias, € mostrado na Figura

2.7. Novamente o numero de trocadores utilizados € minimo e igual ao numero

de correntes € a minima forga motriz é alcangado no final de cada trocador.

18



c1 c2 c3

FCP 1000 4000 3000
(Btu/hF)
C=20 Q=120
C=40
—-100 -1 90

Figura 2.7 - “Design “abaixo do “pinch”

2.2.7 Projeto de Minima Energia

O projeto completo que satisfaz as necessidades minimas de energia
estabelecidos pela 12 lei da termodinamica mantendo uma temperatura minima
de aproximagao imposto pela 22 lei da termodindmica, é mostrado na Figura
2.8.

FCP 1000 4000 3000 6000
(Btu/hF) 1250 1240
Q=50

H=70

|

200

Q=240

O | !
’ 150 dﬁQ=60
C=20 Q=120 6

C=40

|

<O«

.

~100 --90

Figura 2.8 — Projeto de minima energia
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A quantidade minima de energia a ser fornecida para a rede é de 70.000,00
Kcal/h a qual corresponde ao “hot utility” posicionado acima do “pinch” na
corrente C4. A quantidade minima de energia a ser removida é equivalente a
60.000,00 Kcal/h, correspondente a soma das cargas das utilidades frias
instalados abaixo do “pinch” nas correntes C1 e C2. Portanto, sdo necessarios

7 trocadores de calor.

2.2.8 Numero Minimo de Trocadores

Assim como em todos os processos, 0 custo de implantacao de uma
rede de trocadores é fortemente influenciado pelo nimero de equipamentos
necessarios. Portanto, ha um forte incentivo para a redugdo do numero de
unides entre as correntes quentes e frias, o que acarreta em um menor niimero

de trocadores.

Seja considerado ainda o esquema de troca térmica da
hidrodealquilagdo do tolueno, conforme diagrama de fluxo mostrado na Figura
2.9.

Hot Corrente Corrente
FORNECEDORES Utility 1 2
\ 4
Corrente Corrente Cold
CONSUMIDORES 3 , 4 Utilty

Figura 2.9 - Nimero minimo de trocadores
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Ignorando-se os valores minimos das temperaturas, cada conex&o entre
um fornecedor e um consumidor térmico (“heat exchanger path”) equivale a um
trocador em operagdo necessario ao funcionamento da rede. Portanto, o
namero minimo de trocadores necessarios para o processo em estudo é 5.
Podemos generalizar este resultado expressando o numero de trocadores de

calor necessarios para uma determinada rede como sendo:

onde:

Unn = minimo numero de unidades (incluindo aquecedores e
resfriadores)

N = numero de correntes + nimero de utilidades

A equacdo (5) foi proposta originalmente por Hohmann (1971).
Posteriormente, Linnhoff et al. (1979) mostram que esta equacédo é um caso
especial do teorema geral das redes de Euler. Esta sistematica possui o mérito
da determinacdo do numero minimo de trocadores depender apenas do
niimero de correntes e utilidades e néao das caracteristicas do processo.

No entanto, a equacdo (5) nem sempre expressa o numero real de
trocadores necessarios. Podem ocorrer arranjos que caracterizam a presenga
dos chamados Problemas Totalmente Independentes e “Loops” e cuja

implicagao na equagéo (5) é apresentada a seguir.
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2.2.8.1 Problemas Totalmente Independentes

Uma configuracdo possivel para este caso & apresentada na Figura
2.10.

Hot Corrente Corrente
FORNECEDORES Utility ) A
v
CONSUMIDORES Corrente Corrente Cold
3 4 Utility

Figura 2.10 - Problemas independentes

Neste arranjo sdo necessarios apenas 4 trocadores. Isto ocorre porque ha
duas redes distintas: a primeira composta pela corrente 2, corrente 3 e o “cold
utility” e a segunda composta pela corrente 1, corrente 4 e “hot utility”. Esta
configuracao caracteriza a presenga dos problemas totalmente independentes,

cuja presencga nao € prevista pela equagao de Hohmann (1971).

2.2.8.2 “Loops”

Em redes de trocadores de calor podem ocorrer os chamados “loops”.
Um “loop” é um conjunto de conec¢cdo que podem ser tragadas através da
rede de trocadores partindo de um trocador (ou de um “utility”) e retornando
para o0 mesmo trocador. Desta forma, a existéncia de um “loop” implica em um
trocador de calor extra na rede. Obviamente, a quebra do “loop” remove o
trocador extra.
22



Na Figura 2.11 é mostrada a possibilidade de ocorréncia de “loops” na
rede do processo de hidrodealquilagéo.

Utilidades Corrente
FORNECEDORES | Quentes 1 C°’;e"‘e
v v
CONSUMIDORES Corrente Corrente Utilidades
3 4 Frias

Figura 2.11 — “Loops”

Portanto, a expressao global para o calculo do niumero minimo de
trocadores de calor de uma rede, levando em consideragdo as possiveis
combinages, é apresentada como sendo

U,=N+L-s (6)

onde L e s sdo respectivamente o nimero de “loops” e 0 numero de problemas
independentes.

2.2.9 Projeto para o Nimero Minimo de Trocadores de Calor

Normalmente a rede calculada com base no projeto de energia minima
apresenta “loops” internos, o que acarreta em um numero elevado de
trocadores de calor (Towsend e Linnhoff, 1983). Diante disto, & possivel
conceber a rede de outra forma, minimizando o nimero de trocadores, com
aumento da energia necessaria para a opera¢ido de cada trocador. Somente
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uma analise mais criteriosa de viabilidade econémica podera mostrar a

situacao mais interessante.

A rede proposta para o caso da hidrodealquilagao do tolueno com base
no projeto de minima energia possui um total de 7 trocadores. No entanto,
aplicando a equacéo (5) o numero minimo total de trocadores é igual a 5. Isto

sugere a existéncia de 2 “loops” ou problemas independentes

2.2.10 Quebrando “Loops” com a Menor Carga Térmica

Douglas (1988) sugere trés regras heuristicas que permitém a quebra

dos “loops” da rede:

e quebrar o “loop” que inclui o trocador com a menor possibilidade de

troca térmica;
e sempre remover a menor carga térmica de um “loop”;

e se 0 “loop” quebrado atravessa o “pinch” normalmente é violada a
temperatura de aproximagdo minima. E necessario entdo restaurar o
ATnin alterando as quantidades térmicas nas conexdes entre
aquecedores e resfriadores (“paths’), incrementando o consumo de

energia do processo.

A analise do caso em estudo mostra, inicialmente, a presenga de 2 “loops”
(Figura 2.12). Na busca do projeto com o menor numero de trocadores, e
aplicando as regras heuristicas, conclui-se que a quebra do “loop” ir4 ocorrer
na menor carga térmica da utilidade da rede, neste caso no resfriador com
Qc=20 kcal/h.
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C1 C2 : C3 C4

| 425 124

Q=50+20
Q=50
™ —

—
—
—
~

I
| | H=7
l Q=50+20
Q=240-2
T Q=240-2
N
M
L
T T
c=2o<>L |
Q=20-20 \l
|
C=40 Q=20-20
Q=40+20

110 4

Figura 2.12 - Quebrando o “loop” com a menor carga térmica

Desta forma é adicionado e subtraido Q=20 Kcal/h deste resfriador
estendendo esta alteracdo ao restante do “loop”. E necessario entio reavaliar
as novas cargas térmicas € os novos valores das temperaturas intermediarias
(Fig. 2.13).

1 2 ' 3 4

FCP 1000 4000 3000 6000
T=250

T=200

<1 T=200 T=90

Vv T=200
T=100

Figura 2.13 — “Cooler” removido
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A quebra deste “loop” gerou uma modificagdo na temperatura de saida
da corrente quente ficando 10 °C abaixo da temperatura da corrente fria,

violando, assim, o AT, estabelecido para o problema.

Diante disto, deve-se restaurar o gradiente minimo de temperatura
imposto neste ponto da rede, alterando as quantidades térmicas ao longo do
“path” (Fig. 2.14).

FCP 1000 4000 3000 6000
T=250

70- Qe
T=190
7
T=200 H=70 + Qe
EL Q=220
60+ Qe
T=120 -—D l Q=60
Q=120 Q= 120 - Qe
T=90
= 120 Qe C=60 + Qe
T=100

Figura 2.14 - Usando “path” para restaurar AT in

Portanto, a quantidade de calor que deve ser adicionada/removida ao
longo do “path” pode ser obtida a partir da expresséao:

(120-Q, )x10° = 3000(110 - 90)
Ou seja

Q, = 60x10°Kcal/h
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2.2.11 Quebrando o Segundo “Loop”

O rompimento do “loop” através do resfriador quebra ambos os “loops”
da rede. Entretanto, ha um segundo “loop” remanescente (Figura 2.15). Neste

caso, a menor carga térmica do “loop” € Q=10 Kcal’h no resfriador.

1 2 3

4
FCP 1000 4000 3000 6000
T=250 ' '
10- Qe

l

| T=200 H=130

l 10- Qe

| Q=220+ Qe
i | 10— Q20— — — — — Q=220+ Qe

120+ Qe i
' O o — — —
v T=120 —> | v Q=60
’ | 1
Y Q=60 : -
. i /V’ ___________ i Q=60-Qe
_ T=80
| Q=60-Qe C=120
¥ T=100
Figura 2.15 - Quebrando o segundo “loop”
- O resultado final, ap6s a quebra deste “loop”, é apresentado na Figura 2.16
1 1 2 3 4
FCP 1000 4000 3000 6000
T=200 H=130
Q=230
I O i
N 5F ]
Ly | __Q=130__ > s

¢ % Y

C=120

Figura 2.16 — Projeto final - nimero minimo de trocadores
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Neste caso, nao & encontrada nenhuma violacdo do gradiente minimo de
temperatura, satisfazendo, portanto, todas as regras estabelecidas para projeto

com o minimo nimero de trocadores.

Com as quebras dos “loops”, o nimero de trocadores é reduzido de 7
para 5 unidades. No entanto, o aquecedor é ampliado de 70x10° para 130x10°
Kcal/h, enquanto que o resfriador & ampliado de 60x10° para 120x10° Kcal/h.

O projeto 6timo desejado é aquele que estabelece a maxima taxa de
retorno do investimento, levando em consideracdo os custos operacionais e de

aquisicao/instalagao dos trocadores, quando da implantagao da rede.

2.3 Fracionamento de Correntes

Existem algumas situagbes para as quais os procedimentos de projeto
descritos anteriormente n&o proporcionam solugdes adequadas sob o ponto de

vista térmico. Seja o problema mostrado na Figura 2.17.

FCp 300 200 100

y  Pinch

Figura 2.17 - Possibilidades de unides
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Os valores de F,Cpy para ambas as correntes quentes sdo menores que
os valores de FcCpc para as correntes frias. De acordo com a equagao (3) isto
impossibilita qualquer conexdo entre as correntes quentes e frias inviabilizando
a rede de troca térmica étima. Se algum trocador for instalado sera violado o

critério de temperatura minima de aproximagao estabelecido.
E possivel solucionar este problema de uma maneira muito simples

fracionando a corrente quente em duas (Fig. 2.18), cada qual com valor de FCp

menor que os das correntes frias correspondentes.

FCp 200 100 200 100

M
/

Pinch

Figura 2.18 - Fracionando uma corrente quente

De uma maneira geral, é possivel estabelecer o projeto heuristico de
forma a proporcionar o procedimento genérico para a solugdo da rede é6tima
baseado no nimero de correntes quentes e frias acima e abaixo do “pinch” e
satisfazendo as equacgdes (5) ou (6) (Linnhoff e Hindmarsch, 1983). Este
procedimento é ilustrado na Figura 2.19, onde NH € o nimero de correntes
quentes que iniciam no “pinch” (incluindo as fracionadas) e NC o nimero de

correntes frias que iniciam no “pinch” (incluindo as fracionadas).
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Dados das
Correntes no
Firch

NH > NC?

Fradionar uma
correrte (hot)

Fradionar uma

"| corrente (cold)

Fazer UniGes Fazer Unides

Figura 2.19 - Procedimento geral de projeto acima e abaixo do pinch

respectivamente

2.4 Pacotes Computacionais para Sintese de RTC

Existe uma série de pacotes computacionais utilizando diferentes
métodos para o projeto de redes de trocadores de calor. E apresentado uma
breve discussao dos principais procedimentos computacionais com base nos
trabalhos de Gundersen e Naes (1998).

HEXTRAN - desenvolvido por A. Challand e R. O'Reilly em 1980, foi o Unico
procedimento computacional disponivel no mercado, por um longo tempo,
voltado a area de projeto de redes de recuperagédo de energia. Baseia-se na
abordagem “dual’ de temperaturas para obter o minimo consumo de energia da

rede e o dimensionamento de seus trocadores de calor.
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ADVENT - foi introduzido comercialmente pela Union Carbide Corporation. em
1985 e é baseado na tecnologia "pinch”. O ADVENT opera em ambiente de
estacées de trabalho com uma forma de apresentacdo que possibilita uma

grande interag&o usuario/maquina.

INTERHEAT - é um programa basicamente interativo, mas possui algumas
caracteristicas automatizadas para a geragdo de redes e a otimizacao de
parametros. Foi, originariamente, desenvolvido pelo Instituto Noruegués de
Tecnologia, em Trondheim, pelo Professor J. Loken. Uma extensdo deste
programa denominado HEATNET foi desenvolvido em cooperagdo com o
“National Engineering Laboratory” (NEL), no Reino Unido.

TARGET Il - desenvolvido com base nos estudos realizados por B. Linnhoff e

seu grupo de pesquisa, no UMIST, em Manchester, Inglaterra.

SUPERTARGET - foi desenvolvido também em Manchester, pelo grupo de
estudos dirigido por B. Linnhoff. Incorpora a idéia de estabelecer um valor
6timo na etapa anterior ao projeto. Este procedimento segue os principios
estabelecidos por T. Su Ahmad (tese de doutoramento intitulada "Heat
exchanger networks: cost trade-off in energy and capital' apresentada na
University of Manchester, Institute of Science and Technology, Inglaterra,
1985). Importantes ferramentas incorporadas a esse procedimento sao a tabela
de Cp (capacidades calorificas) e um grafico da disposicdo dos potenciais
térmicos da rede analisada (0 chamado “Driving Force Plot ou DFP”). Além
disto o SUPERTARGET proporciona o calculo de redes em “retrofit” e permite a
operacdo em modo “simulacdo” de forma a otimizar a estrutura da rede de

trocadores.
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RESHEX - desenvolvido pelo grupo de estudos liderado pelo Professor R.
Morari, na University of Wisconsin, EUA, e, posteriormente, no CALTECH
(California Institute of Technology, Pasadena, CA, EUA). Endere¢ado as metas
de minimo consumo de energia de equipamentos térmicos, este procedimento
permite que cada corrente do processo contribua para 0 AT, da rede. Um
método automatico de geracdo de redes é baseado numa modificagdo do

modelo de Papoulias & Grossmann (1983).

MAGNETS - é um procedimento computacional desenvolvido por Grossmann
et al., na area de sinteses de redes de trocadores de calor, na Carnegie -
Mellon University, em que técnicas e modelos de Programacgéao Linear Inteira
Mista (MILP) foram implementados em um programa de sintese automatico
(MAGNETS). Nesse procedimento, o modelo do transporte de Papoullas &
Grossmann direciona, rigorosamente, as metas de minimo consumo de energia

e numero minimo de equipamentos térmicos para a rede.

Além deste programa, ha um numero consideravel de ferramentas que
tém sido descritas na literatura. Tratam-se de programas dedicados
exclusivamente a pesquisa como: EAPEX, baseado no tratamento de Naka e
Takamatsu (1982), HENSYM e SYNSET desenvolvidos para o ensino de
sintese de processo e o HENS-II especifico para a sintese de redes compostas

por trocadores tubulares multipasses.
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- Capitulo 3

O PROCESSO DE REFINO DE OLEOS VEGETAIS

O processamento de griaos para obtengdo de 6leos comestiveis exige
uma série de operagdes (Erickson et al. 1980) . A primeira consiste na extracéo
do éleo bruto. A segunda, composta por inimeras sub-etapas, transforma o

6leo bruto em refinado.

Neste capitulo sera apresentada uma breve revisdo acerca das etapas
de processamento que compéem uma planta de refino de 6leos vegetais, haja
visto o objetivo da aplicagédo da tecnologia “pinch” nestas etapas.

3.1 As Etapas de Refino

As etapas de processamento dependem fundamentalmente do tipo de
6leo a ser processado. Fatores como o conteido de ceras (estearinas) e a
quantidade de componentes colorantes, determinam a inclusdo de etapas para
a obtenc¢ao da qualidade desejada do éleo. Uma planta para processamento de
multi-6leos (por exemplo: 6leos de soja, canola, milho e girassol) normalmente
possui as etapas de neutralizagédo, “winterizagéo”, branqueamento, polimento e
desoddrizagéo. A Figura 3.1 mostra um possivel sequenciamento destas
operagées.
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OLEO REFINADO

Figura 3.1 - Refino de 6leos vegetais — fluxo simplificado

A etapa de hidrogenacgéo é responsavel pela fabricagdo de gorduras

vegetais, que dentre outras aplicagbes compde as margarinas.

3.2 - Etapa de Neutralizagao

A neutralizagdo é responsavel pela remocgéo dos acidos graxos livres,
fosfatideos, gomas e uma misceldnea de compostos insaponificaveis. A
eliminacdo da acidez organica ocorre mediante reagdo de saponificagcdo dos
acidos organicos com hidréxido de sédio ou outro alcali. A separagéo destes
agentes pode ser efetuada facilmente, pois os sabdes resultantes séo
insoliveis no éleo neutro nas condigcbes de operagado. Esta reacédo exige o
aquecimento do 6leo. Nas etapas subsequentes do processo de neutralizagéo
o excesso de alcali é retirado mediante lavagdo com agua e posterior secagem.
A separagdo da agua ocorre em centrifugas e o conteudo residual em

secadores a vacuo. Os tempos intermediarios de processo exigem o
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resfriamento do 6leo neutro a fim de minimizar os efeitos da degradacgéo

térmica sobre a qualidade do éleo.

Dependendo da natureza do 6leo e do seu objetivo de processamento,

este segue para os processo de branqueamento e/ou desodorizagao.

3.3 - Etapa de “Winterizagao”

“Winterizacdo” € o termo usado para denotar a retirada de ceras de
6leos vegetais em plantas de refinagao alcalina. Esta etapa tem o objetivo de
produzir éleos com estabilidade a turbidez de pelo menos 5 horas a 0 °C
(Eickoff, 1987). A rigor, a “winterizagdo” consiste na separagédo dos glicerideos
de mais alto ponto de fusdo que originam turbidez e o aumento na viscosidade
nos Oleos a baixas temperaturas. Além dos glicerideos, contribuem os acidos
graxos saturados tais como o acido estearico e o palmitico. Normalmente este
processo se aplica ao 6leo de girassol e de milho. No entanto, Erikson et al.
(1980) sugere a aplicagdo desta tecnologia para aumento do tempo de
estabilidade do sabor do éleo de soja.

A técnica de “winterizar’ consiste na precipitacdo das ceras sob a forma
de cristais (cristaliza¢éo fracionada), onde fatores como temperatura, tempo e

agitacao sao de fundamental importancia.

O processo inicia-se com a neutralizagdo do 6leo, mediante reagao de
saponificagdo. Apés, o dleo é resfriado até atingir cerca de 6 °C em trocadores
de calor, seguindo para os vasos de cristalizagdo equipados com “propelers” ,
especialmente projetados para manter os cristais em suspensado. O tempo de
residéncia médio é da ordem de 8 horas, e para 6leos com grande conteudo de

ceras este tempo pode se estender para 12 horas.
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A separacéo dos cristais é feita em centrifugas "winterizadoras" que
processam o 6leo a cerca de 15 °C.

O éleo winterizado é entdo lavado, secado e resfriado como descrito na
etapa de neutralizagéao.

3.4 - Etapa de Branqueamento

O branqueamento ou clarificacdo € um processo complementar com o
intuito de retirar pigmentos, odores e varias outras impurezas que prejudicam o

sabor e o aspecto dos 6leos.

Portanto, a etapa de branqueamento permite a obtencdo de um éleo
com melhor sabor inicial, melhor sabor adquirido com o tempo e aumento da
estabilidade oxidativa. As principais impurezas removidas do 6leo durante o

processo de branqueamento sao:

1. Pigmentos - A maioria dos pigmentos presentes nos 6leos vegetais ocorrem
naturalmente. Estes incluem os carotenos e xantofilas, que ddo ao 6leo cores
amarela e vermelha, e as clorofilas ou um de seus derivados, a feofitina, que
conferem ao 6leo uma coloracdo esverdeada. Outras cores podem aparecer

devido ao mal processamento do 6leo e das sementes;

2. Fosfolipideos - A clarificacdo por adsorcdo € a Ultima oportunidade de
remover fosfolipideos. Além de interferir no processo de hidrogenagéao
envenenando o catalisador e promovendo fendmenos indesejaveis de
isomerizacao, os fosfolipideos determinam escurecimento irreversivel do éleo

na etapa de desodorizagéo;

36



3. Sabbes - devem ser totalmente eliminados no processo de clarificagéo por
afetarem o processo de hidrogenagdo, atuando como agente de

envenenamento do catalisador e reduzindo a estabilidade do produto final;

4. Produtos de Oxidagédo - € muito importante remover, durante a clarificagéo,
os produtos de oxidagdo primaria, expressos analiticamente pelo indice de
peroxido. Sdo formados principalmente por hidroperoxidos e compostos
resultantes da sua decomposi¢do e devem ser evitados pelo controle de tempo,
temperatura de clarificagcdo e pela eliminagdo maxima possivel de oxigénio do

sistema;

5. Metais - a concentracdo de metais, principalmente ferro e cobre, é
drasticamente reduzida por agdo do tratamento acido prévio a refinacdo. A
clarificagdo por adsor¢io constitui a Ultima oportunidade para reducédo dessa

concentragéo.

O processo de branqueamento é obtido mediante adsor¢cdo dos
compostos supracitados por meio de terras ativadas. O 6leo aquecido segue
para um tanque de mistura com presséo reduzida, onde a terra clarificante é
dosada em uma propor¢ao de 0,3 a 2 % sobre a massa de 6leo alimentada. O
tempo de residéncia da mistura 6leo-adsorvente é de cerca de 20 minutos. Ao

final deste periodo, o 6leo é filtrado e novamente resfriado.

3.5 - Etapa de Polimento

Apds o processo de “winterizacdo”, os 6leos de milho e girassol ainda
possuem um teor residual de ceras de aproximadamente 200 ppm. O polimento
é, portanto, um processo suplementar de filtragdo que visa eliminar a

quantidade de ceras residuais nos 6leos vegetais.
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A minimizagao da quantidade de ceras diminue a turbidez do 6leo. Esta
diminuicao ocasiona uma melhora no seu aspecto visivel deixando-o cristalino.
Desta forma, € possivel envasa-lo em frascos transparentes do tipo PET (poli-

n1

etileno teraftalato). O polimento ainda amplia o tempo de “cold-test’” negativo

de 5 horas (6leo winterizado) para pelo menos 24 horas.

O dleo a ser polkido é resfriado lentamente a temperatura de 0 °C, dentro
de tanques cristalizadores onde o tempo de residéncia médio total € da ordem

de 18 horas. O 6leo é entdo aquecido a 15 °C, filtrado e armazenado.

3.6 - Etapa de Hidrogenacao

A hidrogenacao é o processo de tratamento das gorduras e 6leos com
gas hidrogénio, na presenca de um catalisador a base de niquel. Este processo
é utilizado para incrementar o conteudo de sélidos (gordura cristalina) em
Oleos vegetais e melhorar a resisténcia a oxidagao térmica e atmosférica.
Estes beneficios ocorrem devido a redugao das insaturagdes dos acidos graxos
que compdem os 6leos e do reposicionamento geométrico (isomerizagédo) das
moléculas (Erikson et al, 1980). Os quatro principais pardmetros do processo
sd0 a temperatura, a pressdo, a agitagdo e a concentracdo do catalisador,

além das caracteristicas inerentes ao 6leo a hidrogenar.

Normalmente as plantas de hidrogenacao dispéem de regeneradores
térmicos, nos quais o 6leo que provem do reator aquece o Oleo a ser
hidrogenado, pré-aquecendo-o até temperaturas proximas a de ignicao da
reacdo. A concentragdo catalitica é da ordem de 0,02 a 0,08 % em peso. O
6leo hidrogenado segue para uma etapa suplementar para remogdo do

catalisador.

! Entenda-se tempo de permanéncia do 6leo com aparéncia cristalina quando mantido a
temperatura de zero °C
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3.7 Etapa de Desodorizagao

A desodorizagéo € um processo de destilacao fracionada em co'rrente de
vapor a baixa pressdo e tem por objetivo remover os compostos que
proporcionam um odor desagradavel ao 6leo, causados principalmente por
terpendides, acidos graxos livres e peréxidos (Oliveira, 1986). A operacao
em alto vacuo (aproximadamente 3 mmHg) permite a separagdo dos
componentes indesejaveis a temperaturas da ordem de 250 °C. O vapor é
recomendado devido ao seu baixo pre¢o, seu grande volume especifico, e a

comparavel facilidade com que pode ser condensado e eliminado do sistema.

Ha inumeras tecnologias e equipamentos de desodorizagdo. No
processo semi-continuo o 6leo a ser desodorizado segue para um tanque
pulmao para ser pré-aquecido em um trocador de calor. Este esta recebendo o
oleo quente proveniente do desodorizador, caracterizando a presenga de uma
regeneragao térmica. O 6leo pré-aquecido segue para um desaerador-trocador
de calor. Na parte superior ocorre a desaera¢do do éleo removendo eventuais
tracos de ar que poderiam oxida-lo e, na parte inferior, um segundo

aquecimento complementar a desaeragéo.

Finalmente, do desaerador-trocador, o éleo segue, por gravidade, para o
compartimento central de depdsito do desodorizador. Este compartimento
distribui o 6leo para sub-camaras, onde efetivamente ocorre a desodorizagéao.

O dleo é filtrado e deve ser resfriado a 30 °C para entao ser envasado.
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Capitulo 4

I’NTEGRA(;I"\O ENERGETICA EM PLANTAS DE REFINO DE
OLEOS VEGETAIS

4.1 Introducao

A tecnologia “pinch” como sistematica para sintese e otimizagédo de
redes de trocadores de calor tem sido largamente utilizada na industria,
especialmente no projeto de plantas em operagdo. Seus maiores beneficios
tém sido encontrados nos sistemas de recuperagdo de energia (Briones e
Kokossis, 1996). Citam-se os casos de aplicagdo na ICI (Linnhoff, 1984), Union
Carbide (Towsend e Linnhoff, 1983) e na Mitsubischi Kasei Corporation (Natori,
1998).

Frente a isto deseja-se neste trabalho, aplicar a metodologia “pinch” em
um processo de refino de éleos vegetais em operagéo (“retrofit’) na unidade de
refino da Cevai Alimentos S.A.. A planta € composta pelas unidade de
~ neutralizagao, “winterizagéo”, branqueamento, polimento, hidrogenagéo / pés-
tratamento e desodorizagdo, caracterizando-se pelo processamento multi-
6leos. Cada unidade é analisada a luz dos conceitos de otimizagao discutidos

anteriormente.

4.2 Metodologia

O procedimento de sintese da RTC exige a correta especificacao das

redes de trocadores existentes no processo. E este entendimento que
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estabelece as bases para o calculo dos “design targets” (minimas quantidades
de utilidades) e a conseqliente proposta de topologia da rede. O
estabelecimento do AT minimo 6timo com base na relagio custo/beneficio

proporciona a otimizagéo global e justifica a aplicacao “retrofit”.

4.2.1 - Dados do Processo

A extragao correta dos dados das correntes € de vital importancia para a
obtengdo dos melhores resultados (Linnhoff, 1983), (Kemp, 1991). Para as
etapas do caso estudado foi executado um trabalho minucioso de levantamento
das temperaturas e fluxos de todas as correntes dos trocadores de calor. Um
instrumento de detec¢do de temperatura de superficie de sélidos por raios
infravermelhos (marca Raytech modelo 201) foi utilizado para os pontos onde
nao ha instrumentagao instalada de forma a rastrear todas as temperaturas da
rede. Os fluxos massicos sdo conhecidos com base nos medidores de vazéo

instalados.

O calculo dos fluxos térmicos, aqui denotados por FCp’s, permitem a
determinacdo dos “design targets”. Estes levam em consideragéo as variagées
de densidade (d) e a capacidade calorifica (Cp) do éleo vegetal, de acordo

com as equagdes (7) e (8) respectivamente.

Cp(T) = 0,4448732654 . ¢ +35268562.10".1) (7)

d(T) = 0,93414578947 +(-6,7926315789E —4.T)  (8)

onde T é a temperatura expressa em graus Celsius.
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Além dos dados obtidos do processo, estabeleceu-se as seguintes hipéteses:

1) fluxo massico constante ao longo de cada etapa;

2) capacidade calorifica e densidade de cada corrente calculadas de

acordo com a temperatura média de cada corrente.

4.2.2 - Determinagcio do ATmin Otimo e Calculo do Retorno do
Investimento

Os “design targets” e as areas de troca térmica sdo fung¢des diretas da
temperatura de minima aproximacao (AT..i») praticada na rede de trocadores de
calor (Tjoe, 1988). Portanto, € preciso efetuar uma analise detalhada da

influéncia do ATmin nos custos das utilidades e da implantagéo dos trocadores.

Esta avaliagdo tem por objetivo determinar o retorno étimo do

investimento de forma a justificar a alteracao proposta.

A sistematica adotada para a solugéo do problema exposto pressupde a
interligagdo do algoritmo de calculo dos “design targets”, temperatura “pinch” e
disposi¢éo dos trocadores no “grid” com um segundo algoritmo de avaliagao de
custos. Conhecidas as especificacées das correntes para um determinado
ATminimo, procede-se a construgdo da rede de trocadores de calor e a
determinagdo das necessidades minimas de utilidades e areas de troca
térmica. Estes valores sdo avaliados em uma segunda etapa de forma a se

obter o retorno do investimento, conforme ilustrado na Figura 4.1.
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Figura 4.1 - Algoritmo para calculo do retorno 6timo do investimento

O primeiro algoritmo informa a partir de um determinado valor de ATmin,
o posicionamento e dimensionamento dos trocadores de calor. O segundo, com
base nas areas de troca de calor estabelece, mediante aplicacdo da funcao
custo e avaliagdo dos custos das utilidades empregadas, o retorno do

investimento.

Inimeras fungées custo como fungéo da area de troca térmica tém sido
citadas na literatura (Peters e Timmerhaus, 1991). Entretanto, estas equagées
estéo restritas a trocadores do tipo casco-tubo e ndo do tipo placas, trocadores
este que sdo utilizados com mais freqiiéncia em plantas de refino de 6leos
vegetais. A equacgao (9) apresenta uma alternativa para determinar o custo de
trocadores de calor a placas. Foi obtida junto aos fabricantes (PHe comercial)
sendo aplicada especificamente em regeneradores do tipo 6leo vegetal / 6leo
vegetal.

Custo = 4156,4651. exp(1,772928188.102.A ) 9)
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O custo é expresso em délares e a area A (m°) pode ser calculada de

acordo com a equacao (10), abaixo

Q
( AT, - AT, ]
U| 2
In(AT, / AT,)

onde, as diferengcas de temperatura AT, e AT, denotam os gradientes de

A= (10)

temperatura para os fluidos quente e frio respectivamente, e séo calculadas
tomando como base o arranjo do tipo contracorrente no trocador de calor. O
coeficiente global de troca térmica (U) recomendado pelos fabricantes para

este tipo de aplicago varia de 275 a 500 kcal’h m%

4.2.3 - Analise das Etapas do Processo de Refino de Oleos Vegetais

No projeto proposto sdo avaliadas as disposicbes dos trocadores
instalados frente as novas topologias, determinadas com base nas curvas
compostas do processo e nas regides acima e abaixo do “pinch”. Com o intuito
de simplificar o entendimento da topologia das redes, os trocadores do tipo “hot
utility” (entenda-se operagdao com vapor) estéo representados na cor vermelha,
os trocadores do tipo “cold utility” (entenda-se operacdo com agua de
resfriamento) estéo representados na cor verde, os trocadores regeneradores
na cor preta e, finalmente, os trocadores que operam com agua gelada estéao

representadas na cor azul.

4.3 Integracao Energética das Etapas do Processo de Refino
4.3.1 Neutralizagao

A topologia da rede da neutralizagdo em operacdo na unidade de

produgéo é mostrada na Figura 4.2
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Figura 4.2 - Rede de trocadores em operagao da neutralizacéo

A rede em operagcdo é composta por dois trocadores de calor. No
primeiro, o dleo bruto é aquecido a 88 °C para o processamento e o segundo
resfria o 6leo neutro e lavado a 51 °C para estocagem. Dentro desta topologia

sdo extraidas duas corrente que sao apresentadas na Tabela 4.1.

Tabela 4.1 - Dados das correntes da neutralizacao
Corrente | Tiniciai (°C) | Tawo (°C) | FCp (Kcal/h°C)
1 46 88.7 6.482,17
2 81 51 6.484,33

Frente a estes dados procede-se a simulagdo do projeto da rede de
acordo com o algoritmo mostrado na Figura 4.1. Observa-se que a faixa
adequada de ATmin deve iniciar-se em 9 °C. Isto deve-se ao fato de que
abaixo desta temperatura ndo € necessario operar um trocador com agua de
resfriamento (Figura 4.3), pois é possivel efetuar todo o resfriamento no

trocador regenerador.

oleo

51 711 f vapor

Figura 4.3 - Rede de trocadores de calor operando com ATmin a 9 °C
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Entretanto, nesta concepgdo o trocador regenerador necessita de
grande area de troca térmica levando a operacionalidade fora da regido de
6timo de custo. Convém salientar que esta observacgao é valida para a analise
do processo ja existente, o qual dispée do trocador operando com agua de

resfriamento.

Os diversos estudos envolvendo o ATmin 6timo e o retorno do
investimento para o processo em questdo sdo mostrados na Tabela 4.2. E
apresentado o valor do investimento com base nas areas de troca térmica de
acordo com a funcao custo apresentada na equacgéo (9). Os beneficios levam
em consideragao a economia de vapor e agua de resfriamento, obtidos através

dos balancos de energia aplicados as redes propostas.

Tabela 4.2 - Simulagéo para a rede da neutralizacao

Investimento | Beneficio Taxa de Tempo Retorno | ATmin

(US$) (US$) Retorno (%) (meses) (°C)
16698,7 256547 103,3 11,6 9

14305,1 24799,6 116,1 10,3 10
12621,7 239443 126,8 9.4 11

11383,4 23089,2 135,5 8,8 12
10439,7 222342 141,9 8,4 13
9699,7 21378,9 146,6 8,1 14
9105,7 20523,8 150,0 8,0 15
8619,5 19668,6 151,8 7.9 16
8214,9 18813,9 152,3 7,8 17
7873,5 17958,3 1517 7,9 18
7581,9 17103,1 150,1 8,0 19
7330,0 16288,0 1475 8,1 20
7110,6 15392,8 1442 8,3 21

6917,7 145377 140,0 8,6 22
6747,0 13682,5 135,3 8,9 23
65949 12827,3 129,2 9,2 24
6458,5 119722 123,8 9,7 25
6335,6 11117,0 117.5 10,2 26
6224,3 10261,9 110,6 10,9 27
6123,1 9406,7 103,5 11,6 28
6030,6 8551,6 95,6 12,5 29
5945 8 7696 .4 87,6 13,7 30
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Os melhores resultados encontrados apontam para o maximo retorno do
investimento ocorrendo em um ATmin de 17 °C. Ou seja, os beneficios
resultantes da operagcdo da rede neste ATmin proporcionam, frente aos

investimentos necessarios, um tempo de retorno da ordem de 7,8 meses com
um beneficio anual da ordem de US$ 18.813,90 dolares.

Os resultados da simulacdo mostram ainda que ha, na verdade, uma
regidao de operagdo com tempos de retorno do investimento na qual as

alteragbes propostas sao viaveis. Estes dados estdo mostrados na Figura 4.4.

(%)
8

Taxa de Retorno
8

Figura 4.4 - Superficie de resposta para a rede da neutralizagao
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4.3.1.1 Projeto de Minima Energia

No projeto de minima energia estabelece-se os “design targets” e a nova

estrutura da rede no ponto de maximo retorno do investimento (ATmin = 17 °C).

Os “design targets” calculados com base no algoritmo do “problem
table”, (Anexo I) mostrados na curvas de composicao, podem ser analisados na
Figura 4.5.
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Figura 4.5 - Curva de composigéo para a neutralizacao

A minima quantidade de energia a ser fornecida é de 160.109,6 kcal/h e
o valor da minima quantidade de energia a ser removida é de 51.922 2 kcal/h

quando ocorrer a integragao entre as correntes quentes e frias.

O ponto de estrangulamento entalpico (“pinch”) ocorre na temperatura

de 72,5 °C conforme sugere a grande curva composta, mostrada na Figura 4.6.
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Figura 4.6 - “Grand Composite” para a neutralizagao

A andlise destes diagramas permite concluir que ha possibilidades de
integragéo abaixo do “pinch” entre as duas correntes de composicdo. Esta
analise é apresentada na Figura 4.7, conforme sistematica proposta por
Linnhoff e Flower (1978).

81
Hot Utilit
_ y »
59 51
> C1
88 64 42
«—() S — = G
«
Cold Utility
64

Figura 4.7 — “Grid” da Neutralizagao
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As correntes quentes em vermelho e as frias em azul estao separadas
acima e abaixo do ponto “pinch” para um ATmin de 17 °C. Os trocadores
regeneradores e de utilidades sdo responsaveis pelas interligagées entre as

correntes quentes e frias conectadas adequadamente.

Efetuando-se o procedimento de analise do projeto de minima energia
para este caso, procede-se a inser¢ao de um trocador de calor regenerador
entre a corrente 1 (C1) e a corrente 2 (C2) abaixo do “pinch”. Portanto, o 6leo
bruto € aquecido de 42 °C a 64 °C, mediante resfriamento do dleo neutro de 81

°C a 59 °C, conforme mostrado na Figura 4.8.

42 y 81 " 8 NEUTRA |¥
6leo ‘ ; LAVAGENS |
59 |||/ ]| 64
—HI M - >
> >
51
> >

Figura 4.8 - Proposta de alteragao da neutralizagao para AT, de 17°C.

Quando comparado a rede instalada, este projeto proporciona uma

economia de 47,01 % de utilidades quentes e de 73,30 % de utilidades frias.

A sistematica de trabalho apresentada é aplicada as demais etapas do

processamento de 6leos vegetais.
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4.3.2 Winterizacao

A rede de trocadores de calor da “winterizagédo” é constituida por 7
trocadores, sendo que um trocador opera como regenerador (Figura 4.9). Esta
rede tem a particularidade da operacdo de um trocador com agua gelada. Os
consumos atuais de utilidades quentes e frias sado respectivamente 238.473,00
kcal/h e 223.797,00 kcal/h.

Figura 4.9 - Rede de trocadores de calor da “winterizacao”

A caracterizacdo das correntes deste processo € mostrada na Tabela
4.3.

Tabela 4.3 - Dados das correntes da neutraliza¢éo

Corrente Tiniciat (°C) | Tano(°C) | FCp (Kcal/h°C)
1 25 80 2.573,30
2 75 5 2.554,19
3 7 18 2.511,89
4 25 95 2.584,99
5 88 40 2.590,57
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Na busca do projeto 6timo da rede devem ser mantidas as temperaturas
necessarias em cada etapa do processo, eliminando-se os vinculos com o
regenerador existente, de forma a proporcionar um maior grau de liberdade
para a confecgdo da rede otima. Observa-se que o investimento 6timo é
alcangcado quando o ATmin praticado na rede é de 16 °C. A caracterizacdo
deste ponto de operagdo quando da avaliagdo do retorno do investimento é o

ponto de minimo da fungéo custo, apresentada na Figura 4.10.

Temperaturas de projeto acima ou abaixo do ponto 6timo provocam o

incremento no tempo de retorno do investimento.

15,0
14,5

14,0

YT v 1 - %

Tempo de Retorno (meses)
1

11,0 L L L | L 1 1 1 L 1 1 1 L | 1 1 1
16000 18000 20000 22000 24000 26000 28000 30000 32000

Investimento (délares)

Figura 4.10 — Tempo de retorno versus investimento para a “winterizacao”

No ponto 6timo, os investimentos necessarios sdo da ordem de US$

20.643,00 dolares e o retorno do investimento é de 11,35 meses.
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Figura 4.11 - Superficie de resposta para a rede da “winterizagao”

Novamente, a operagao da rede é caracterizada por uma regiao de
minima for¢ga motriz onde ha viabilidade operacional.

A superficie de resposta mostrada na Figura 4.11 caracteriza a faixa de
operacao entre 11 °C e 21 °C, na qual os tempos de retorno do investimento

sdo inferiores a 12 meses, mostrando desta forma, uma possivel regiao de
viabilidade econémica desta modificagao.

As curvas compostas do processo apresentadas na Figura 4.12 mostram
que a minima quantidade de energia a ser adicionada é de 113881,6 kcal/h e a

minima quantidade de energia a ser retirada é de 66910,6 kcal/h. O ponto de
estrangulamento “pinch” ocorre na temperatura de 33 °C.
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Figura 4.12 - Curvas de composigéo para a winterizagao

Ha possibilidades de diferentes combinagées, de forma a se obter a rede que
respeite os “design targets”. Uma configuragédo possivel € mostrada na Figura
4.13.
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Figura 4.13 - “Grid” da “winterizagao”

A insercao de 2 novos regeneradores (Figura 4.14) proporciona,
portanto, uma configuracao étima, minimizando em 52,24 % os gastos com

vapor, e 70,10 % os gastos com agua de resfriamento.
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Figura 4.14 Proposta de alteragdo da winterizagéo para AT, de 16 °C

De fato, a rede proposta opera com 3 trocadores regeneradores.
Aparentemente, ndo ha problemas de inicio de operacdo haja visto que os
trocadores instalados, que operam com vapor/agua ja estdo dimensionados

para suplantar a defasagem térmica do inicio da operacéo.

Da mesma forma o numero total de trocadores é reduzido de 7 na
configuracdo atual (Figura 4.9) para 6 trocadores, minimizando os

investimentos iniciais.
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4.3.3 Branqueamento

A etapa de branqueamento possui um trocador regenerador integrado
ao processo. No entanto, verifica-se que as temperaturas praticadas no
regenerador estdo superdimensionadas estabelecendo um AT minmo de 30 °C,

conforme mostrado na Figura 4.15.
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Figura 4.15 - Rede atual da etapa de branqueamento

Os dados extraidos do processo sdo mostrados na Tabela 4.4.

Tabela 4.4 - Dados das correntes da branqueamento
Corrente | Tiiciat (°C) | Tano(°C) | FCp (Kcal/h°C)
1 38 108 5398,29
2 105 48 5387,41

O procedimento de simulagdo de novas possibilidades mostra que o
ATmin étimo ocorre em 23 °C. Neste caso, o tempo de retorno do investimento
€ da ordem de 6 meses de acordo com o ponto de minimo apresentado na
Figura 4.16.
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Figura 4.16 - Tempo de retorno versus investimento para o branqueamento

Na Figura 4.17 faz-se uma representacdo quantitativa envolvendo o
ATmin, investimentos de capital e taxa de retorno do investimento. Observa-se
um ponto de maximo cuja taxa de retorno do investimento encontra-se em torno

dos 190 % perfazendo um investimento de US$ 8.000,00 doélares (ATmin 23 C).
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Figura 4.17 - Superficie de resposta para o branqueamento.
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Os dados de projeto encontrados para Qy e Q¢ sdo 194708,3 kcal/h e
70036,3 kcal/h, respectivamente, para adicionamento e retirada de energia. Na
Figura 4.18 (a) sdo apresentados os perfis de mudanga de entalpia contra
temperatura para o problema. Em 4.18 (b) temos a identificacdo do ponto

“pinch” localizado na temperatura de 50 °C.
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Figura 4.18 — Curvas de composi¢ao para a etapa de branqueamento

Diante desta perspectiva, deseja-se fazer a integracdo de energia que
permita o melhor aproveitamento do potencial térmico do processo. Na Figura
419 as correntes estao dispostas de forma a estabelecer uma proposta de
interligacdo em duas regides acima e abaixo do “pinch”, devidamente

integradas.
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Figura 4.19 — “Grid” para o branqueamento

De acordo com a Figura 4.19 é proposto o projeto para um ATmin de 23
°C identificado como a melhor diferenca de temperatura a qual maximiza a
eficiéncia do regenerador instalado. A rede correspondente € mostrada na
Figura 4.20.
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Figura 4.20- Proposta de alteragdo para o branqueamento com AT, de 23 °C

Portanto, a modificacdo proposta consiste em melhorar o gradiente das
correntes que alimentam o regenerador, proporcionando uma economia de
energia de 48,47 % para as utilidades quentes e 72,34 % para as utilidades

frias.
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4.3.4. Desodorizacao

Atualmente trés plantas de desodorizagdo de o6leos vegetais estdo
instaladas na unidade da Ceval Alimentos, sendo que uma delas atende
especificamente a desodorizagéo de gorduras vegetais. No entanto, o esquema
de temperaturas envolvido é muito semelhante entre as unidades, o que
permite, a partir da analise de uma desodorizacao, estender as conclusées e
sugestées as demais plantas instaladas. A analise em questdo refere-se
especificamente a desodorizagao 2, cuja escolha deve-se a maior simplicidade

e disponibilidade de informagdes.

A etapa de desodorizagao apresenta alguns aspectos peculiares. O 6leo
a ser desodorizado é aquecido mediante resfriamento do 6leo desodorizado.
Esta operacao ocorre em um grande vaso de troca térmica, constituido de duas
secoes distintas. A primeira se¢ao denominada secao quente, proporciona a
troca de calor com o éleo desodorizado. Na segunda sec¢ao, denominada sec¢éo
fria, o éleo proveniente da primeira secao é resfriado por intermédio de uma
serpentina com agua de resfriamento. Finalmente, o 6leo é resfriado em um
trocador a placas até 31 °C, sendo, entdo, conduzido ao armazenamento e
posterior envase. Caracterizam-se como etapas de processamento a secagem
do d6leo, que elimina completamente quaisquer tragcos de umidade
remanescentes, e a desodorizagao propriamente dita em alto vacuo,
indispensavel na manutencao da qualidade do 6leo em temperaturas proximas
a 250 °C. Nestas etapas ha fornecimento de energia proveniente de um

sistema de aquecimento de fluido térmico.

O fluxo do processo e as temperaturas envolvidas em cada etapa sao

apresentadas na Figura 4.21.
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Figura 4.21 - Etapa de desodorizagao atual

O regenerador instalado transfere calor para a corrente a 46 °C
elevando-a a 138 °C na segao de aquecimento. A seguir, o 6leo é secado e
aquecido a 207 °C. Esta corrente alimenta o desodorizador e sai a 239 °C. No
processo de regeneracdo o oOleo é resfriado a 99 °C e posteriormente a 31 °C

utilizando-se utilidades frias. As correntes do processo em questao apresentam

as seguintes caracteristicas (Tabela 4.5):

Tabela 4.5 — Dados das correntes da desodorizacao

Corrente Tinicial Talvo FCp (Kcal/h°C)
1 46 207 3354.41
2 239 120 3447.78
3 120 31 3261.05

A temperatura alvo de 120 °C para a corrente 2 foi adotada com base no
fato desta ser a temperatura maxima recomendavel para trocadores de calor a
placas operando com gaxetas a base de borrachas nitrilicas. Operacées acima
desta temperatura exigem o emprego de outros materiais que acarretam um

aumento do custo do trocador superior a 50 %. De acordo com os fabricantes,
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em correntes cujas temperaturas sdo superiores a 140 °C, normalmente é

recomendado o uso de trocadores do tipo casco-tubo.

Da forma como esta configuragdo estd implantada, o consumo de
energia € de 338.754,00 kcal/h, e a quantidade de energia rejeitada & da
ordem de 378.276,00 kcal/h.

O emprego da tecnologia “pinch” permite avaliar novos “designs” da
rede. Por exemplo, consideremos um ATmin de 15 °C para os trocadores a
placa, e 30 °C para os trocadores casco-tubo. O projeto correspondente é

mostrado na Figura 4.22.
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Figura 4.22 — “Grid” para a desodorizagao

A rede correspondente é mostrada na Figura 4.23
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Figura 4.23 Proposta de topologia de rede para a desodorizacao

Nesta proposta de alteracédo, o 6leo a ser desodorizado é aquecido a
209 °C, mediante refrigeracao sistematica do éleo ja desodorizado em um

trocador de calor casco-tubo operando em contra-corrente.

Em seguida, sofre um resfriamento mediante uso de utilidade externa de
136 °C para 120 °C. A presenca deste trocador viabiliza o regenerador
subsequente e o custo de instalagdo do mesmo permite a correta selecdo do
tipo de trocador a ser utilizado. O processo de troca térmica segue em um
regenerador operando com o 6leo alimentado ao processo. O Oleo
desodorizado atinge a temperatura de armazenagem mediante emprego de um

resfriador.

Os consumos de energia sao drasticamente reduzidos. Nesta
configuragdo sdo necessarias 100.620,00 kcal/h de aquecimento (externos a
rede e aplicados no secador e desodorizador) e 150.459,00 kcal/h de
resfriamento, o que representa uma economia de 70,29 % e 60,22 % para as

utilidades quentes e frias, respectivamente.
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No entanto, ha uma série de dificuldades na implantacao desta proposta
de modificagé@o. A principal delas esta associada ao fato de que o éleo vegetal
somente pode ser aquecido a temperatura de desodorizacdo com pressées
muito reduzidas. Caso contrario, a presenca de oxigénio deteriora o 6leo
vegetal. No sistema atual, este problema & contornado através da interligacao
do tanque de troca térmica com o sistema de vacuo da planta. Na pratica isto
acarreta a existéncia de um Unico estagio de troca térmica. E questionavel,
portanto, a aplicabilidade do trocador casco-tubo em regime contra corrente
sugerido pelo projeto. Uma correta avaliagdo desta problematica deve estar
baseada em procedimentos experimentais, o que nado & o objetivo deste
trabalho de dissertacdo. A este estudo deve estar associada a analise de
viabilidade econdmica, incluindo no modelo de simulacdo a modelagem dos

custos do trocador regenerador casco-tubo.

Diante do exposto & proposto uma outra topologia de rede com maiores
possibilidades de aplicagdo. Esta proposta inclui o uso dos equipamentos de

troca térmica ja instalados e avalia as possibilidades de regeneragao restantes.

A andlise das correntes permite concluir que & possivel a inser¢do de
um trocador regenerador entre a corrente de saida do vaso de troca térmica

(C2) e a corrente de alimentagao do mesmo (C3), conforme Figura 4.24.

Na operacédo atual, o vaso de troca térmica instalado regenera o dleo a
desodorizar em cerca de 90 °C. Dados do fabricante, confirmados pelo balanco
de energia, indicam que ha um gradiente térmico entre o 6leo a resfriar e o
6leo a aquecer, de cerca de 10 °C no lado quente do vaso. Assumindo que
esta diferenca permanece constante, e tendo em mente o falo de o

regenerador operar em um unico estagio, nao é possivel transferir toda a carga
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térmica regenerada no trocador de calor proposto sem diminuir a eficiéncia de
troca do vaso instalado. Por exemplo, aquecendo a corrente de alimentacao C3
(Figura 4.25) de 46°C a 94 °C, ha uma regeneracao de 48 °C.

No entanto, o aumento da regeneragéo alcancada pelo vaso de troca
térmica atinge 24 °C. Levando-se em consideragao as quantidades entalpicas
envolvidas, as variagbes na capacidade calorifica e a densidade, o percentual
de regeneracéo total alcangado pelo trocador regenerador proposto & de 58 %,

tanto para as utilidades quentes quanto para as utilidades frias.
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Figura 4.24 — Caso possivel na desodorizacdo com ATmin é 24 °C

Portanto, nesta concep¢ao nao €& possivel estabelecer o projeto de
acordo com o projeto de minima energia. Ha transferéncia de calor através do
“pinch”, violando uma das regras aureas, e a quantidade de calor rejeitada é
sensivelmente maior.

A aplicagao da sistematica de avaliagao do retorno do investimento,
considerando as eficiéncias do conjunto regenerador proposto e vaso de troca
térmica, mostra que o ATmin 6timo de projeto encontra-se na regiao em torno

dos 24 °C conforme mostrado na Figura 4.25.
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Figura 4.25 - Desodorizagédo — caso aplicavel

A rede de trocadores proposta resultante de acordo com a Figura 4.24,

que respeita as restrigées de processo € mostrado na Figura 4.26.
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Figura 4.26 — Sugestao de alteracao para a desodorizagao
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Nesta configuragao o consumo de utilidades quentes e frias € cerca de
27 % menor que o atual, o que corresponde a uma quantidade térmica da
ordem de 94.750 Kcal/h.

4.3.5 Polimento e Hidrogenagao/Po6s Tratamento

Ao contrario das etapas descritas anteriormente ndo ha modificagdes

significativas a serem efetuadas nestas etapas.

A etapa de Hidrogenagao/Pés tratamento (Figura 4.27) esta

convenientemente dimensionada com a presengca de 2 trocadores

regeneradores.
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Figura 4.27- Etapa de hidrogenagao/pos-tratamento

A etapa de polimento dispde de um Unico trocador de calor (Figura 4.28)

com possibilidades de efetuar regeneracgéao.
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L4 Processo - P Armazenagem

Figura 4.28- Etapa de polimento

Uma possibilidade de alteracdo seria o resfriamento da corrente de
alimentagédo (42 °C) com a de saida do processo (12 °C). A etapa de
cristalizagdo do processo tem um tempo de residéncia de 18 horas o qual
impossibilita a interligagéo destas correntes, de forma a justificar a inclusdo do

trocador regenerador.
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Capitulo 5

RESULTADOS

Através de extensivas simulagdes e integragdo das redes em cada uma
das etapas visando obter possibilidades para garantir a maxima recuperacio
da energia, bem como o maior retorno do investimento, é apresentado a seguir

uma discusséo quantitativa de cada uma das etapas.

O processo atual apresenta uma demanda energética total de
1.257.824,00 kcal/h. Por outro lado, sdo removidos 1.049.810,00 kcal/h para
satisfazer as restricoes térmicas impostas pela planta multi-6leos. Na
configuragcéo atual utilizam-se 14 trocadores de calor (Figura 5.1) para

aquecimento e resfriamento.

8 .
! /\ |
6
g 5 /A\ !
3 4 // \
2 » =
1 i —&— Atual __—“l—Otimizado f
0 T T T l
Neutra Branq Wint Desod
Etapas

Figura 5.1 — Numero atual de trocadores de calor nas diversas etapas frente as

alteragbes propostas
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Apoés a integracdo energética de cada uma das etapas observa-se uma
necessidade de 15 trocadores de calor para fornecimento e retirada de energia
dos processos. O consumo de utilidades quentes é reduzido para 712.883,00
kcal/h e o consumo de utilidades frias é de 472.575,00 kcal/h.

E mostrado na Tabela 5.1 uma sumula dos resultados obtidos nas
diversas etapas do processamento.

Tabela 5.1 — Sumula das propostas de alteracdo nas diversas etapas do processo

Consumo Atual Proposta de Alteragéo Econ. Econ.
Secao (kcal/h) (kcal/h) Utilidades | Utilidades
Quentes Frias Quentes Frias Quentes (%) | Frias (%)
Neutralizagio 302717 194529 160109 51922 47,01 73,30
Branqueamento | 377880 | 253208 | 194708 70036 48,47 72,34
“Winterizagdo” | 238473 | 223797 | 113881 66910 52,24 70,10
Desodorizago' 338754 | 378276 | 244185 283707 27,91 25,00
Desodorizac;z”io2 338754 378276 100620 150459 70,29 60,22

1 . ~ .
- aplicacdo sugerida
? - caso 6timo

Estes dados sdo mostrados nas Figuras 5.2 e 5.3. A primeira apresenta
a variacao do consumo de energia de aquecimento nas etapas comparando as

configuracées atuais e as alteragdes propostas
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Figura 5.2 — Consumos atual de energia de nas etapas versus otimizado
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A Figura 5.3 ilustra a diminuicdo da energia rejeitada para o meio no

projeto proposto frente as configuragées das redes de trocadores em operacgéo.
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Figura 5.3 — Consumo atual de utilidades frias nas etapas versus otimizado

Os investimentos necessarios para efetuar as alterag6es propostas
frente a viabilidade de implantacdo em todas as etapas do processamento

multi-6leos sdo sumarizadas na Tabela 5.2

Tabela 5.2 — Investimentos versus beneficios nas etapas de processamento

Etapa Investimento | Beneficio | Tempo Retorno | AT
(US$) (US$) (meses) (C)
Neutralizacédo 8214,97 18813,39 7,88 17
Branqueamento 8030,28 24164,94 6,03 23
Winterizacao 20643,50 32461,23 11,85 16
Desodoriza¢ao 7453,59 11830,68 11,25 24
(aplicacao sugerida)

Observa-se que a os valores das taxas de retorno do investimento s&o

inferiores a 12 meses.
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A Figura 5.4 apresenta a disposicdo dos investimentos frente ao
beneficios em cada etapa do processamento mostrando a viabilidade da

implantacéo das alteracdes propostas sob a o6tica financeira.
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Figura 5.4 — Investimentos necessarios frente aos beneficios anuais nas etapas

do processamento

Os beneficios chegam a casa dos US$ 106.197,00 ddlares se
considerarmos a aplicacado nas 3 desodorizacdes. Este montante pode chegar
a US$ 155.000,00 ddlares caso seja possivel implantar o caso étimo da

desodorizagao.

Convém salientar que o objetivo deste trabalho de dissertacdo de
mestrado é apresentar uma sistematica de trabalho cujos métodos podem ser
utilizados em outras plantas. Nao estdo sendo levadas em consideracao as
possibilidades de ampliacdo dos trocadores instalados ou uso destes.

Provavelmente, o investimento necessario sera muito menor que o previsto.
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Capitulo 6

CONCLUSOES

Este trabalho apresenta uma proposta para o projeto e otimizagédo de
redes de trocadores de calor, tomando como estudo de caso as etapas do

refino de dleos vegetais.

A proposta consiste no emprego da metodologia “pinch” que, associada a
modelos de custo e analise de investimentos permite a criagédo de um algoritmo
para o projeto e a analise da viabilidade econémica das alteragdes propostas
nas redes de trocadores de calor existentes. Esta aplicagcdo vem de encontro
as necessidades de otimizagdo dos processos industriais no que tange a

minimizag¢ao de energia e a minima geracgao de poluentes térmicos.

Dentro deste contexto, este trabalho procura trazer, primeiramente, um
procedimento de projeto para plantas em operagéo, mas que também seja
aplicavel a novas plantas onde tais conceitos sejam naturalmente considerados

no desenvolvimento do processo.

A metodologia “pinch” mostrou ser uma técnica promissora na sintese e
otimizacao de redes de trocadores de calor quando aplicada ao processo de
refino de o6leos vegetais. Observou-se aumentos consideraveis de eficiéncia no
uso da energia. A reducdo no consumo de utilidades frias é de 577.235,00
kcal/h, o que corresponde a uma economia global de 54,98 %. Da mesma
forma a reducé@o no consumo de utilidades quentes & de 544.941,00 kcal/h, o
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que acarreta uma economia de 43,24 % do montante de energia térmica

consumidos atualmente.

A viabilidade econémica das alteragdes propostas é clara e assegurada

por tempos de retorno do investimento inferiores a 12 meses.

Ainda existe um vasto campo da aplicagao da otimizagao energética nas
industrias de processamento de dleos vegetais. Sugere-se como trabalhos
futuros a utilizagdo da metodologia proposta buscando a integracao energética
global das etapas mostrando formas de utilizacdo das demandas entre as
etapas, para solucionar o problema do nao sincronismo das atividades entre as

diferentes fases do processamento.
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Anexo 1
O método “Problem Table” para determinacgio dos “Design Targets”

Uma forma alternativa ao diagrama Temperatura x Entalpia (composite
curves) para calculo dos “design targets” foi proposto primeiramente por
Linnhoff e Flower (1978). Este procedimento é denominado “problem table” e
como o préprio nome sugere, estd baseado na constru¢cdo de uma tabela.
Esquematicamente o procedimento pode ser definido como um algoritmo,

contendo os seguintes passos (Ravagni, 1994) (Linnhoff e Hindmarsch , 1983):

1 - Distribuigéo das correntes do processo em intervalos de temperatura
(sub-redes). Isto ocorre mediante utilizacdo de duas escalas distintas, uma
para correntes quentes e outra para correntes frias separadas entre si por um
valor igual ao do AT, e definidos pelas temperaturas iniciais e finais de cada

corrente.

2 - Calcula-se o balanco térmico em cada sub-rede criada. Este valor

corresponde ao déficit térmico do intervalo que pode ser positivo ou negativo

3 - Em um esquema do tipo cascata, a energia disponivel em cada sub-
rede € transferida a sub-rede imediatamente inferior. Se o balango de energia
em uma determinada sub-rede for negativo, entdo a energia externa deve ser
adicionada ao sistema (“hot utility” ); caso contrario, a quantidade térmica
excessiva pode ser transferida para o intervalo inferior, e assim
sucessivamente. O ultimo resultado da cascata corresponde a energia que
deve ser rejeitada para um “cold utility” , quantificando desta forma os “design

targets”.
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O ponto “pinch” é identificado no intervalo onde ndo houver energia
sendo transferida do intervalo posterior, € nem a inclusdo térmica mediante

presenca de um “hot utility” .

Este algoritmo tem excelente aplicacao e implementacao computacional.
Um programa baseado nos principios da “problem table” foi desenvolvido em

linguagem Turbo Pascal® e utilizado nas aplicagbes apresentadas.

Séo apresentados os resultados da aplicacdo desta metodologia para o

caso da neutralizacgéo.

PINCH TECNOLOGY PROGRAM

Qual o niamero de correntes ? 2
Qual 0 GRADIENTE desejado ? 17

N Corrente FCp _ Tin_TOut  Q  Condicao
1 6482.17 46 88.7 -276788.66 cold
2 6484.33 81 51 194529.90 hot
-82258.76

Intervalo 11 88.70

Intervalo 12 64.00

Intervalo 21 64.00

Intervalo 22 46.00

Intervalo 31 46.00

Intervalo 32 34.00

corrente 1 pertence ao intervalo 1 160109.60
Deficit de 1=160109.60

corrente 1 pertence ao intervalo 2 116679.06
corrente 2 pertence ao intervalo 2 -116717.94
corrente 2 pertence ao intervalo2 -116717.94
Deficit de 2=-38.88

corrente 2 pertence ao intervalo 3 -77811.96
Deficit de 3=-77811.96

0.00 -160109.60 160109.60 0.00
-160109.60 -160070.72 0.00 38.88
-160070.72 -82258.76 38.88 77850.84
MAIOR VALOR — 160109.60
TEMPERATURA PINCH - 72.50

QCMinimo= 77850.84
QHMinimo= 160109.60
QTotal = -82258.76
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Anexo 2

Calculo de Retorno do Investimento

A Ceval Alimentos dispée de uma metodologia padrao para calculo do
retorno dos investimentos efetuados. Nesta sdo considerados, além do
investimento e dos beneficios resultantes, os valores relativos a depreciacao e

taxacao do imposto de renda.

Beneficios - Neste trabalho foram considerados beneficios a redugao do
consumo de vapor e agua de resfriamento. O custo do vapor praticado na
unidade é de US$ 9,00 dolares por tonelada produzida. O custo do metro
cubico da agua de resfriamento foi estimado em US$ 0,03 dolares/m® . Neste
numero estdo inclusos os valores relativos aos gastos com energia elétrica nos
motores dos ventiladores e bombas das torres de resfriamento. A eficiéncia da
torre foi estimada para variagbes da ordem dos 5 °C entre a temperatura de

entrada e saida da agua de resfriamento.

Um algoritmo do calculo do retorno do investimento é apresentado na
Figura A1, onde RAIR é o resultado antes da aplicacdo do imposto de renda e

RDIR é o resultado depois do imposto de renda.
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Quantificar
Investimentos

Quantificar
Beneficios

Quantificar
Despesas

Operacionais e

Depreciagdo

\ A

Resultado antes
do IR
(beneficios -
depreciagao)

h 4

Calcular
Imposto de
Renda

Resultado
depois do IR
(RAIR - Imposto
de Renda)

\ 4

Resultado
(depreciagao +
RDIR)

Taxa de
Retorno =
Resultado/ total
dos Investim.

Tempo de
Retorno =
Investimentos/
Resultado) * 12

Figura A1 — Algoritmo para do calculo do retorno do investimento.

A correta aplicagao deste algoritmo permite estabelecer os tempos de
retorno do investimento sendo esta ferramenta gerencial imprescindivel para a

analise da viabilidade da proposta de alteracgéo.
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