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Resumo

Com o aumento da procura energética ao longo dos ultimos 30 anos e da regulamentacéo da
emissao de gases com efeito de estufa, &€ necessario procurar alternativas que reduzam o consumo de
energia primaria, como é o caso do aproveitamento do excesso de calor. Este trabalho tem como
objetivo caracterizar e avaliar possibilidades de recuperacéo do excesso de calor existente na refinaria
de Sines, como medida de aumento de eficiéncia energética.

Inicialmente, recolheram-se dados de todos os aeroarrefecedores, permutadores de calor com
agua de refrigeracéo e fumos provenientes das chaminés existentes na refinaria, de modo a determinar
0 excesso de calor existente e o respetivo nivel térmico, tendo-se obtido um valor de 6,856 TWh/ano
guando o crude processado é Heavy Sour e 6,958 TWh/ano quando se trata de Light Sweet.

De seguida, e com base na informacao recolhida, estudaram-se alternativas de aproveitamento
do excesso de calor proveniente dos aeroarrefecedores e dos fumos das chaminés. Para o caso do
calor excedente proveniente dos aeroarrefecedores foram simulados varios modelos de bombas de
calor para diferentes refrigerantes e ainda alternativas sem a necessidade de adigdo de fluidos
externos. Para o caso dos fumos provenientes das chaminés, determinou-se a quantidade de vapor de
baixa presséo (3,5 barg) que poderia ser produzido por integracéo calorifica com os fumos.

Por fim, para as varias alternativas apresentadas, foram analisados os custos de capital e de
operacao numa oOtica de analise de investimento, com o intuito de identificar potenciais projetos de

eficiéncia energética com viabilidade técnica e econémica.

Palavras chave: excesso de calor, otimizacéo, eficiéncia energética, bomba de calor



Abstract

With the increase in energy demand over the last 30 years and the regulation of greenhouse
gas emissions, it is necessary to look for alternatives to reduce primary energy consumption, such as
the recovery and use of excess heat. This work aims to characterize excess heat in Sines Refinery and
evaluate possibilities of recovering this heat, as a measure of increasing its energy efficiency.

Initially, refinery data were collected from all air coolers, heat exchangers with cooling water and
flue gases from stacks in the refinery in order to determine the existing excess heat and its thermal level,
corresponding to a value of 6,856 TWh/year when the processed crude is Heavy Sour and 6,958
TWh/year when it comes to Light Sweet.

Afterwards, based on the information collected, several alternatives were devised to take
advantage of the excess heat from the air coolers and stack hot flue gases. For the case of excess heat
from the air coolers, several models of heat pumps with and without different external refrigerants were
simulated. For the case of hot flue gases from stacks, the amount of low-pressure steam (3,5 barg) that
could be generated by heat integration with the hot flue gases was determined.

Finally, for the alternatives presented, capital and operating costs were analysed from an
investment analysis perspective, to identify potential energy efficiency projects with technical and
economic feasibility.

Key words: excess heat, optimization, energy efficiency, heat pump
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1. Introducéao

1.1 Contextualizacao do problema e motivacao pessoal

O consumo de energia primaria no mundo aumentou de cerca de 8000 Mtep em 1990 para
14000 Mtep em 2017, sendo este incremento de quase 50%, causado principalmente pelos paises
emergentes na procura de um melhor estilo de vida (International Energy Agency, 2017). Este aumento
de consumo levou a um aumento da produgéo das principais fontes de energia primaria, petroleo e gas
natural (Zhu et al., 2017). Com o incremento do consumo de energia primaria de origem féssil, aumenta
também a emissao de gases com efeito de estufa, maioritariamente dioxido de carbono, com grande
impacto nas alteracdes climaticas.

A diminuicdo das emissfes de gases com efeito de estufa é conseguida através da utilizacéo
de fontes de energia renovaveis e da redu¢do do consumo de energia, muitas vezes atingida atraves
do uso mais eficiente da energia. Hoje em dia, a eficiéncia energética tornou-se uma prioridade para
todos os setores, ndo sé por questdes ambientais, mas também econdmicas. O setor da industria
constitui um dos setores com maiores consumos energéticos e forte dependéncia de recursos
energéticos ndo renovaveis (Direcdo Geral de Energia e Geologia, 2018).

Esta dissertacdo propde-se a identificar, quantificar e sugerir alternativas para recuperar o
excesso de calor existente na Refinaria de Sines, inserindo-se no ambito do Anexo XV- Recuperacao
do excesso de calor na inddstria: Tecnologias e aplicagdes- do IETS- Industrial Energy related
Technology and Systems. Para tal, serdo recolhidos dados dos principais equipamentos em que se
verifica um excedente de calor dissipado para a atmosfera ou removido por utilidades frias, i.e.,
aeroarrefecedores e arrefecedores a agua de refrigeracdo. Depois de identificado e quantificado o
excesso de calor serdo construidas curvas compostas de modo a ter uma melhor percegéo sobre a
quantidade de excesso de calor e o respetivo nivel térmico. Consoante o nivel térmico verificado,
apresentar-se-a0 possiveis solu¢bes para a recuperagdo e aproveitamento deste calor excedente,
considerando as tecnologias disponiveis (Industrial Energy-Related Technologies and Systems, 2015).

Todos os pontos mencionados acima, bem como o desafio de propor um caso de estudo sélido,
que possa vir a ser implementado e que contribua para um aumento da eficiéncia energética da

Refinaria de Sines, foram a motivacdo para a elaboracéo deste trabalho.

1.2 Objetivos da Dissertacéo

Esta dissertacdo de mestrado tem como objetivo a quantificacdo e recuperacao do excesso de
calor existente na refinaria de Sines, utilizando as tecnologias de aproveitamento disponiveis.
De maneira a atingir o objetivo proposto, definiram-se os seguintes objetivos:
e Analisar as tecnologias de recuperacdo de excesso de calor existentes, com base na

literatura;



e Analisar casos de estudo de outros paises sobre a quantificacio de excesso de calor,
e implementag¢des que possam ter sido efetuadas;

e Recolher dados dos equipamentos onde existe excesso de calor, tal como
aeroarrefecedores, permutadores de calor a éagua de refrigeracdo e fumos
provenientes das chaminés;

e Calcular o excesso de calor anual verificado nestes equipamentos e tragar as curvas
compostas para obter um perfil térmico do mesmo;

e Propor solucdes para o aproveitamento de alguns casos de excesso de calor
identificado;

e Estudar a viabilidade da implementacéo das solu¢gBes propostas.

1.3 Metodologia da Dissertacao

A metodologia utilizada no desenvolvimento desta dissertacdo compreende as seguintes fases:
1. Reviséao bibliografica;

Recolha de dados;

Tratamento dos dados recolhidos;

Caracterizacéo de alguns casos de estudo;

Estudo da viabilidade da aplicacdo das tecnologias estudadas na reviséo bibliografica;

S

Conclusdes.

Numa primeira fase, realiza-se a revisao bibliogréfica sobre o tema, dividindo-se em 2 seccdes:
a primeira, que resume o estado energético atual do mundo e em particular de Portugal; e a segunda,
onde é explicado o excesso de calor industrial, as tecnologias de aproveitamento e recuperacao
existentes e o potencial identificado noutros paises. Esta revisédo revelou-se bastante importante, uma
vez que permitiu ter uma percec¢do global do tema, do que estava e poderia vir a ser feito.

Numa segunda fase, apresenta-se um breve resumo da histéria da Galp, mais precisamente
da refinaria de Sines, para enquadramento no setor industrial. Fez-se também a recolha dos dados dos
equipamentos onde existe excesso de calor.

O tratamento dos dados permitiu obter uma estimativa do excesso de calor anual existente,
bem como a associacéo desse calor a diferentes niveis térmicos.

Numa quarta etapa, sdo propostos alguns casos de estudo para aproveitamento do excesso
de calor anteriormente identificado.

Na quinta fase é feito um estudo de viabilidade de aplicacdo das alternativas propostas.

E por fim, na sexta etapa, sdo apresentadas as conclusées do trabalho.



1.4

Estrutura da Dissertacao

A estrutura apresentada abaixo foi realizada com base nos objetivos previamente

apresentados.

O capitulo 1 inclui a contextualizacdo do problema e motivacdo, os objetivos da
dissertacéo e a presente estrutura,;

O capitulo 2 compreende uma revisao bibliografica, na qual sdo abordados consumos
energéticos, eficiéncia energética, excesso de calor, métodos de quantificacdo de
excesso de calor, tecnologias de aproveitamento de excesso de calor e potencial
identificado noutros paises;

O capitulo 3 apresenta um breve resumo da Galp e da Refinaria de Sines;

O capitulo 4 inclui a quantificacdo do excesso de calor existente;

O capitulo 5 contém alguns casos de estudo para o aproveitamento do excesso de
calor, bem como estudos de viabilidade dos mesmos;

O capitulo 6 apresenta as principais conclusdes desta dissertacao.

Por dltimo, sdo apresentadas as referéncias bibliogréficas utilizadas na realizagdo deste

trabalho, bem como os anexos.



2. Estado da arte

Este capitulo é constituido por uma revisao bibliografica que pretende dar conta do panorama

energético portugués, bem como abordar conceitos, tecnologias e aplica¢cdes do tema em estudo.

2.1 Consumo de Energia

A procura energética tem aumentado significativamente nos Ultimos anos muito devido ao facto
das populac8es dos paises emergentes quererem melhorar o seu estilo de vida e beneficiar com o que
a energia pode proporcionar. Assim, a producdo de petréleo e gas natural deve aumentar para
satisfazer a procura crescente (Zhu et al., 2017). No entanto, e com a crescente preocupagéo ambiental
com as emissdes de gases com efeito de estufa, outras alternativas devem ser procuradas como o
aumento da eficiéncia energética e o crescente uso de energias renovaveis. Na europa, em 2017, o
setor industrial foi responsavel por 25% do consumo de energia, tendo este mesmo paradmetro
diminuido a uma taxa média anual de 1,3% entre 2005 e 2017 (European Environment Agency, 2017).

Na figura abaixo apresenta-se a evolucao do consumo de energia primaria no mundo, na
europa e em Portugal deste 1990. O consumo é dado pela soma da producdo com as importacdes
subtraindo as exportag8es. Define-se energia primaria como a energia na forma em que é contabilizada
pela primeira vez num balanco energético antes de qualquer transformag¢do em formas de energia

secundérias ou terciarias (U.S. Energy Information Administration, 2019).
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Figura 1-Evolucao do consumo de energia primaria no Mundo, na Europa e em Portugal (eixo da direita) desde
1990 (International Energy Agency, 2017) .

Na figura 1 o consumo de energia primaria em Portugal, lido no eixo secundario, varia entre 18
e 28 Mtep. O consumo de energia priméria tem vindo a aumentar nos Ultimos 27 anos, e este encontra-
se fortemente relacionado com as emissdes de gases com efeito de estufa, que sdo uma das principais
causas das alteracdes climaticas.

Considerou-se também importante analisar o consumo de energia primaria, em Portugal,

consoante a sua origem seja fossil ou renovavel.
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Figura 2-Consumo de energia primaria féssil e renovavel (Direcao Geral de Energia e Geologia, 2018).

Como se pode verificar pela figura 2, o consumo de energia primaria em Portugal é
maioritariamente constituido por energia féssil. No entanto, e ao longo dos anos, o consumo de energia
primaria renovavel tem aumentado, fruto da maior consciéncia ambiental e muito dependente das
condi¢cbes meteoroldgicas que influenciam a producéo de energia hidroelétrica. A partir de 2014, as
bombas de calor comegaram a ser introduzidas e contabilizadas como energia primaria renovéavel e,
ainda que a representagdo desta tecnologia seja baixa até a data, representa um grande potencial.

A balanca comercial portuguesa é negativa, o que torna a economia fortemente dependente
da importacdo de energia primaria, principalmente petréleo e gas natural. Também o crescente
aumento do preco destes combustiveis conduziu a uma perda de competitividade das empresas
portuguesas. Assim, a utilizacdo mais eficiente da energia, associada a redugdo do seu consumo, é
uma peca fundamental para a competitividade industrial e crescimento econémico.

E também necessario analisar a intensidade energética, dada pela raz&o entre o consumo de
energia primaria e o produto interno bruto (PIB). Historicamente, o crescimento econémico implica um
aumento do consumo de energia, pelo que a analise da intensidade energética permite separar estas
duas variaveis.
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Figura 3-Evolucao da intensidade energética em energia primaria a precos constantes de 2011 (Dire¢do Geral de
Energia e Geologia, 2018).

Como se pode verificar pela figura 3, nos Ultimos 20 anos, a intensidade energética em energia

priméaria tem maioritariamente vindo a diminuir, tendo sido entre 2005 e 2008 que Portugal inverteu a



tendéncia de aumento. O valor mais baixo foi registado em 2011, e correspondeu a 126 tep/M€2011. A
intensidade energética € uma medida da eficiéncia energética da economia, ou seja, da quantidade de
energia necessaria para produzir uma unidade do PIB. Em 2017, Portugal foi o 15° pais com a menor
intensidade energética, cerca de 10% acima da média da UE-28 (Direcédo Geral de Energia e Geologia,
2019).

Considerou-se também importante avaliar a intensidade energética por setor de atividade ao
longo do tempo, como se pode verificar na figura 4.
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Figura 4-Evolucéo da intensidade energética por setor de atividade a precos constantes de 2011 (Dire¢éo Geral
de Energia e Geologia, 2018).

Observando a figura 4 verifica-se que os setores de atividade com maior preponderancia na
intensidade energética sdo a indUstria e a agricultura e pescas. Em 2017, o setor da indUstria registou
uma intensidade energética de 145 tep/M€2011 (-1% face a 2016), o setor da agricultura e pescas 134
tep/M€2011 (-5,6% face a 2016), o setor dos transportes 32 tep/M€2011 (-0,9% face a 2016), o setor
doméstico 22 tep/M€2011 (-3,9% face a 2016) e o setor dos servigos 16 tep/M€2011 (-2,2% face a 2016).

O di6xido de carbono é o principal gas com efeito de estufa (GEE), tendo por isso um papel
relevante nas alteracdes climéticas. A Unido Europeia € o terceiro maior emissor de gases com efeito
de estufa, depois da China e dos Estados Unidos (Parlamento Europeu, 2018). A tendéncia mundial de

reducdo das emissfes de gases com efeito de estufa, também se verifica em Portugal, figura 5.

100

% f-/\/\/v iss0 !
e Emissfes totais

e Emissoes totais

Emissbes de GEE (Mton
CO,e)
N
o

20 do setor
energeético
00
D O~ 0 OO0 d AN M ITLW OMN~NWOO O A NMST WU O~
DO O OO0 OO0 OO0 00O o ddod d o o o
D OO0 OO O O O O O O O O O O O O O O O O O
e NN NN NN AN NNNNNNNNNNAN

Anos
Figura 5-Evolucdo das emissfes de gases com efeito de estufa (Direcdo Geral de Energia e Geologia, 2018).

A reducdo do consumo de energia primaria, a partir da recuperacao e aproveitamento do

excesso de calor, permite também a diminuigdo das emissdes de gases com efeito de estufa.



Assim, o uso mais eficiente da energia é fundamental para o desenvolvimento industrial e
crescimento econdmico do pais (Fernandes et al., 2016), porque permite a diminuicdo da importacéao
de combustiveis fésseis, 0 aumento da rentabilidade, por diminuicdo da fatura energética e ainda a

reducdo das emissoes.

2.2 Excesso de calor industrial
2.2.1 Definicao

O excesso de calor industrial € o contetdo calorifico de todas as correntes que é removido
através de permutadores de calor ou dissipado para a atmosfera num determinado momento. Este calor
ou parte dele pode ser usado interna ou externamente. O excesso de calor utilizavel é a parte do
excesso de calor que é possivel utilizar no processo industrial ou como uma fonte de calor externa, de
forma técnica e economicamente viavel. A recuperacdo do excesso de calor pode ser usada
internamente como forma de poupanca de energia, externamente numa so6 inddstria ou hum grupo
industrial ou ainda entre uma inddstria e um sistema de aquecimento ou arrefecimento urbano
(Industrial Energy-Related Technologies and Systems, 2015).

Se o calor de um processo for usado externamente e ndo puder ser usado internamente como
uma alternativa viavel, designa-se por calor excedente branco. Se tiver origem em biomassa pode ser
chamado calor excedente verde. Se o excesso de calor puder ser usado internamente, com viabilidade
técnica e econdmica, designa-se por calor excedente preto. O termo de calor excedente verdadeiro é
usado para descrever a quantidade de calor que € possivel ser usada externamente, quando as
oportunidades internas de recuperacgéo de calor ja foram aproveitadas. Isto significa que, se o calor ndo
puder ser usado internamente, pode ser usado externamente em vez de ser desperdicado, e assim
contribui para a reducéo global de emisséo de gases com efeito de estufa. Com esta defini¢cdo, o calor
excedente verdadeiro é, na pratica, 0 mesmo que o calor excedente branco ou verde, definido
anteriormente (Industrial Energy-Related Technologies and Systems, 2015).

Neste ambito, € importante determinar a quantidade de excesso de calor e o nivel térmico

correspondente.

2.2.2 Determinacao do excesso de calor

Existem varios métodos para identificar o excesso de calor e sao classificados em top-down ou
bottom-up.

Na abordagem top-down parte-se do uso de energia priméaria e, assumindo pressupostos
acerca da eficiéncia e distribuicdo do uso de energia, estima-se o potencial de excesso de calor dos
varios setores. Este método dificilmente permite obter conclusdes acerca do nivel de temperaturas do
excesso de calor e da sua disponibilidade.

Na abordagem bottom-up sdo usados questionarios ou até mesmo medidas ou dados
especificos de empresas representativas, e dependendo do nivel de detalhe dos questionarios, este

meétodo permite obter o potencial técnico para uma determinada unidade ou setor.



As duas abordagens também podem ser combinadas.

Um dos métodos mais utilizados para identificar oportunidades de poupanca de calor é a
integracdo de processos usando a analise do ponto de estrangulamento.

Esta metodologia de integracéo energética baseia-se na primeira e na segunda lei da
termodindmica. A primeira lei da termodindmica fornece a equacdo de energia para calcular as
variagbes de entalpia nas correntes que passam através de um permutador de calor e a segunda
determina a direcdo do fluxo de calor.

Uma corrente é caracterizada por uma temperatura inicial, uma temperatura desejada e um
calor. Chamam-se correntes quentes as correntes que cedem calor pois precisam de ser arrefecidas
e/ou porque sofrem uma mudanca de estado por libertacéo de calor. Por outro lado, as correntes frias
sdo as que recebem calor porque precisam de ser aquecidas e/ou porque sofrem uma mudanca de
estado por absorcéo de calor (Fernandes et al., 2016).

Para um dado processo, e para cada intervalo de temperaturas podem adicionar-se
separadamente as variagdes de entalpia referentes as correntes quentes e frias, representando assim
estas duas curvas compostas num grafico Temperatura vs Poténcia Térmica Disponivel. A curva
composta quente é uma corrente hipotética resultante da combinagdo de todas as correntes quentes.
Do mesmo modo, a curva composta fria € obtida pela combinacao de todas as correntes frias.
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Figura 6-Representacdo das curvas compostas quente e fria (Portal de Laboratérios Virtuais de Processos
Quimicos, 2020).

A figura 6 representa simultaneamente as curvas compostas quente e fria e permite identificar
(Relvas et al., 2002):
¢ A guantidade maxima de energia que é possivel recuperar por transferéncia de calor
entre as correntes do processo, designado por Qrecuperado;
e Aquantidade minima de calor exterior a fornecer ao processo por uma utilidade quente,

QQ,min;

¢ A quantidade minima de calor a retirar ao processo por uma utilidade fria, QF min;



e Alocalizagdo do ponto de estrangulamento, para um dado ATmin, que corresponde as
temperaturas de maior aproximacao das curvas compostas. Quanto menor for o valor
de ATmin, maior a possibilidade de recuperacéo de calor e, consequentemente, menor
o consumo de utilidades exteriores, no entanto, a area de transferéncia de calor

requerida sera maior.

De salientar que, para a transferéncia de calor ser possivel, € necessario que a curva composta
guente seja, em toda a sua gama de temperaturas de integragéo, superior a curva composta fria.

A localizacdo do ponto de estrangulamento permite a divisdo do sistema em duas zonas
termodinamicas distintas. Na zona acima do ponto de estrangulamento, as correntes quentes
transferem todo o calor disponivel para aquecer as correntes frias e por isso esta zona denomina-se
também por zona absorvedora de calor. Por outro lado, na zona abaixo do ponto de estrangulamento,
as correntes frias séo aquecidas por transferéncia de calor com as correntes quentes e qualquer
excesso de calor é retirado através de uma utilidade fria, e como tal, esta zona é também designada
como fonte de calor.
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Figura 7-Representacdo do ponto de estrangulamento e regifes acima e abaixo do mesmo (Relvas et al., 2002).

Assim, para obter um processo com um consumo minimo de utilidades devem respeitar-se as
regras do ponto de estrangulamento:
e Nao transferir calor através do ponto de estrangulamento;
e Nao utilizar utilidades frias acima do ponto de estrangulamento;

e Nao utilizar utilidades quentes abaixo do ponto de estrangulamento.

As curvas compostas permitem estabelecer os objetivos energéticos, mas ndo sdo uma
ferramenta adequada para a escolha de utilidades. Para isso € necessario tragar a curva composta
global a partir de temperaturas corrigidas (T’) e dos valores de entalpia acumulados obtidos da cascata

de calor.



2.2.3 Fontes de excesso de calor

Quando existe excesso de calor num processo e este ndo é recuperado, em geral, € necessario
remové-lo. Este processo pode ser conseguido com recurso a utilidades frias, por exemplo, através de
sistemas de arrefecimento com agua de refrigeracao, nos aeroarrefecedores ou através da libertacao
de fumos quentes das chaminés.

Numa torre de arrefecimento, a agua de refrigeracéo quente proveniente, por exemplo, de um
condensador, é introduzida no topo da torre por um distribuidor e posta em contacto com uma corrente
ascendente de ar. Uma pequena parte desta corrente de liquido evapora-se para o ar, que aumenta
ligeiramente a sua humidade, enquanto a temperatura do liquido diminui. Para manter o balanco de
massa, a quantidade de agua que é perdida para o gas é reposta do exterior, designando-se por agua
de compensacao. A forca motriz para a evaporacéo é a diferenca de pressao de vapor da 4gua e a sua
pressao de vapor correspondente a temperatura himida do ar. Esta operacao é efetuada apenas com
o0 objetivo de arrefecer a corrente liquida, sendo pequena a humidificagédo sentida pelo ar (Azevedo and
Alves, 2017). O arrefecimento da agua envolve transferéncia simultdnea de massa e de calor (Rosa,
2018).

As torres de arrefecimento dividem-se em torres com circulagdo natural (figura 8A) e torres com

circulagdo mecanica (figura 8B) (Correia, 2018).
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Figura 8-Torres de arrefecimento com circulagdo natural (A) e com circulagdo mecanica (B) (Afroz et al., 2017;
Afshari and Dehghanpour, 2018).

Nas torres com circulagdo natural, a circulacéo do ar depende da diferenga de densidade entre
o ar frio que entra e o0 ar quente que sai. Para que sejam eficientes, estas torres tém de ser muito altas
e sO devem ser utilizadas em zonas em que a humidade e temperatura do ar ambiente sejam baixas
(Correia, 2018).

As torres com circulagdo mecanica apresentam vantagens relativamente as de circulacao
natural nomeadamente pelo facto de, para a mesma capacidade, serem muito mais pequenas devido
ao volume de ar introduzido pelo ventilador ser maior, aumentando a capacidade de refrigeragéo.

Dividem-se em torres com circulacdo forcada e torres com circulagdo induzida. Nas torres com
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circulacdo forcada, o ar é forcado a entrar na base da torre por acdo de ventiladores, e existem alguns
problemas associados com a recirculacdo do ar quente e himido para o ventilador, o que conduz a
uma diminui¢do do caudal de ar no topo e a uma diminuicdo da eficiéncia. Nas torres de circulacdo
induzida, o ventilador encontra-se no topo da torre, contribuindo para uma boa distribuicdo do ar pelo
enchimento e velocidade de ar elevada (Correia, 2018).

Um aeroarrefecedor € um equipamento cujo objetivo € promover a transferéncia de calor entre
um fluido processual e o ar ambiente. Os aeroarrefecedores, apesar das fracas propriedades de
refrigeracdo do ar, apresentam algumas vantagens como a disponibilidade ilimitada do ar ao longo do
ano, a auséncia de custos de aquisicdo do ar e ainda o facto de ndo existirem problemas associados
ao descarte de ar quente no meio ambiente (Kréger, 2004).

Os aeroarrefecedores podem ser construidos em varias configuragdes, sendo a mais tipica o
permutador e o ventilador dispostos horizontalmente com um fluxo de ar vertical. Relativamente ao tipo
de circulacdo existem dois tipos de aeroarrefecedores: os de circulagcdo forcada e os de circulagéo
induzida. Nos aeroarrefecedores de circulagdo forcada, o permutador fica por cima do ventilador (figura
9A) enquanto que nos aeroarrefecedores de circulacdo induzida, o permutador fica por baixo do

ventilador (figura 9B) (Amercool Manufacturing Inc., 2020)
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Figura 9-Aeroarrefecedores com circulacéo forcada (A) e com circulacdo induzida (B) (Amercool Manufacturing
Inc., 2020).

A maioria dos aeroarrefecedores séo de circulacdo forcada, uma vez que este tipo de circulagcéo
tem uma construgcdo e manutengdo mais faceis. Neste tipo de aeroarrefecedores a poténcia necessaria
€ também ligeiramente inferior uma vez que o volume de ar a entrada € mais baixo. Outra vantagem
deste tipo de circulacao prende-se com o facto do ventilador se encontrar na zona de entrada do ar,
quando este ainda esta a temperatura ambiente e ndo a saida, quando a temperatura é superior, o que
torna a escolha do material menos critica (Wermac, 2020).

No entanto, também os aeroarrefecedores de circulagdo induzida apresentam vantagens como
a melhor distribuicéo do fluxo de ar através do permutador e a menor possibilidade de recirculacéo do
ar quente como acontece nos aeroarrefecedores de circulacéo for¢cada, uma vez que o ar € expelido a
uma velocidade superior comparativamente com a de entrada (Amercool Manufacturing Inc., 2020).

Também as chaminés, responsaveis pela dispersdo de fumos na atmosfera, muitas vezes a
altas temperaturas, sdo outro equipamento para eliminacdo do excesso de calor. A recuperacao do
calor, neste caso, passa pela promocédo da troca de calor com uma carga fria ou agua para a produgao

de vapor.
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2.2.4 Tecnologias para aproveitamento e recuperacéo do excesso de calor

As tecnologias de aproveitamento e recuperacdo do excesso de calor podem ser agrupadas

em 3 grupos: uso direto sem melhoria, uso apés melhoria com bombas de calor e geracéo de energia.

2.2.4.1 Tecnologias tradicionais

As tecnologias tradicionais para recuperacéo de excesso de calor incluem a reutilizacdo de
calor no local onde é produzido, a utilizacdo de permutadores de calor e a implementacao de bombas
de calor industriais.

A reutilizacdo interna de calor baseia-se no aumento da recuperacao de calor, gerando menos
excesso de calor, através da introducdo de novos métodos de integracao de processos com vista ao
aumento da eficiéncia energética. Um exemplo de um equipamento mais eficiente pode ser o
SUPERHIDIC sugerido pela Toyo Engineering Corporation, que permite uma poupanc¢a energética de
50% comparativamente com colunas de destilagdo convencionais. Contrariamente ao que acontece na
destilacdo convencional, em que é necessario fornecer calor ao ebulidor no fundo e remover calor no
condensador de topo, na tecnologia SUPERHIDIC ha a introducdo de um condensador e de um ebulidor
laterais, cujo efeito integrado com uma bomba de calor permite a poupanca de energia. A pressurizagédo
da seccao de retificacdo torna possivel a transferéncia de calor em excesso do condensador lateral
para o ebulidor lateral. A sec¢do de stripping encontra-se acima da secc¢éo de retificacdo, o que permite
a troca de calor interna. Esta tecnologia permite também a reducao das emissdes de CO2 na ordem
dos 40-75% comparativamente com a destilacdo convencional. Na figura 10 encontra-se uma
representacdo da tecnologia SUPERHIDIC, que se encontra disponivel para aplicacdo em varias

unidades processuais de refinarias (Toyo Engineering Corporation, 2018).
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Figura 10-Esquema da tecnologia SUPERHIDIC (Toyo Engineering Corporation, 2018).
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Os permutadores de calor séo a tecnologia de recuperacao de calor mais comum, e consistem
num dispositivo que permite a transferéncia de calor entre dois fluidos através de uma superficie solida.
A transferéncia de calor da-se por conveccao e conducdo, fluindo o calor naturalmente das zonas de
temperaturas mais elevadas, também designadas por fontes de calor, para as zonas de temperaturas
mais baixas, ou recetores de calor. A escolha do tipo de materiais de constru¢cdo dos permutadores de
calor deve ter em atencdo a gama de operacao e as propriedades fisicas dos fluidos envolvidos na
transferéncia de calor.

As bombas de calor industriais (BCI) tornaram-se extremamente importantes no mundo como
uma tecnologia para melhorar a eficiéncia energética e reduzir as emissfées de CO2. As BCIl usam o
calor excedente do processo como fonte de calor, promovendo-o0 a uma temperatura superior, de tal
forma que possa ser utilizado noutra zona do processo para aquecimento ou pré-aquecimento. O
aumento de temperatura tipico € de 30 a 50°C.

Nos processos industriais, as hecessidades de aguecimento encontram-se maioritariamente na
gama de temperaturas entre os 90 e os 120°C, estando o calor residual muitas vezes a temperaturas
de 30-60°C. Assim, as bombas de calor séo tecnologias de extrema importancia na reduc¢do do
consumo de energia. Os refrigerantes mais comuns atualmente séo os hidrofluorocarbonetos (HFCs),
mas estédo limitados a uma temperatura de distribuicdo de 80°C. Assim, a falta de refrigerantes no
intervalo de temperaturas pretendido é um problema que deve ser resolvido com vista a implementacéo
de bombas de calor industriais. Foram feitos testes usando R-134a, R-245fa, R-717, R-744 e
hidrocarbonetos, tendo-se concluido que, excepto o R-744, o R-717 e os hidrocarbonetos que séo
refrigerantes naturais e apresentam um potencial de aguecimento global extremamente baixo, o R-
134a e 0 R-245fa tém um potencial de aquecimento global elevado e prevé-se que a sua utilizacéo seja
regulada num futuro proximo por prevencdo. Assim, é também necessério o estudo de refrigerantes
alternativos com baixo potencial de aquecimento global.

A eficiéncia de uma bomba de calor pode ser dada pelo coeficiente de desempenho (COP),
traduzido pela raz&o entre a quantidade de energia Gtil fornecida por unidade de energia gasta, segundo
a expressdo 2.1:

Qcondensador
COP = ———— (2.1)
Wcompressor

Os processos termodinamicos mais importantes para bombas de calor industriais séo:
e Ciclos de compresséo fechados - acionado eletricamente ou acionado por motor a gas;
e Recompressao mecanica do vapor (MVR) ou recompressao térmica do vapor (TVR);
e Ciclo de sorc¢éo;

e Ciclo de absor¢cédo-compressao.
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Ciclos de compressdo mecanica:

Condensador

.\‘#

\E/alvuIaNde X QD Compressor
Xpansao Refrigerante

O

$

Evaporador

Figura 11-Esquema de um ciclo de compressdo mecénica (Industrial Energy-Related Technologies and Systems,
2014).

A figura 11 representa um ciclo fechado de compressdo mecanica em que o refrigerante é
sempre recirculado. O refrigerante entra no compressor em estado gasoso e é comprimido, 0 que
também permite 0 aumento da temperatura. Chegado ao condensador, este é condensado, rejeitando
o calor para o meio circundante. De seguida, e ja na fase liquida, segue para uma valvula de expanséao,
onde a pressao e a temperatura diminuem devido ao efeito de estrangulamento. O refrigerante liquido
entra entdo no evaporador, onde ao absorver calor, é evaporado.

Existem varios tipos de compressores e a escolha de cada tipo esta relacionada com a
quantidade de calor final. Os compressores do tipo espiral sdo usados para um output até 100 kW, os
compressores do tipo pistdo até 500 kW, os compressores do tipo parafuso-rotativo até 5 MW e os
compressores centrifugos em sistemas de grandes dimensdes, acima de 2 MW (U.S. Department of
Energy, 2008).

Injecéo de vapor:

m+i
Condensador
Walvula
Soclencide
i
Injecdo de vapor
m

Evaporador

Figura 12-Esquema de um ciclo com inje¢&do de vapor (Emerson Climate Technologies, 2012).

Num ciclo com injecdo de vapor, como o representado na figura acima, o liquido saido do
condensador é divido em duas partes: uma pequena por¢ao (i), que é expandida e segue para um
permutador de calor de placas, e a maior por¢cdo (m), que € arrefecida no permutador de calor enquanto
evapora e sobreaquece a outra por¢ao do fluido. Este permutador de calor, também designado por

economizador, atua como sub-arrefecedor para a por¢cédo principal (m) e como evaporador para a
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porcdo mais pequena (i). A saida do permutador, a por¢ado mais pequena (i) encontra-se no estado de
vapor sobreaquecido e é injetada no andar intermédio do compressor, aumentando a sua eficiéncia. O
arrefecimento adicional da maior por¢éo (m) permite um aumento de capacidade do evaporador. Este
ciclo oferece como vantagem maior capacidade de arrefecimento e um coeficiente de desempenho

melhor comparativamente com um ciclo convencional (Emerson Climate Technologies, 2012).

Bombas de calor de absorcéo:

Contrariamente ao que acontece numa bomba de calor mecéanica que opera a eletricidade, a
bomba de calor de absorcdo opera a energia térmica. Este tipo de bombas de calor é bastante
interessante do ponto de vista econémico quando existe uma fonte de energia térmica de baixo custo
a temperaturas de 100-200°C (Fernandes et al., 2016).

A base destes ciclos ¢ o facto do ponto de ebulicdo de uma mistura ser superior ao
correspondente ponto de ebulicdo de um fluido de trabalho volatil e puro. E comum a utilizagdo do
sistema agua (meio absorvente) - amonia (refrigerante) ou agua - brometo de litio (Industrial Energy-
Related Technologies and Systems, 2014).

A energia térmica é fornecida ao desabsorvedor, o que faz com que o fluido refrigerante
evapore do meio absorvente. Por sua vez o meio absorvente, através de uma valvula, é direcionado ao
absorvedor, onde ocorre a absorcdo do fluido refrigerante gasoso, e provoca a libertacdo de calor. A
mistura é redirecionada ao desabsorvedor através de uma bomba. O fluido refrigerante gasoso,
separado no desabsorvedor entra no condensador, onde apds a condensacao, existe libertacdo de
calor e o fluido refrigerante liquido segue por uma valvula de expansao para o evaporador. Com o
fornecimento de calor, ocorre a evaporacao do fluido refrigerante que segue para o absorvedor onde

serd novamente adicionado com o meio absorvente (Fernandes et al., 2016).

Valvula de
Expansdo

Absorvedor Desabsorvedor

a Ambiente

Ambiente a ; aquecido

refrigerado

WValvula de
Evaporador Expans3o Condensador

Figura 13-Esquema de uma bomba de calor de absor¢éo (Tzekova, 2016).
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Bombas de calor de absorcdo-compressao:

Este tipo de bombas de calor combina partes substanciais do processo de absor¢cédo e
compressdo, uma vez que utiliza uma mistura de absorvente e refrigerante e um compressor. Uma
diferenga importante é o facto do absorvedor e do desabsorvedor estarem colocados ao contrario do
que se verifica na bomba de calor de absorcdo, ou seja, a dessorcdo ocorre a baixas temperatura e
pressao e a absorcdo a altas temperatura e pressdo (Industrial Energy-Related Technologies and
Systems, 2014). As principais vantagens das bombas de calor de absorcéo-compressao sao a reducao
do tamanho e da poténcia necessaria no compressor, coeficientes de transferéncia de calor elevados

e fluidos de trabalho que nédo destroem a camada de ozono (Bergland, 2015).

Absorvedor

% Valvula de
. Compressor

Expansao
NH;

Desabsorvedor

Separador

Figura 14-Esquema de uma bomba de calor de absorgado-compressao (Industrial Heat Pumps, 2020).

Recompressdo mecéanica de vapor (MVR):

A recompressdo mecénica de vapor é uma tecnologia que permite aumentar a pressdo e a
temperatura dos gases residuais, 0 que permite a reutilizacdo do calor. Existem vérias configuracfes
possiveis, no entanto, a mais comum é um tipo de sistema semiaberto, no qual o vapor € comprimido
diretamente, seguindo depois para um condensador (Industrial Energy-Related Technologies and
Systems, 2014).

Compressor -—

Alimentacdo

Permutador
de calor

— )
Destilado ")

Bomba de
Concentrado

KA circulagdo

Figura 15-Esquema de uma recompressao mecénica de vapor (3R Technology, 2020).
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Recompresséao térmica de vapor (TVR):

Na recompressao térmica de vapor, 0 vapor é comprimido num ejetor e, contrariamente ao
sistema MVR, ndo é necessario o uso de energia mecanica. Esta tecnologia apresenta inUmeras
aplicacGes, nomeadamente quando existe uma diferenca significativa entre o preco do combustivel e
da eletricidade (Industrial Energy-Related Technologies and Systems, 2014; Fernandes et al., 2016).

Alimentac&o Vapor de alta pressdo

v

Evaporacdo

Condensado

Produto

Figura 16-Esquema de uma recompressao térmica de vapor (Dedert, 2020).

2.2.4.2 Uso externo do excesso de calor

Atualmente, as principais aplicagfes para o uso externo do excesso de calor sdo 0 aquecimento
e arrefecimento urbano, o aproveitamento em estufas e a producéo de energia.

Em paises com grandes sistemas de aquecimento urbano, o excesso de calor industrial é
utilizado, ha véarios anos, para aquecer esses sistemas. Um desses paises é a Suécia, em que os niveis
tipicos de temperatura nos sistemas de aquecimento urbano sao de 90-110°C e de 40-60°C no retorno.
Verificou-se que a quantidade total anual de calor fornecida nos sistemas de aguecimento urbano no
pais é de 45-50 TWh/ano, onde aproximadamente 4 TWh/ano provinha de excesso de calor (Industrial
Energy-Related Technologies and Systems, 2015).

Relativamente ao arrefecimento urbano, o principio € o mesmo do aquecimento urbano, ou
seja, distribuir agua de arrefecimento num tubo para espacos que precisem de arrefecimento.

Para temperaturas muito baixas (<50°C), o excesso de calor pode ser usado para aguecimento
de estufas. Existem inclusive projetos onde, para além do excesso de calor industrial é também
exportado CO..

Apesar da producdo de energia elétrica com excesso de calor ser uma tecnologia tradicional,
é ainda muito pouco aplicada. O excesso de calor a altas temperaturas torna-se bastante econémico,
mas a baixos e médios niveis de temperatura, € necessario um prego de energia elevado e fortes
regulamentacfes da emissdo de gases com efeito de estufa para tornar a tecnologia economicamente

interessante.
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2.2.4.3 Tecnologias emergentes de utilizacdo do excesso de calor

Dentro das tecnologias emergentes salientam-se as novas tecnologias de producdo de
eletricidade, a turbina de vapor, os sistemas de secagem e a captura e armazenamento de carbono.

O ciclo de Rankine organico (CRO) é uma tecnologia muito promissora nha conversdo de
energia térmica de baixa e média temperatura em eletricidade, como a recuperagdo do excesso de
calor com temperaturas superiores a 150°C, de acordo com o Excess Heat Inventory 2017. Consiste
num ciclo termodinamico em que o fluido de trabalho muda de fase: o fluido organico vaporiza apés
recuperar calor do evaporador e segue para uma turbina ligada a um gerador. O fluido segue entao
para o condensador e passa depois por uma bomba, fechando o ciclo termodindmico, como se pode
verificar na figura 17.

Turbina
~ e Gerador
N /&'/\ Producdo de
a_m‘fﬁk—j Eletricidade
-
A fonte quente... —¥ _aquece
{ex. calor excedente)
_arrefece ‘ n Afonte fria...
o {ex. refrigerante)
A = A
Evaporador - @ - Condensador

f,_f’

Bomba — Consuma de

energia elétrica

Figura 17-Esquema do ciclo de Rankine organico (ADEME, 2017).

O principio é muito semelhante ao do ciclo de Rankine com vapor, no entanto, uma vantagem
da utilizacdo de um fluido orgéanico prende-se com a sua capacidade de reciclar uma fonte quente a
baixas temperaturas (abaixo de 400°C), uma vez que o fluido organico apresenta um ponto de ebulicdo
mais baixo que o da agua. Outra vantagem da utilizacdo de fluidos orgénicos é a razdo de volume do
fluido de trabalho na saida e entrada da turbina, que pode ser até uma ordem de grandeza inferior
comparativamente com a 4gua e que permite o uso de turbinas mais simples e baratas (Rogers and
Mayhew, 1992). Comparativamente com o vapor de agua, os fluidos usados nos ciclos de Rankine
organicos tém uma massa molecular mais alta, o que permite designs mais compactos, com maior
caudal massico e maior eficiéncia da turbina (80-85%). No entanto, como o ciclo funciona a
temperaturas mais baixas, a eficiéncia geral € de apenas 10 a 20%, dependendo da temperatura do
condensador e do evaporador, 0 que seria de esperar pois os ciclos de baixa temperatura sdo sempre
menos eficientes que os ciclos de alta temperatura (Industrial Energy-Related Technologies and
Systems, 2015).

Parte da dificuldade da utilizacdo de CRO est4 na escolha do fluido de trabalho organico mais
apropriado, o que esta relacionado com as suas propriedades termodinamicas, e que assim, afetam o

rendimento do ciclo (Saleh et al., 2007).
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A curva de saturacao do fluido de trabalho é a caracteristica mais importante num CRO, uma
vez que influencia a aplicabilidade do fluido, a eficiéncia do ciclo e a disposicao do equipamento. O
fluido de trabalho pode ser classificado em trés categoriais: fluidos himidos, secos ou isentrépicos. Os
fluidos humidos como a &agua necessitam de ser sobreaquecidos, enquanto que 0s secos ou
isentrépicos ndo necessitam (Chen, Goswami and Stefanakos, 2010).

- Fluido humido
H20 X

Fluido

/I/’l/isentrépico
\ /// R11

R113 Y R1i34a
R245f2 Fluido seco o EEih

R245ca /

Entropia, J/(mol .K)

Temperatura, K

Figura 18-Diagrama T-s evidenciando as diferencas entre fluidos de trabalho secos, himidos e isentrépicos (Zhou,
Dede and Joshi, 2016).

Os fluidos de trabalho isentrépicos e secos sao os mais recomentados para CRO, uma vez que
evitam a formacéo de goticulas liquidas nas pas da turbina durante a expansao. No entanto, se o fluido
for muito seco, o vapor expandido deixara a turbina com um sobreaquecimento substancial, o que
provoca desperdicio e aumenta a carga de arrefecimento no condensador (Chen, Goswami and
Stefanakos, 2010). De acordo com Hung et al. os fluidos isentrépicos sdo os mais adequados para
recuperar calor excedente de baixa temperatura.

Em fabricas que possuam uma rede de vapor, é frequente observarem-se diferentes niveis de
pressao. Com uma turbina de vapor é, entdo, possivel recuperar parte da energia libertada devido a
reducéo de presséo para a producédo de eletricidade.

Atualmente, alguns sistemas de secagem podem utilizar o calor excedente existente em
algumas zonas do processo. A secagem de carvao e a secagem de biomassa sao alguns exemplos
dessa aplicagdo. O teor de humidade no carvdo é uma variavel de extrema importancia e que afeta
bastante a eficiéncia do processo. A secagem do carvao pode ser feita recorrendo a calor excedente
de baixa temperatura. No caso da biomassa, a secagem pode ser realizada com vérios tipos de excesso
de calor, como ar quente, gases de combustdo ou vapor. A secagem com ar quente pode ocorrer em
secadores de correia, onde o ar é aquecido com excesso de calor industrial, sendo que a temperatura
minima deve ser de 65°C. Na secagem com gases de combustdo, por norma estes sdo usados na
caldeira de recuperacéo. A temperatura de entrada € alta, entre os 250-400°C e a de saida pode ser,
na combustao de gas natural, no minimo 80°C. A secagem com vapor geralmente ocorre a uma pressao
elevada com o intuito de utilizar, para aquecimento, o calor latente na mistura evaporada, aumentando
a eficiéncia geral.

Uma oportunidade para a reducéo de emissdes de gases com efeito de estufa na industria é a
captura e armazenamento de carbono. Esta tecnologia permite capturar o COz2, transporta-lo para um

local apropriado e armazena-lo de forma segura e permanente.
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De acordo com a base de dados da Agéncia Internacional de Energia das emissées de GEE
cerca de 638 refinarias pelo mundo emitem 798 milh&es de toneladas de CO: por ano, contribuindo a
refinaria de Sines com 2,3 milhdes de ton de CO:2 por ano (International Energy Agency, 2008).

Existem trés tecnologias para a captura do dioxido de carbono, dependendo do momento no
processo em que a captura ocorre: pés-combustéo, oxi-combustéo e pré-combustao. De entre as varias
tecnologias, a captura na pés-combustéo é o processo mais simples e de aplicagdo mais facil, estando
ja disponivel comercialmente na industria petrolifera. No entanto, € também o mais caro pois necessita
de muita energia (Chalmers and Gibbins, 2007).

Um dos métodos mais usados na captura de CO:2 por pés-combustdo é a absor¢céo por
solventes quimicos (por exemplo, solu¢des de aminas), e esta baseia-se na natureza reversivel de uma
reacdo acido-base entre um solvente aquoso alcalino e um gas rico em CO2. Apés o arrefecimento do
gas de combustdo, este é colocado em contacto com o solvente no absorvedor, que opera a
temperaturas entre 40-60°C. O gas de combustéo é posteriormente sujeito a uma lavagem com agua
para remover qualquer vestigio de solvente que possa ter ficado. O solvente quimicamente ligado ao
CO: é bombeado para o topo de uma coluna de stripping (ou coluna de regeneracédo), através de um
permutador de calor e a regeneracao do solvente é realizada a temperaturas elevadas (100-140°C) e
a baixa presséo. E fornecido calor ao ebulidor para manter as condi¢des de regeneracéo, necessarias
para que ocorra a dessor¢do do CO: e para a producéo de vapor que atua como gas de stripping. O
vapor é recuperado no condensador e devolvido a coluna de regeneragdo sob a forma de refluxo,
enquanto o gas rico em COz sai da coluna. O solvente regenerado € bombeado de volta ao absorvedor
(Metz et al., 2005). Por norma, os solventes mais testados e usados atualmente sédo a base de aminas,
como no exemplo da figura 19.

Gases acidos
Gas tratado Condensador H:5 + COz

J (=] E
Solugdo rica

em aminas @}

Coluna de Coluna de
absorcdo Solucdo pobre regeneragao
em aminas

e

Reposigao de agua

Alimentacdo
de gas a tratar

Solugdo rica
em aminas

‘[ Ebulider

Solugdo pobre
em aminas

Figura 19-Esquema de captura de CO:2 por absorgdo quimica (Metso, 2011).

O excesso de calor pode desempenhar um papel importante pois o custo de aquecimento na
dessorcdo, se for feito com aquecimento primario, representa cerca de 40 a 65% dos custos totais do

sistema, incluindo a distribuicdo e armazenamento. O excesso de calor pode ser usado para cobrir
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parcial ou totalmente a necessidade de calor nesta parte do processo, 0 que reduz significativamente

o custo (Industrial Energy-Related Technologies and Systems, 2015)

2.2.5 Potencial de excesso de calor identificado em varios paises

2.2.5.1 Noruega

Um estudo feito na Noruega em 2009 estimou que a quantidade total de calor excedente no
pais era de 19,2 TWh/ano, com base em cerca de 63% das indUstrias norueguesas que usam energia
e em mais de 4 instalagBes de incineragdo de residuos, que representam mais de 50% da capacidade
de incineracdo do pais. Na tabela abaixo encontram-se os intervalos de temperatura do excesso de
calor, a quantidade disponivel e a fracdo correspondente, de acordo com o estudo efetuado.
Determinou-se ainda que a industria quimica, que inclui a refinacdo, representa 16,5% do calor
excedente com 3,162 TWh/ano (Enova, 2009).

Tabela 1-Niveis de temperatura e correspondente disponibilidade de excesso de calor na Noruega (Enova, 2009).

Calor excedente disponivel Fracdo do calor excedente
Intervalo de temperatura
em TWh/ano total
>140°C 7,0 37%
60-140°C 31 16%
40-60°C 5,8 30%
25-40°C 3,3 17%

2.2.5.2 Dinamarca

Em 2002, num estudo baseado num questionério relativo ao uso de energia, com cobertura de
cerca de 35% da industria, foi identificado um potencial de 2 TWh/ano, correspondente a cerca de
17,2% do uso de energia. Desses 2 TWh/ano, estima-se que a recuperacédo de 0,64 TWh/ano seja
viavel com um periodo de retorno médio de 2,4 anos (Mikkelssen, 2002).

Uma andlise mais recente a inddstria, em 2013 permitiu concluir que o potencial de recuperacao
de calor, com um periodo de recuperacao inferior a 4 anos, era de 2,5 TWh/ano, sendo que 78% desse
valor é recuperado em bombas de calor (Viegand Maagge, 2013).

Nos ultimos 2-3 anos, novos investimentos tém sido usados para a aplicacdo do excesso de
calor industrial no sistema de aguecimento urbano. Isto deve-se ao facto da reducéo da tributagcdo na
utilizac&o de excesso de calor e ao aumento do custo marginal de producéo de calor nos sistemas de
aguecimento urbano devido aos baixos precos da eletricidade na rede (grande quantidade de energia

eolica).

2.2.5.3 Alemanha

Um relatério aleméo indica um potencial de excesso de calor disponivel no setor industrial
correspondente a 87,8 TWh/ano. Os dados sdo baseados em estatisticas sobre o consumo de energia
priméria na inddstria, estudos detalhados de outros paises e em estimativas, uma vez que ndo existem

dados disponiveis sobre o excesso de calor industrial. O relatério estima ainda que o potencial de
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excesso de calor identificado corresponde a cerca de 18% do consumo de energia do pais (Institute for

Energy and Environmental Research, 2010).

2.2.5.4 Austria
Um relatério austriaco de 2012 estima que o potencial de recuperagédo de calor excedente no

pais seja de 15 TWh/ano, sendo 2,246 TWh/ano correspondentes & industria quimica (KPC, 2012).

2.2.5.5 Suica

Estima-se que em 2012 a quantidade de calor excedente disponivel seja de cerca de 2
TWh/ano e que seja possivel recuperar 1,5 TWh/ano (Industrial Energy-Related Technologies and
Systems, 2015).

2.2.5.6 Reino Unido

A gquantidade de excesso de calor estimada na indUstria de processos do Reino Unido em 2010
tem um potencial técnico de cerca de 10-20 TWh/ano (McKenna and Norman, 2010). No entanto,
estudos mais antigos mostram um potencial bastante superior, de 70 TWh/ano em 1994 (Ammar et al.,
2012). Pensa-se que esta diferenca deve estar relacionada com a melhoria de eficacia energética
verificada na indUstria bem como o encerramento de um numero significativo de empresas no pais
desde 1994. Segundo o estudo de 2010, a indUstria quimica apresenta um potencial de 2,5 TWh/ano
se a recuperacao for elevada e de 1,4 TWh/ano se a recuperacéo for baixa, sendo que o calor
excedente se encontra entre os 100 e os 500°C (McKenna and Norman, 2010).

Um outro estudo de 2014 identifica um potencial técnico de 11 TWh/ano, e indica uma possivel
reducdo de emissBes de CO2 na ordem de 2,2 milhdes de toneladas de CO: por ano (Besseling and
Pershad, 2014).

2.2.5.7 Canada

Foi elaborado um estudo no Québec em 2011 que relata um potencial total de 76 TWh/ano,
correspondendo 15,22 TWh/ano a refinarias de petréleo. Desses 15,22 TWh/ano perdidos na forma de
uma corrente gasosa, 7,25 TWh/ano sao perdidos a uma temperatura inferior a 177°C, e 7,97 TWh/ano
sdo perdidos a uma temperatura superior a 177°C (Niget, 2011). Considerando o total de calor
excedente que é possivel recuperar, 0 estudo refere ainda que as emissbes de gases com efeito de

estufa seriam reduzidas em 13,9 milhdes de toneladas de CO2 equivalente por ano.

2.2.5.8 Estados Unidos da América
Em 2008, o potencial de excesso de calor identificado nos Estados Unidos da América foi de
428 TWh/ano, agrupado de acordo com as gamas de temperatura apresentadas na figura 20 (U.S.

Department of Energy, 2008).
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Figura 20-Quantidade de excesso de calor disponivel para cada nivel de temperatura (U.S. Department of Energy,
2008).

2.2.5.9 Franca

Uma investigagéo francesa de 2012 acerca do excesso de calor industrial, com uma cobertura
de 70% das atividades industriais com necessidade de energia, estimou um excesso de calor de 100
TWh/ano numa gama de temperaturas entre 40 e 250°C (Berthou and Bory, 2012).

Um estudo mais recente, de 2017, identificou que o excesso de calor no pais era de 109,5

TWh/ano, sendo a distribui¢éo por setores de acordo com a figura 21 (ADEME, 2017).
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Figura 21-Distribuicdo do excesso de calor por industria em 2017 (ADEME, 2017).
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3. Enquadramento da empresa

O grupo Galp encontra-se presente nos seguintes segmentos de negécio (Galp, 2020):

. Exploracdo e Producéo, incluindo mais de 50 projetos em 6 paises;

o Refinagdo e Distribuicdo, onde o petréleo é transformado nas refinarias de Sines e
Matosinhos que possuem em conjunto uma capacidade de processamento de 330 mil barris por dia e
distribuido para a Peninsula Ibérica e exportado dentro e fora da Europa,;

. Gas & Power, que incorpora atividades de aprovisionamento, distribuicdo e
comercializacdo de gas natural, que tém vindo a ser integradas com a producéo e comercializacéo de
eletricidade.

3.1 Refinaria de Sines

A refinaria de Sines tem atualmente uma capacidade de destilacdo de aproximadamente 220
mil barris por dia, sendo por isso a principal refinaria de Portugal e responsavel por aproximadamente
70% do total da capacidade de refinacéo (Galp, 2020b).

A refinaria de Sines iniciou a sua produgdo em 1978 com a fabrica | de hydroskimming simples,
adaptada a procura existente na altura: gas propano e butano, jet de aviacdo, gaséleo e uma grande
fracdo de fuel. No inicio dos anos 90 foi iniciada a construcdo da fabrica Il orientada para a produgéo
de gasolinas, um grande investimento que integrava a construcao do FCC e do complexo de alquilagéo,
tendo iniciado fungdes em 1994. A alteracdo das especificagcdes dos combustiveis nomeadamente ao
teor do enxofre do gasoéleo e gasolina levaram a constru¢éo e modernizagdo de algumas das unidades
existentes. Em 2008 iniciou-se a producao de gaso6leo com 10 ppm de enxofre. A central de cogeracao
a gas natural, para além dos beneficios ambientais da producdo de eletricidade a partir de um
combustivel mais limpo, colmatou as necessidades de vapor de 4gua e tornou a refinaria fornecedora
de energia elétrica a rede nacional. Dando resposta a novos perfis de consumo de combustiveis, foi
comissionada em 2013 uma unidade de hydrocracking, orientada para a producéo de gasoleo e jet de
aviagdo. Portugal passou, assim, a ser exportador de gasoéleo, o que constituiu um grande impacto na
balangca comercial do pais. Num mercado extremamente exigente e competitivo a procura da exceléncia
€ motor de progresso, e a refinaria passou, a partir de 2017, a incorporar biocombustivel hidrogenado
— HVO (Hydrotreated Vegetable QOils) no gasoéleo rodoviario, obtendo um gasoéleo final semelhante ao
de origem fossil. Esta incorporacédo representa uma reducéo efetiva de cerca de 100 mil toneladas de
CO2 emitidas por ano (Energiser, 2018).

Em 2015, a refinaria produziu 11 261 kton de produtos acabados, de acordo com a distribuicéo
da figura 22. Relativamente ao tipo de crudes processados, a refinaria de Sines utilizou em 2015, 44%
do tipo Heavy Sour, que é um crude com maior teor de enxofre e 56% do tipo Light Sweet, que contém

um teor de enxofre mais reduzido (Galp, 2015).
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Figura 22-Produtos acabados da refinaria de Sines em 2015 por categoria (Galp, 2015).

3.1.1 Descrigao do processo

A refinaria de Sines compreende 34 unidades processuais que se dividem em quatro grandes
estagios de refinagéo para separar o crude em substancias utilizaveis (Galp, 2020):

. Separagéo fisica dos varios tipos de hidrocarbonetos através da destilagcéo;

. Purificacéo de produtos intermédios em unidades de pré-tratamento;

. Processamento quimico das fragbes de menor valor em produtos mais leves;

. Tratamento e mistura dos produtos intermeédios por remog¢do de elementos e compostos

indesejéveis para integracdo em produtos finais.

O diagrama geral de processo da refinaria de Sines encontra-se apresentado na figura 23.

A primeira etapa na refinagdo do crude e que alimenta todas as restantes unidades é a
destilagdo atmosférica (CC). Nessa unidade e nas duas de destilagdo a vacuo (CV e VV) realiza-se a
separacao fisica inicial do petrdleo bruto nas suas fracdes de gases, nafta, petrdleo, gaséleo, residuo
atmosférico, gaséleo de vacuo e residuo de vacuo, complementadas por duas unidades de
dessulfuracdo de gasoleo (HD e HG). Nas unidades de conversdo molecular como a de cracking
catalitico de gasdleo de vacuo (FCC), a de hydrocracking de gasoéleo de vacuo (HC) e a de cracking
térmico de residuo de vacuo ou visbreaker (VB) produzem-se produtos mais leves e “limpos”, para o
que também contribuem as unidas de dessulfuracdo de gaséleo de vacuo (HV) e de dessulfuracdo de
gasolina do FCC (HT). Na unidade de reforming catalitico ou platforming (PP) melhora-se o indice de
octano da gasolina com producao simultanea de hidrogénio. Na unidade de alquilagéo (AL) é produzida
uma gasolina sem aromaticos nem olefinas a partir de correntes gasosas de butanos e butilenos. Nas
duas unidades de steam reforming (HI e HR) produz-se hidrogénio a partir de gas natural, sendo este
fundamental para as unidades de hydrocracking e de dessulfuragédo (Galp, 2013).

Como suporte e complemento a todas estas unidades principais de producédo, existem na
refinaria de Sines diversas unidades de fracionamento, de Merox e de tratamento de gases, bem como
trés unidades Claus para conversdo dos gases acidos em enxofre elementar (SS, SB e SC), que
permitem assegurar as especificacdes dos produtos exigidas pelos mercados a que se destinam e a

minimizacdo dos impactos ambientais (Galp, 2013).
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4. Quantificacao do excesso de calor existente na unidade industrial

Conforme referido no capitulo 2, a maior parte do excesso de calor numa refinaria de petréleo
é rejeitado através das torres de arrefecimento, nos aeroarrefecedores e nos fumos libertados. No caso
dos aeroarrefecedores, a quantidade de calor esta associada a uma gama de temperaturas. Por outro
lado, no caso das torres de arrefecimento, existe uma indicacdo da quantidade do calor excedente,
mas perde-se a informac&o relativa ao nivel térmico desse calor. Assim, em vez de recolher informagéo
das torres de arrefecimento, esta foi retirada dos permutadores de calor que operam com agua de

refrigeracéo.

4.1 Aeroarrefecedores

A determinacdo do calor excedente nos aeroarrefecedores baseou-se em 2 principios
diferentes, uma vez que o calor se divide em calor sensivel e calor latente. O calor sensivel (expressao
4.1) esta relacionado com diferengas de temperaturas e depende da capacidade calorifica e € o calor
responsavel pela diminui¢cdo de temperatura dos fluidos processuais. Por outro lado, o calor latente

(expressao 4.2) é o calor envolvido em mudancgas de estado fisico.
Qs, =m X Cp X AT (4.1)

Q =mxAH (42)
Onde numa base horéria:

m — massa em kg

Cp — capacidade calorifica média em YT

AT — variacdo de temperatura em °C

AH- entalpia de mudanca de fase em kJ/kg

Estas expressdes permitem calcular o excesso de calor em cada um dos aeroarrefecedores,
em Joules (J). No entanto, para obter o valor anual de excesso de calor, € necessario multiplicar o valor
horario obtido pelo nimero de horas de funcionamento num ano. Foi utilizado o valor de 8400 h/ano,
correspondente a um funcionamento de 24 h por um periodo de 350 dias, de forma a anualizar os
efeitos das paragens programadas para manutencdo. Como referido no capitulo 3, o tipo de crude
alimentado a destilacdo atmosférica, Heavy Sour ou Light Sweet, vai influenciar todo o processo,
inclusive caudais e propriedades dos fluidos que circulam nos aeroarrefecedores.

Foram analisados um total de 99 aeroarrefecedores de todas as unidades fabris existentes na

refinaria. Exemplifica-se na tabela 2 o tipo de dados recolhidos e os célculos que foram efetuados.
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Tabela 2-Exemplo da analise feita a um aeroarrefecedor.

Exemplo para um aeroarrefecedor da unidade de Hydrocracker & LPG Splitter

Caudal (kg/h) 205 656
Temperatura de entrada (°C) 139,0
Temperatura de saida (°C) 60,0
Calor (MMkcal/h) 28,77
Calor (kW) 33453,1
Cp (kJ/kg. °C) 7.4
tempo de operacéo (h/ano) 8 400
Calor anual (TWh/ano) 0,3

Na tabela 2 foi ainda calculado o Cp da mistura que, quando comparado com o Cp da agua
(4,2 kd/kg.°C) permite averiguar a possivel existéncia de condensac¢édo no aeroarrefecedor. Por norma,
0s compostos organicos apresentam um valor de Cp inferior ao da agua e so o hidrogénio tem um valor

muito superior (da ordem dos 14 kJ/kg.°C). No caso apresentado na tabela 2, o valor obtido de Cp
indica que provavelmente ocorreu condensagdo e/ou um erro na contabilizacdo da variagdo de
temperatura ou do caudal processado. O efeito deste parametro Cp sera avaliado mais a frente.

Apresenta-se no Anexo A o excesso de calor e o nivel térmico dos 99 aeroarrefecedores
analisados para 0 caso em que o crude processado € do tipo Heavy Sour. De acordo com 0s
histogramas apresentados nesse anexo, dos 99 aeroarrefecedores, 4 tém poténcias entre 13,8 e 20,7
MW e 6 entre 20,7 e 48,3 MW. Relativamente a temperatura inicial, 47 dos 99 aeroarrefecedores, tém
temperaturas superiores a 149°C.

Depois da analise de cada um dos 99 aeroarrefecedores, apresenta-se, na tabela 3, o resultado
do célculo do excesso de calor determinado para os aeroarrefecedores e para cada tipo de crude

alimentado.

Tabela 3-Valores de excesso de calor anual nos aeroarrefecedores consoante o tipo de crude.

Tipo de Crude Excesso de calor (TWh/ano)
Heavy Sour 5,537
Light Sweet 5,628

4.2 Permutadores de calor a agua de refrigeracéo

Para estes equipamentos, o levantamento e tratamento de dados foi semelhante ao utilizado
nos aeroarrefecedores, e por isso, na tabela 4 apresentam-se os valores do excesso de calor anual
nos permutadores com agua de refrigeragdo consoante o tipo e crude processado. Foram analisados
79 permutadores de calor a 4gua de refrigeracdo da mesma forma da apresentada na tabela 2,
apresentando-se no anexo B o excesso de calor e nivel térmico de cada um. Neste anexo € possivel
constatar que existem 64 permutadores de calor a agua de refrigeracédo abaixo de 3,6 MW, 3 entre 3,6
e 8 MW e 2 acima de 8 MW.
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Tabela 4-Valores de excesso de calor anual nos permutadores de calor a agua de refrigeracdo consoante o tipo
de crude.

Tipo de Crude Excesso de calor (TWh/ano)
Heavy Sour 0,864
Light Sweet 0,875

Por comparacéo dos valores apresentados nas tabelas 3 e 4, verifica-se que o excesso de calor
anual existente nos permutadores de calor a agua de refrigeracdo € significativamente menor. Para
minimizar os custos operatérios, a utilizacdo de aeroarrefecedores € privilegiada. Verifica-se que
existem menos permutadores de calor que usam agua e além disso a quantidade de calor envolvida

na troca também é menor, pelo facto de muitas vezes se tratarem de trim coolers.

4.3 Fumos

Para a determinacéo do calor excedente existente nos fumos provenientes das vérias chaminés
foi necessario ter em conta o teor de SOx presente, uma vez que o ponto de orvalho do &cido é
determinado pela concentragdo de SOx nos fumos. A temperatura até onde se pode aproveitar a
corrente de fumos deve ser, segundo o API (API, 2007), 20°C superior a da temperatura do ponto de
orvalho do 4cido de modo a evitar condensagéo acida e corrosdo. Assim, e usando uma calculadora
online, com a %volumica de agua, e de SOz e o valor da presséao foi possivel determinar a temperatura
do ponto de orvalho do acido (Perma Pure, 2020). Os valores de ponto de orvalho do acido, obtidos
por esta calculadora, foram mais reduzidos do que se estava a espera, cerca de 60°C para todas as
chaminés excepto para a principal. Assim, inseriram-se as correntes no simulador Aspen Plus de modo
a determinar a temperatura do ponto de orvalho do acido e obtiveram-se valores bastante similares.
Numa tentativa de outra abordagem, recorreu-se a uma expressao 4.3 de A. G. Okkes que permite
determinar esta temperatura, mas em funcao das fracdes molares de agua e SOs, tendo-se definido
que a conversao de SO2em SOs seria de 4%, conforme sugere a literatura (Keep and Sakko, 2019).
Esta expressédo usa a fracdo molar de trioxido de enxofre pois é este composto que reage com a agua
para formar o 4cido sulfurico. Os valores obtidos por este método foram bem mais elevados, e muito

mais coerentes com o que seria de esperar de uma chaminé que liberta fumos contendo SO-.

T = 203,25 + 27,6 X log;,(pH,0) + 10,83 X log,,(pS03) + 1,06 X (log,,(pS0;) + 8)*1° (4.3)

Onde:
T — temperatura em °C

pH,0, pSO; — fracBes molares de H20 e SO3

Para as chaminés cujos fumos ndo continham SO: definiu-se como temperatura de ponto de
orvalho &cido a obtida pelo Aspen, de modo a prevenir a condensacao do vapor de agua existente nos
fumos. Ao valor obtido pelo simulador foram somados 20°C, conforme referido no API.
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A expressdo usada para a determinacdo do excesso de calor existente foi a equacao 4.1, e
para tal foi necessario determinar o caudal massico. Sabendo a composicao volumétrica das correntes,
e usando as expressdes (4.4. e 4.5) determinou-se a massa volimica de cada componente e de

seguinte a massa volumica ponderada da corrente.

mXXRXT
PXV=nxRXT=—/— (4.4)
m
p=7 (4.5)

Onde:

P —presséo em Pa

V —volume em m3

n — moles em kmol

R — constante dos gases perfeitos em km{)l.K

T — temperatura em K

m — massa em kg
4
MM — massa molar em —Z
kmol

P k
p — massa volimica em —%
m

Na tabela 5 apresentam-se os resultados obtidos para uma das chaminés analisadas,

demonstrativa dos calculos efetuados.

Tabela 5-Calculos efetuados para a determinacéo da massa volimica ponderada de uma das chaminés.

Massa
Massa Massa ]
. Fracao o volimica
Gas o Molar P(Pa) T(K) R(J/kmol.K) volimica
volumétrica ponderada
(kg/kmol) (kg/m3)
(kg/m?3)
H-0 0,1 18 0,47
02 0,103 32 0,83
101325 470 8314 0,74
CO2 0,074 44 1,14
N> 0,723 28 0,73

O caudal méssico foi determinado pela multiplicacdo da massa volumica ponderada da mistura
dos gases presentes nos fumos pelo caudal volumétrico a PTT. Para aplicar a expresséo 4.1, que dara
0 excesso de calor presente nos fumos, falta apenas determinar o calor especifico da mistura. No caso
dos gases, o calor especifico varia significativamente com a temperatura, pelo que foi necessario
recorrer as expressdes 4.6, 4.7 e 4.8 para determinar o calor especifico ponderado da mistura (Moran
et al., 2014). As constantes tabelas para cada gas encontram-se no anexo C.

C, =R (a+pBT +yT? + 6T + eT*) (4.6)
—_Jpy GpedT

4.7
=T ()

n
Cp,mlstura = Z x; X q (4.8)
i=1

30



Onde:

J
kmol.K

R — constante universal dos gases perfeitos em

a,B,y, 6, € — constantes tabeladas para cada gas
T — temperatura em K

C,, — capacidade calorifica média entre T1 e T2

x; — percentagem do gas i na mistura

Multiplicando entdo o caudal massico pela capacidade calorifica média da mistura e pela
diferenga de temperaturas, € possivel determinar o excesso de calor anual. No total, foram analisadas
13 chaminés e na tabela 6 apresenta-se o procedimento seguido numa das chaminés.

Tabela 6-Sequéncia de célculos para a determinagéo do excesso de calor produzido por uma chaminé.

. Cp Temperatura Caudal
G Fracao Cp(IIkgC)) mistura icial T1 Temperatura o Q kW)
as inicia massico
volumétrica T 9 (J/(kg°C)) 0y final T2 (°C) (ka/h)
9
H20 0,1 1,93E+03
02 0,103 9,60E+02
1125,1 197 182 1218462,9 5711,9
COz 0,074 9,87E+02
N2 0,723 1,05E+03

A temperatura T1 diz respeito a temperatura de entrada na chaminé, e a temperatura T2 é a
temperatura do ponto de orvalho do acido calculada com a margem de 20°C, segundo refere o API.

Na tabela 7 apresentam-se os resultados de excesso de calor, nivel térmico, Cp da mistura e
caudal massico para as 13 chaminés.

Tabela 7-Resultados obtidos de excesso de calor, nivel térmico, Cp médio e caudal massico para as 13 chaminés.

Temperatura  Temperatura o
CPmustura  Caudal méssico

Chaminé inicial T1 final T2 Q (kW)
C) C) (J/kgeC) (kg/h)

1 197 182 1125,1 1218463 5712
2 153 63,2 1086,5 543075 14719
3 156 64,2 1090,1 542655 15084
4 148 123 1150,5 165791 1333
5 155 125 1179,6 243894 2425
6 367 118 1153,8 34622 2763
7 221 121 1131,9 18942 594
8 412 122 1147,6 47406 4386
9 315 119 1129,4 17459 1071
10 430 119 1159,2 19983 2003
11 377 119 1126,7 19637 1584
12 133 123 1131,3 75234 242
13 368 119 1164,2 27772 2236
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Atabela 7 permite verificar que a chaminé cujos fumos apresentam maior concentracéo de SOx
é a chaminé 1, pois € a que apresenta a temperatura de saida mais alta. Verifica-se também que as
chaminés cuja temperatura de entrada € mais elevada (>200°C) séo as que tém um caudal massico de
circulacdo de fumos menor e um menor excesso de calor.

O valor anual calculado de excesso de calor existente nos fumos provenientes das 13 chaminés
foi de 0,455 TWh/ano. O valor obtido de calor excedente pelos fumos € o mais baixo comparativamente
com os aeroarrefecedores e permutadores de calor, no entanto, é o que se encontra a um nivel térmico

mais elevado.

4.4  Curvas compostas

Com os dados obtidos pelos pontos anteriores, determinou-se que o excesso de calor anual na
refinaria de Sines é de 6,856 TWh/ano no caso do processamento de crude Heavy Sour e de 6,958
TWh/ano para crude Light Sweet. Estes dados permitem quantificar o excesso de calor existente, mas
ndo fornecem informacao relativa ao nivel térmico desse mesmo calor, e por isso, elaboraram-se as
curvas compostas quentes.

Conhecendo todas as correntes quentes, provenientes dos aeroarrefecedores, permutadores
de calor a 4gua de refrigeracdo e fumos provenientes das chaminés, a sua temperatura inicial e final e
o calor trocado, determinou-se entdo o “MCp médio”, utilizado na constru¢cdo das curvas compostas,
apresentadas abaixo. Na figura 24 apresentam-se as curvas compostas quentes para os dois tipos de
crude processados, identificando 3 zonas distintas, que correspondem as temperaturas associadas ao
excesso de calor de cada fonte.

Como jé foi referido, os permutadores de calor a agua de refrigerac@o existentes na refinaria
sdo maioritariamente trim coolers e existem apenas para fazer o arrefecimento final que os
aeroarrefecedores j4 ndo permitem, e por isso, 0 excesso de calor existente nestes equipamentos
encontra-se a baixas temperaturas, o que dificulta a sua recuperacdo. Os aeroarrefecedores englobam
excesso de calor a temperaturas altas e intermédias e constituem uma boa fonte de calor para
alternativas como a integracéo energética ou a implementacao de bombas de calor. Por fim, o excesso
de calor existente nos fumos provenientes das chaminés, encontra-se a temperaturas elevadas
podendo ser utilizado para producdo de vapor ou aplicacdo de ciclos de Rankine organicos para

producéo de eletricidade.
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Figura 24-Curvas compostas quentes para o0s dois tipos de crude processados.

Da analise da figura 24, conclui-se também que existe uma quantidade significativa de calor
residual, cerca de 25%, a um nivel térmico superior a 100°C, que pode ser aproveitado para
agquecimento de cargas frias provenientes dos tanques de armazenagem. Na figura 25, apresentam-se
as curvas compostas para temperaturas superiores a 100°C. Nao foi feito um estudo exaustivo das
correntes atualmente aquecidas com vapor de baixa pressdo e que eventualmente poderiam ser

integradas com algumas destas correntes quentes agora identificadas.
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Figura 25-Curvas compostas quentes para temperaturas superiores a 100°C para os dois tipos de crude
processados.

As correntes intervenientes nas curvas compostas apresentadas na figura 25 sdo provenientes
dos aeroarrefecedores e das chaminés.

Alguns dos aeroarrefecedores sdo condensadores de topo de coluna e pode existir um primeiro
arrefecimento seguido de condensacdo e de posterior sub-arrefecimento, e nestes casos a
aproximacédo de MCp linear ndo é valida e é necessério dividir a curva de entalpia por trogos. Assim,

para as correntes com maior potencial energético e a temperaturas elevadas, foi feito um estudo para
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avaliar o comportamento em funcao da temperatura. Sabendo o calor trocado, as temperaturas inicial
e final e o caudal massico, determinou-se o Cp médio. Sempre que este valor era muito superior ao da
agua, verificou-se se o aeroarrefecedor envolvia condensagdo. Este processo foi realizado com o
auxilio quer das datasheets, quer da simulacdo das TQ Curves no programa Aspen Plus, tendo-se
determinado o perfil de temperaturas em funcéo do calor trocado.

Nas figuras 26,27 e 28 apresentam-se alguns dos comportamentos verificados.
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Figura 26-Exemplo de um aeroarrefecedor em que a aproximacao de MCp linear é valida.

A figura 26 é o exemplo do perfil de temperaturas em funcdo do calor trocado de um
aeroarrefecedor em que o Cp médio calculado foi de 8,9 J/g.K, cerca de 2 vezes superior ao da agua,
pelo que existe de facto condensagéo, como se verificou depois na datasheets. Neste caso, no entanto,

a aproximacao de MCp linear é véalida e pode ser considerada.
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Figura 27-Exemplo de um aeroarrefecedor em que a aproximacao de MCp linear é otimista.

Na figura 27, por outro lado, assumir que o MCp é linear apresenta um desvio muito grande da
realidade, até porque esta hipétese é bastante otimista, no sentido em que se estima que o calor trocado

esta sempre a uma temperatura superior da que de facto € verificada.
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Figura 28-Exemplo de um aeroarrefecedor em que a aproximacao de MCp linear € pessimista.

A figura 28 representa 0 caso oposto, em que a aproximagdo de MCp linear constitui uma
aproximacédo pessimista, pois segundo a mesma o calor trocado encontra-se a uma temperatura mais
baixa da que se verifica na realidade.

Assim, para as correntes em que se verificou que a aproximacdo de MCp linear se desviava
bastante da realidade, dividiu-se a corrente em trocos, podendo observar-se na tabela 8 e na figura 29
os resultados obtidos. No total, 13 aeroarrefecedores e 3 permutadores de calor a agua de refrigeracao
foram alvo desta divisdo. Foram identificados outros equipamentos onde também existia condensagéo,
no entanto, a aproximacao de MCp linear mostrou-se adequada.

Tabela 8-Resultados das Curvas Compostas para as duas aproximagdes mencionadas.

Caso de estudo Aproximagdo MCp linear (MW) Aproximacéo por trocos (MW)
Heavy Sour 816,2 815,9
Light Sweet 828,3 828,1
Heavy Sour: T>100°C 210,0 216,3
Light Sweet: T>100°C 215,3 221,6

Como se pode verificar pelos dados da tabela 8, quando é considerada toda a gama de
temperaturas, o excesso de calor estimado pelas duas aproximagfes € praticamente 0 mesmo, no
entanto, para niveis térmicos superiores a 100°C é possivel concluir que, com a divisdo das correntes
por trocos, o calor excedente é superior. Esta diferenga € também facilmente visivel na figura 29, onde
as curvas azul e cinzenta, correspondentes a aproximagao por tro¢os estdo claramente mais a direita

das curvas laranja e amarela, correspondentes & aproximacédo de MCp linear.
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Figura 29-Resultado das curvas compostas com T>100°C.

Esta diferenca ndo tem grande influéncia na analise global do excesso de calor, no entanto, é
importante na analise individual, e deve ser considerada caso venham a ser propostas alternativas de
recuperacao e aproveitamento do calor de alguma destas correntes.

Relativamente a todos os aeroarrefecedores, verificou-se que dos 99 analisados, 62
apresentavam temperaturas de entrada acima dos 100°C, enquanto que nos permutadores de calor a
agua de refrigeracdo apenas 13 o fazem, o que corrobora o facto destes equipamentos serem
maioritariamente usados como complementos aos aeroarrefecedores. Nos fumos provenientes das

chaminés, como seria de esperar, apresentam todos temperaturas superiores a 100°C.
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5. Recuperacao do excesso de calor

No capitulo anterior foi quantificado o excesso de calor existente na refinaria de Sines, com
base em dados das trés principais fontes. Este capitulo visa apresentar algumas alternativas de
recuperacado do excesso de calor para as diferentes fontes. A titulo de exemplo apresentam-se alguns
casos de estudo e ainda uma breve andlise da viabilidade econémica.

Na figura 30 encontram-se esquematizadas as principais tecnologias de recuperacdo de

excesso de calor implementadas atualmente, e constitui um resumo das alternativas apresentadas no

capitulo 2.
Tecnologias de
recuperacio do
calor excedente
Ativas Passivas
I |
Excessno de Excesso de Exceszsn de
calor para calor calor para frio calor para — Permutadores
energia de calor
- - - — | Armazenamento
| Chiller Ciclo de Rankine Amento
Bombas de calor _| de energia termica
Cicle de Rankine
organico

Ciclo de Kalina

Figura 30-Esquema-resumo das tecnologias de recuperagéo do calor excedente (Brtickner et al., 2015).

Grande parte da literatura relacionada com o tema em estudo refere-se ao aproveitamento do
excesso de calor para aquecimento urbano, algo que ja é bastante utilizado no norte da Europa como
forma de promover o aquecimento das casas. No entanto, esta situacdo ndo seria viavel em Sines,
uma vez que ndo existem zonas residenciais préximas da refinaria e a distancias elevadas, o potencial
de aproveitamento do excesso de calor é perdido.

Também a recuperacgdo do calor excedente para a producdo de energia é frequentemente
referida na bibliografia, no entanto, esta alternativa foi discutida junto da empresa, tendo-se chegado a
conclusdo de que ndo traria vantagens significativas que justificasse o0 seu estudo neste trabalho.
Assim, nesta dissertacdo, as tecnologias estudadas para possivel implementacéo foram apenas as

bombas de calor e 0 uso de permutadores de calor para producao de vapor.
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51 Bombas de Calor

Uma das tecnologias mais promissoras para a recuperacao e aproveitamento do excesso de
calor é a implementacédo de bombas de calor, uma vez que estas permitem reduzir o consumo de
energia, por exemplo na destilacdo. A destilacdo é a tecnologia de separacdo mais usada nas refinarias
e é responsavel por cerca de 40% do uso de energia em industrias quimicas (Kiss and Ferreira, 2017).

Para além da bomba de calor ja ter demonstrado ser viavel economicamente na oOtica de
poupanca de energia existe ainda outra vantagem que ainda néo foi mencionada, relacionada com a
reducdo da pegada de CO:2. Esta tecnologia torna-se ainda mais importante se as emissdes de CO:2
forem cada vez mais limitadas pelos governos, como se espera que o sejam (Diez et al., 2009).

Como quase todas as tecnologias em estudo, também as bombas de calor apresentam
desvantagens, nomeadamente o grande investimento inicial em equipamento.

Assim, analisou-se os P&ID’s das varias unidades da refinaria de modo a identificar potenciais
hipoteses para a implementagdo de uma bomba de calor. Inicialmente, considerou-se que seria mais
vantajoso o estudo da aplicacdo de uma bomba de calor em que o condensador era um permutador de
calor a &gua de refrigeracdo, uma vez que o uso desta utilidade envolve maiores custos
comparativamente com o arrefecimento com ar e por iSso a poupanca seria maior. No entanto, e como
ja foi referido, a maior parte dos permutadores de calor a agua de refrigeracdo séo trim coolers e ndo
condensadores de topo de coluna. As Unicas excecdes verificam-se nas unidades de alquilagao, tendo-
se descartado estas hipoteses pelo facto de ser uma unidade com graves problemas inerentes. Na
unidade de alquilacdo circulam fluidos acidos e bastante corrosivos, como o acido fluoridrico, que
tornariam uma situacdo de potencial fuga extremamente perigosa. Assim, restaram as hipoteses em
que o condensador é um aeroarrefecedor e foi entdo analisada a diferenca de temperaturas entre o
condensador e o ebulidor, bem como o calor trocado em cada um dos equipamentos. De entre as varias
hip6teses averiguadas, escolheu-se a coluna desisobutanizadora, conforme apresentado na figura 31.
No anexo D encontram-se dados de outras colunas que tinham potencial para a implementacdo de
uma bomba de calor mas que nao foram selecionadas.

A desisobutanizadora tem como principal fungcdo a melhoria da qualidade da corrente de
butanos saturados que alimenta a unidade de alquilacdo, ou seja, promover uma melhor separacéo
entre o isobutano e o n-butano e diminuir a quantidade de n-butano enviada para a unidade. O
condensador, como ja foi referido, trata-se de um aeroarrefecedor que permite a condensacao total da
corrente de topo da coluna, constituida por cerca de 85% de isobutano. A mistura entra gasosa a 61,1°C
e 7,85 barg e sai a 55,4°C e 7,35 barg. O ebulidor, um termossifdo, promove a vaporizagdo de 30% do
fundo da coluna que volta a entrar na mesma, funcionando a 8,75 barg e 78,9°C. O calor trocado quer
no condensador quer no ebulidor é de cerca de 10 Gcal/h, o que é um valor bastante elevado,
conduzindo a uma necessidade de condensar 21024 kg/h de vapor de baixa pressao no ebulidor e de

198 kW de eletricidade para as ventoinhas do aeroarrefecedor.
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Figura 31-Esquema atual da desisobutanizadora.

A selecdo do modelo termodindmico adequado para o caso em estudo é uma das etapas mais
importantes da simulacdo, uma vez que os resultados obtidos sdo afetados pelo modelo. Assim, é
necessario assegurar que as propriedades dos componentes sdo estimadas de forma adequada.
Embora nenhum modelo termodinamico consiga reproduzir rigorosamente o comportamento de todas
as espécies, em todas as condi¢des, considerou-se que o modelo Peng Robinson seria 0 mais
adequado. Este modelo é recomendado para gases e aplicagBes petroquimicas, para além de
adequado para uma larga gama de condi¢des. Assim, e de modo a confirmar a escolha do modelo, a
desisobutanizadora foi simulada, permitindo obter uma comparacdo entre os valores reais e a
simulacdo obtida pelo programa Aspen Plus.

A simulacéo da coluna foi feita usando o modelo RadFrac, tendo-se definido que seria uma
coluna de pratos e que ndo teria condensador nem ebulidor, de modo a que pudessem ser
especificados a parte. A coluna tem 80 pratos reais, sendo a entrada no prato 31, de acordo com a
datasheet da mesma. Foi definida a pressao de topo e a perda de pressao da coluna. A simulacdo do
Aspen Plus mostrou ser bastante semelhante aos dados reais da coluna, com diferengas inferiores a
1°C nas temperaturas obtidas e composi¢cdes com diferencas inferiores a 3%.

Para determinar os custos com utilidades quer da situacdo atual, quer das alternativas
propostas foram considerados os precos médios dos primeiros 6 meses do ano de 2020, apresentados

na tabela 9. Estes valores foram fornecidos pela empresa.
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Tabela 9-Preco das utilidades.

Utilidade Custo
Eletricidade 75,11 €/ MWh
Vapor de 3,5 barg 11,69 €/ton
Agua de refrigeragéo 0,03 €/ton

A situag@o atual, considerando novamente as 8400h de funcionamento por ano, de forma a
contabilizar as paragens da unidade, corresponde assim a um custo anual de utilidades de cerca de
2,2 M€, de acordo com a tabela 10.

Tabela 10-Custo anual com utilidades na situacé@o atual.

o Custo por unidade Custo total anual
Utilidade Consumo .
de tempo (€/h) com utilidades (k€)
Eletricidade 198 kW 14,87
2189,4
Vapor de 3,5 barg 21024 kg/h 245,77

5.1.1 Bombas de calor com ciclo de compressédo mecanica

Atualmente, este tipo de bombas de calor € 0 mais comum com aplicagcéo a escala industrial.
Necessita de um fluido refrigerante especifico que circula entre a fonte e a zona absorvedora de calor
e também de equipamentos adicionais, nomeadamente um compressor e uma Vvéalvula de expanséo.
Estes equipamentos garantem que o fluido se encontra nas condicbes adequadas para trocar calor
quer com o condensador quer com o evaporador da bomba de calor (Kiss and Ferreira, 2017).

Este tipo de bombas de calor mostrou-se bastante eficaz e benéfico quando os componentes
da coluna sao corrosivos e sujos, no entanto, é bastante dependente da capacidade de encontrar um
fluido refrigerante capaz de satisfazer as restricbes operacionais, ambientais e de seguranca. Para a
maioria das aplicagcBes, ndo se encontra um fluido refrigerante adequado, e quando isto acontece, a
poupanca energética ndo é diretamente proporcional a poupanca econdmica (Kiss, Landaeta and
Ferreira, 2012).

Foi entdo necessério fazer uma selecao de fluidos adequados as condi¢gbes operatérias do
condensador e do ebulidor, tendo-se chegado a 6 fluidos refrigerantes: pentano (R-601), isopentano
(R-601a), etil éter (R-610), butano (R-600), isobutano (R-600a) e metilformato (R-611). Na tabela 11
encontram-se algumas propriedades dos fluidos refrigerantes considerados adequados (Murphy, 2010;
Zihlsdorf, Jensen and Elmegaard, 2019). O potencial de aquecimento global € uma medida de

comparacao do efeito de estufa relativamente ao COx.
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Tabela 11-Fluidos refrigerantes considerados e propriedades caracteristicas (Murphy, 2010; Zihlsdorf, Jensen and
Elmegaard, 2019).

] Potencial de Ponto de Presséo
Fluido ) ) ) o Temperatura "
_ Tipo Categoria aquecimento ebulicdo . critica
refrigerante critica (°C)
global normal (°C) (bar)
Pentano Hidrocarboneto Seco 5 36,1 196,6 33,7
Isopentano  Hidrocarboneto Seco 4 27,8 187,3 33,8
Etil etér Etér Seco 5 34,6 193,7 36,4
Butano Hidrocarboneto Seco 4 -0,5 152,0 38,0
Isobutano  Hidrocarboneto Seco 3 -11,7 134,7 36,3
Metilformato Orgénico Seco 0 31,5 214 60,1

5.1.1.1 Modelo 1

O primeiro modelo simulado em Aspen Plus, representado na figura 32, € o que mais se
assemelha com os descritos na literatura e apresentado no estado da arte.

Relativamente ao compressor optou-se por simular uma compresséo politrépica, uma vez que
€ a que é mencionada em varios artigos e estudos como sendo a mais proxima da realidade.

WAL

H
]

NC4-0UT
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IC4-0UT
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Figura 32-Esquema do Modelo 1 de bomba de calor.

Neste modelo, o fluido refrigerante proveniente do compressor encontra-se no estado gasoso,
a uma presséo e temperatura elevadas, permitindo a troca de calor no condensador da bomba de calor
com o n-butano do fundo da desisobutanizadora. O fluido refrigerante segue entéo para a valvula de
expansdo onde, para além de reducgdo da presséo, se verifica uma vaporizacdo de parte da corrente.
Esta vaporizacdo de parte do fluido refrigerante faz com que o liquido restante ndo seja suficiente para
condensar o isobutano proveniente do topo da coluna e por isso € necessario um permutador de calor

extra com agua de refrigeracdo para que ocorra a condensacéao restante. Para finalizar o ciclo, o fluido
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refrigerante, agora vaporizado, segue para o compressor onde atingira as condicdes necessarias para
entrar novamente no condensador da bomba de calor.
Na tabela 12 encontram-se os resultados obtidos para os fluidos em estudo.

Tabela 12-Resultados obtidos para o modelo 1 para os varios fluidos refrigerantes.

Fluido Ca_udal de Presséo Pr,esséo Perm(a-tador W- Cu_s_to com
emgerante | "Slgeranle  compressor viua Ty compressor dades
(Gcal/h)
Pentano 134 4,5 15 2,21 3,22 2,4
Isopentano 140 9,0 2 2,95 4,15 3,1
Etil éter 140 6,0 1,6 2,07 3,04 2,3
Butano 158 13,0 4,8 1,85 2,76 2,1
Isobutano 185 18,0 6,5 2,08 3,05 2,3
Metilformato 110 6,0 1,8 1,33 2,12 1,6
Caso Atual - - - - - 2,2

De salientar que o calor apresentado na coluna “Q-Permutador de calor” diz apenas respeito
ao permutador extra, que é o Unico que opera com utilidades e permite determinar o caudal de agua
de refrigeracéo.

Como se pode verificar por analise da tabela 12, os fluidos que implicam menores necessidades
de utilidade no permutador de calor extra e menor poténcia exigida no compressor sdo o butano e o
metilformato. Estes séo os Unicos fluidos em que o custo de utilidades seria inferior ao verificado na
situacao atual.

Para o caso do butano, esta alternativa permite uma redug&o do consumo de utilidades anual
de 4,73% face ao caso atual e apresenta um coeficiente de desempenho de 3,91.

Para melhor percecdo do comportamento do fluido refrigerante apresenta-se de seguida o
diagrama de Mollier ou digrama Ph (ASHRAE, 2017) para o caso do butano, hem como uma tabela
com a indicacdo das condi¢des operatdrias de cada corrente.

Tabela 13-Condicdes operatorias das correntes intervenientes no Modelo 1 para o caso do butano.

Corrente Temperatura (°C) Pressédo (MPa) Fracédo de Vapor
1 91,9 1,3 1
2 88,3 1,3 0
3 48,9 0,48 0,33
4 48,9 0,48 1

42



02 UCiSiaA

B4 ‘IHNSS3H

(1002) SqEUBIEA PUE OIOWEAI JO UOREINWIO} LO paseg mx\ﬂv_ L AdIVHLNT dOUdATY LSIN ‘UM paindutos seiuedord
00LE 000} 006 008 004 009 00S 002 00t 0
Po.o i T " R T ; 7 » N p T " Fo.o
: {l |1/ g ¢
ey
i 71 i
200 i g0 S m \% Slo 20'0
ol /3 /818
....... B 1 \ Tt g ~_
| Lo L ;
0’0 1 .”\,. “_\ %s... st $0'0
7 0=\ ...m%‘ * : “ g d
90'0 ..4...,,\1,...%“./\. : : , 900
H 7 ¥ T
80°0 \ - e 80°0
10 = T 1’0
h . "
{ I
W _“ |
Z0 . ¢ R » w 20
“ _ !
! ;
!
9'0 i | 90
80 A 1 A 80
el L Lo "
b 111 |
j | j
RN
1 i
3leakg w_
AN
7§ ,__ U 1 va.. 14
80
9 ] [ iqh i 5 9
Q . 0,0 18 pinbj| pajeinjes Joy 18
Joif OB 001 =8 BN 0002 =Y
418 ‘eiess sovasggey 1 OF
(euming}
009-H
ON H | i i 3 p i R S R T R T ON
00k} 00¢ 0014 0

43

Figura 33-Diagrama de Mollier para o caso do butano e para o modelo 1 (ASHRAE, 2017).



5.1.1.2 Modelo 2

No modelo 2 a estrutura é bastante semelhante, no entanto o permutador extra em vez de ser
usado para condensar o isobutano ainda gasoso, é colocado logo depois da véalvula de expanséo,
condensando o fluido refrigerante apenas o suficiente para poder vaporizar completamente no

evaporador da bomba de calor e condensar todo o isobutano do topo.

COMPR

Figura 34-Esquema do Modelo 2 de bomba de calor.

A principal diferenca do modelo 2 para o modelo 1 reside no facto do permutador de calor extra,
colocado apds a valvula, condensar apenas o fluido refrigerante necessario para promover a
condensacgdo do isobutano. Neste modelo € possivel, para a maioria dos fluidos refrigerantes
analisados, uma diminuigdo do calor trocado nesse mesmo permutador e também uma reducéo da
poténcia do compressor, como se pode verificar pela tabela 14.

Tabela 14-Resultados obtidos para o modelo 2 para os varios fluidos refrigerantes.

Fluido rgf??gde&:;?l?e coF:;ESrZSSor T/I;\S/i?: Peerutador com;’:/t-assor i?i?i?agzrg
refrigerante " oy (bar) (bar) ?gccaﬁ‘}ﬁ; (Geallh)  (M€/ano)
Pentano 134 4,5 1,3 2,38 3,43 2,6
Isopentano 140 9,0 1,8 2,81 3,96 3,0
Etil éter 140 6,0 1,4 1,92 2,85 2,2
Butano 158 13,0 4,3 1,78 2,68 2,0
Isobutano 185 18,0 6 2 2,96 2,2
Metilformato 110 6,0 1,6 1,66 2,53 1,9
Caso Atual - - - - - 2,2

Para este modelo existem ja 3 fluidos que reduzem o gasto anual com utilidades verificado
atualmente, sendo eles o etil éter, o butano e o metilformato.
Apesar dos valores do custo anual com utilidades, calor necesséario no permutador de calor

extra e trabalho no compressor, obtidos pelo fluido refrigerante metilformato serem inferiores aos
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obtidos pelos restantes fluidos, é necessario considerar a disponibilidade dos mesmos na refinaria ou

a facilidade de obtencdo. Assim sendo, o metilformato apresenta uma grande desvantagem

comparativamente com o butano, existente na refinaria, e por isso, seria dificilmente implementado.

Como se pode verificar pelos resultados, para o caso do butano, esta alternativa permite poupar

anualmente cerca de 166,8 k€, o que se traduz numa reducdo do consumo de utilidades anual de 7,62%

face ao caso atual. Também o COP do modelo 2 é superior ao do modelo 1, apresentando o valor de

4,03.

Apresenta-se mais uma vez a tabela com as condicGes operatérias das correntes intervenientes

no modelo 2 e o diagrama de Mollier para o caso do butano, que é o fluido refrigerante mais acessivel

e com melhores resultados.

Tabela 15-Condi¢des operatérias das correntes intervenientes no Modelo 2 para o caso do butano.

Corrente Temperatura (°C)

92,4
88,7
44,8
44,8
49,5

a b~ W N B

Presséo (MPa)

13
13
0,43
0,43
0,43

Fracao de Vapor

1
0
0,36
0,22

45



0’2 UoISIDA

{1002} 8qeuejepy pue ojoweAipy Jo UORE|NULIO) UO paseg @v_ \_“v_ ‘ > ﬂ_l_<_.._ ._uzm dOUdATY LSIN yim payndwon seiuadory
001} 00014 006 009 008 0ov 002 001 0
100 —— - - \ T — 100
RSN R RN T ’ |/ \ ; ! .
T i/ \ \¥ 1NN
0 | | i 1 i
200 | ..om.om e e % % 200
| 10
i
00 4 00
o K
900 - = 90'0
800 1 80°0
10 " L0
|
[}
i
20 g g0 B
. oy
! m
¥ &
41 oy
9'0 ! go M
80 |- 0 =
s go =
L - b
2 b H _‘ : 1z
L &
v foit g v
9 lo
8 LB ovs s Bumooz=y |18
oL . :ejeis souasejey 4 O}
{(euging)
009-4 .
0e | R A SO RO 70 0 ; 0z
00Lt 002 004 0

46

Figura 35-Diagrama de Mollier para o caso do butano e para o modelo 2 (ASHRAE, 2017).



5.1.1.3 Modelo 3

No modelo 3 procurou-se aproveitar o arrefecimento que tem de existir depois do condensador
da bomba de calor para aquecer a corrente de entrada no compressor e assim poupar em utilidades
(Zuhlsdorf, Jensen and Elmegaard, 2019). Esta alternativa apresenta ainda outra vantagem que é o
facto de garantir que o fluido refrigerante entra sobreaquecido no compressor, 0 que permite evitar a

condensagdo por compressao e evitar estragos no compressor.
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Figura 36-Esquema do Modelo 3 de bomba de calor.

O fluido refrigerante j& comprimido segue entédo para o condensador da bomba de calor, onde
vai vaporizar 30% do n-butano proveniente do fundo da coluna, e depois para um permutador de calor
intermédio onde é arrefecido com a corrente que sai do evaporador e posteriormente para uma valvula
que reduz a pressao até ao valor adequado para poder condensar parte do isobutano. Como a valvula
provocou a evaporacgédo de parte do fluido refrigerante, € necessario um permutador de calor extra para
condensar o restante isobutano. O fluido refrigerante saido do evaporador da bomba de calor, na
corrente 5, encontra-se gasoso, e ao trocar calor no permutador de calor intermédio permite que este
fique sobreaquecido, entrando depois no compressor e fechando o ciclo.

Tabela 16-Resultados obtidos para o modelo 3 para os varios fluidos refrigerantes.

Fluido Caydal de Presséo Prfasséo Perm?J_tador W- Cu's'to com
ermgerame | 'Sigee compressor VAW Tecanr  Coressor uultades
(Gcal/h)
Pentano 138 55 1,3 1,72 2,76 2,1
Isopentano 140 9,0 1,8 1,88 3,13 2,4
Etil éter 140 6,0 14 1,56 2,76 2,1
Butano 158 13,0 4,3 1,76 2,67 2,0
Isobutano 185 18,0 6 1,57 2,99 2,2
Metilformato 110 6,0 1,6 1,46 2,56 19
Caso atual - - - - - 2,2
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Pela tabela 16 confirma-se que com a introducdo do permutador de calor intermédio, diminui
significativamente o consumo anual de utilidades, o que implica que a utilizacdo de 4 dos 6 fluidos
conduz sempre a alternativas mais vantajosas do que a atual.

Para o caso do butano, o modelo 3 viabiliza uma reducdo do consumo de utilidades anual de
8,42% face ao caso atual e apresenta um coeficiente de desempenho de 4,04.

Na tabela 17 apresentam-se as condigGes operatorias das correntes para o caso do butano e
na figura 37 o diagrama de Mollier, onde se confirma que o fluido refrigerante a entrada do compressor
esta sobreaquecido.

Tabela 17-Condic¢des operatdrias das correntes intervenientes no Modelo 3 para o caso do butano.

Corrente Temperatura (°C) Presséo (MPa) Fracdo de Vapor
1 92,0 1,3 1
2 88,2 1,3
3 85,6 1,3 0
4 44,8 0,43 0,33
5 44,8 0,43
6 49,0 0,43

O sobreaquecimento mencionado anteriormente e que pode ser constatado na figura 37, ndo
tem, no entanto, um impacto relevante no aumento do tamanho do compressor. Foi feita a simulacéo
considerando que a corrente de entrada no compressor era a corrente 5 e verificou-se que o trabalho
necessario seria de 2,62 Gcallh em vez de 2,67 Gcal/h obtido para o caso do butano com

sobreaquecimento, o que se traduz numa diferenca de cerca de 40 k€ no custo anual com utilidades.
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Figura 37-Diagrama de Mollier para o caso do butano e para o modelo 3 (ASHRAE, 2017).
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5.1.1.4 Modelo 4

O modelo 4 partiu do modelo 3, mas em vez de incluir um permutador de calor extra para
condensar o isobutano restante, tem um ciclo em recirculagdo com mais fluido refrigerante, como se

pode verificar na figura 38.

HE1

10 ||
COMP

[~]

COND-BC

BOMBA

[ [ —

Figura 38-Esquema do Modelo 4 de bomba de calor.

Neste modelo, a zona do condensador é bastante semelhante & do modelo 3, a principal
diferenca reside no facto de existir uma recirculacdo em 7 e 8 de fluido refrigerante, o que permite que
o calor no permutador extra seja mais pequeno e o consumo anual de utilidades seja mais reduzido.
Isto acontece porque neste caso o caudal de fluido refrigerante a condensar pelo permutador extra é
de cerca de 20 ton/h e nos modelos 1 e 3 0 permutador extra tem de condensar a corrente de isobutano,
que corresponde a cerca de 142 ton/h.

Tabela 18-Resultados obtidos para o modelo 4 para os varios fluidos refrigerantes.

fEIuido ¢ rgf&rliugde&:;?l?e coF:;ESrZSSor IZ\)/I;\S/?J?: Peaerutis\dor comg:/t-assor i?i?i?agzrg
refrigerante (ton/h) (bar) (bar) (gccaal‘/g; (Geal/h) (M€/ano)
Pentano 134+17 4,5 1,3 1,46 2,28 1,7
Isopentano 140+23 9,0 1,8 1,85 2,77 2,1
Etil éter 140+19 6,0 1,4 1,61 2,48 1,9
Butano 158+21 13,0 4,3 1,72 2,61 2,0
Isobutano 185+24 18,0 6 1,73 2,61 2,0
Metilformato 110+13,5 6,0 1,6 1,38 2,19 1,6
Caso atual - - - - - 2,2
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Para o modelo 4, qualquer que seja o fluido refrigerante escolhido, o custo anual com utilidades
é inferior a situacao atual. Este modelo é entéo, de todos os apresentados, o que conduz a um melhor
desempenho da bomba de calor pois possibilita uma reducdo do consumo de utilidades anual de
10,02% (para o caso do butano) face ao caso existente e apresenta um coeficiente de desempenho de
4,14,

De seguida apresentam-se as condi¢cdes operatérias das correntes intervenientes, bem como
o diagrama de Mollier, ambos para o caso do butano.

Tabela 19-Condic¢des operatdrias das correntes intervenientes no Modelo 4 para o caso do butano.

Corrente Temperatura (°C) Presséo (MPa) Fracdo de Vapor
91,8 1,3 1
2 88,2 1,3 0
3 83,2 1,3 0
4 44,8 0,43 0,31
5 44,8 0,43 0,28
6 45,1 0,43 1
7 45,1 0,43 1
8 44,8 0,43 0
9 45,1 0,43 1
10 53,2 0,43 1

Mais uma vez avaliou-se o impacto do sobreaquecimento do gas a entrada do compressor,
tendo-se verificado, por simulacdo em Aspen Plus, que o trabalho necessério deixaria de ser 2,61

Gcal/h no caso do n-butano para ser 2,54 Gcal/h.
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Figura 39-Diagrama de Mollier para o caso do butano e para o modelo 4 (ASHRAE, 2017).
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Os quatro modelos apresentados anteriormente representam 4 alternativas diferentes de
bombas de calor usando um fluido externo e resultaram do estudo de muitas outras opcdes, tendo-se
concluido que estas quatro alternativas sdo exemplificativas do trabalho realizado na procura de uma
solugéo energeticamente mais eficiente. De forma a tornar a sua comparagdo mais simples, na tabela
20 encontram-se apresentados os resultados obtidos para cada um dos modelos apenas para o0 caso
do n-butano.

Tabela 20-Comparacgéo entre os quatro modelos para o caso do fluido refrigerante n-butano.

Caudal de Presséo Presséo Q- W- Custo com
. . Permutador i
Modelo refrigerante  compressor  valvula de calor compressor utilidades
(ton/h) (bar) (bar) (Geallh) (Gceal/h) (k€/ano)
1 158 13,0 4,8 1,85 2,76 2086
2 158 13,0 4,3 1,78 2,68 2023
3 158 13,0 4,3 1,76 2,67 2005
4 158+21 13,0 4,3 1,72 2,61 1970

Como se pode verificar pela tabela 20, ao longo dos quatro modelos os valores de caudais e
pressdes foram quase sempre 0s mesmaos, o que torna ainda mais evidente a melhoria de modelo para
modelo, refletida na diminuicdo do calor dos permutadores a funcionar com recurso a utilidades e
também na diminuicdo do trabalho do compressor. Quanto menor o calor do permutador de calor,
menor o caudal de 4gua de refrigeracdo necessario e consequentemente menor o gasto desta utilidade.
Para o compressor, a logica é semelhante, se o trabalho necessario para comprimir o fluido refrigerante
€ menor, também o consumo de eletricidade para o motor sera menor. A diminuicdo destas duas
parcelas ao longo dos modelos, permitiu uma diminuig&o do custo anual com utilidades. No entanto, o
grau de complexidade do modelo 4 é bastante superior ao do modelo 1, o que também pode ser
verificado pela maior quantidade de equipamentos. Esta tabela permite observar a evolucdo feita na
procura de alternativas energeticamente mais eficientes.

No entanto, nos quatro modelos existe um permutador de calor, designado por pc-extra, que
serve para arrefecimento com agua de refrigeragédo, o que implica um gasto extra com utilidades. A
solugdo existente atualmente ndo apresenta um permutador de calor com agua de refrigeracdo, mas
sim um aeroarrefecedor e por isso, foram simulados, novamente em Aspen Plus, os 4 modelos
substituindo o pc-extra pelo aeroarrefecedor existente.

Na tabela 21 encontram-se os resultados obtidos para o caso do permutador de calor com 4gua
de refrigeragéo e para o caso do aeroarrefecedor quando o fluido refrigerante é o butano, relembrando

que o custo atual com utilidades é de 2189,4 k€/ano.
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Tabela 21-Comparacédo de custos anuais com utilidades para o uso de diferentes permutadores e para cada
modelo considerando o n-butano como fluido refrigerante.

Permutador de calor com agua de

refrigeracao Aeroarrefecedor
Custototal % Reducao % Reducéo
Custo anual com
- com do consumo Custo anual com do consumo
Modelos utilidades ilidad | lidad K€/ |
(k€/ano) utilidades anual com utilidades (k€/ano) anual com
(k€/ano) utilidades? utilidades?

Eletricidade: 2027
Modelo 1 Agua de 2086 4,73% 2031 7,25%

refrigeracéo: 58

Eletricidade: 1966
Modelo 2 Agua de 2023 7,62% 1987 9,25%

refrigeracéo: 56
Eletricidade: 1949
Modelo 3 Agua de 2005 8,42% 1953 10,81%

refrigeracdo: 56
Eletricidade: 1916
Modelo 4 Agua de 1970 10,02% 1922 12,23%

refrigeracdo: 54

Como seria de esperar os custos anuais com utilidades sé&o inferiores para o caso em que é
utilizado o aeroarrefecedor, uma vez que deixa de ser necessaria agua de refrigeracao e passa apenas
a ser necessaria eletricidade para as pas do ventilador rodarem. A poupancga anual com utilidades no
caso do aproveitamento do aeroarrefecedor é cerca de 1,2 a 1,5 vezes a verificada no caso do
permutador de calor com agua de refrigeracéo.

A alternativa de usar o aeroarrefecedor ja existente apresenta ainda outra vantagem que reside
no facto de ser menos um equipamento a ser adquirido, o que faz com que o projeto, a ser considerado,

seja economicamente mais rentavel. Mais a frente, falar-se-a do custo do equipamento.
5.1.2 Bombas de calor com ciclo de recompressao mecanica do vapor

As bombas de calor com ciclos de recompressdo mecanica do vapor sdo um sistema ainda
bastante recente na industria, mas que apresentam bons resultados na destilagao binaria e em especial
quando 0s componentes a separar apresentam pontos de ebulicdo proximos, como € o caso (Fonyo
and Mizsey, 1994). Neste tipo de bombas de calor, o vapor do topo da coluna é usado como meio de
transferéncia de calor e é alimentado diretamente ao compressor, permitindo a poupanca de um
permutador de calor comparativamente com a alternativa anterior (Olujic et al., 2006). Esta alternativa
apresenta uma eficiéncia superior bem como menores custos de investimento comparativamente com
as bombas de calor com ciclo de compressdo mecanica. Para além disso, ndo necessita da existéncia
de fluido refrigerante extra, o que também acarreta menos custos. A principal desvantagem do ciclo de
recompressdo mecanica do vapor, também verificada no ciclo de compress@o mecanica € o gasto de

eletricidade no compressor, que é bastante elevado.

1 Face ao caso atual
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Na figura 40 encontra-se esquematizada a simulacdo realizada para este tipo de bomba de
calor. Foi introduzido o permutador B2, com o objetivo de sobreaquecer para 70°C o vapor proveniente
do topo da coluna a cerca de 62°C e assim evitar a condensacdo por compressdo. Saido do
compressor, 0 vapor segue para um permutador de caixa e tubos, onde é vaporizado 24% do n-butano.
Como é necessario que seja vaporizada 30% da corrente 14, existe ainda a necessidade da introdugéo
de um outro permutador, o B12, que completa a vaporizagdo. A corrente de topo segue para uma
valvula que reduz a presséo e depois para um permutador de calor, que condensa a pequena fracédo
vaporizada pela valvula.

Na tabela 22, encontram-se as condicdes operatérias da coluna desisobutanizadora em estudo
e que foi simulada em Aspen Plus:

Tabela 22-Condi¢des operatérias da coluna desisobutanizadora.

. L. Retorno do
CondicGes Operatorias Entrada Topo Destilado Eun_do ebulidor a
/Correntes (vapor) (liquido)
coluna
% H-20 0,04% 0,07% -
% Cs 1,86% 4,55% -
% iCa 35,65% 84,33% 1,83%
% nCas 60,94% 11,05% 95,63%
% nCs 1,50% - 2,54%
Caudal méssico (kg/h) 35438 142568 14278 17249 496538
Pressao (barg) 8,3 8,05 7,35 8,75 8,75
Temperatura (°C) 62 61,4 55,4 78,8 78,9
B2
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Figura 40-Esquema de bomba de calor com ciclo de recompressdo mecéanica do vapor.

A tabela 23 resume os resultados desta simulacdo relativos aos equipamentos principais e
envolve uma reducao do custo anual com utilidades de 27,3%.
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Tabela 23-Informacdes da bomba de calor com ciclo de recompressao mecéanica do vapor.

Fracédo

Fracdo de de vapor Presséao Pre;sao a Q- W- Custo com
saida da Permutadores .
vapor na na compressor valvula de calor compressor utilidades
corrente 5 coriznte (bar) (bar) (Gcal/h) (Gcal/h) (M€/ano)
6,11
(B6: 3,51
0 0,24 17,0 8,86 B12: 2.06 1,34 1,6

B2: 0,54)

Como j4 tinha sido referido anteriormente, o Q-Permutadores de calor apresentado na tabela
diz apenas respeito aos permutadores de calor que necessitam de utilidades, encontrando-se
discriminado o calor de cada um desses equipamentos. O permutador de calor B4, que promove a troca
de calor entre o topo e o fundo da coluna tem uma poténcia de 8,6 Gcal/h.

Para esta alternativa ndo é possivel mostrar o diagrama de Mollier, uma vez que se trata de
uma mistura e nao foi possivel obter o mesmo para a mistura em estudo, no entanto, e a semelhanca
do que foi apresentado anteriormente, na tabela 24 encontram-se as condi¢cbes operatorias das
correntes envolvidas. Como ndo é possivel obter a representacdo no diagrama de Mollier desta
alternativa, € dificil dizer se o permutador B2 responsavel apenas pelo sobreaquecimento da corrente
de entrada do compressor € mesmo necessario. Considerando a sua composi¢éo, a partida ndo existira
0 problema de ocorrer condensacgdo por compressdo, no entanto, e uma vez que se trata de um
permutador de dimenses reduzidas e com uma poténcia baixa, optou-se por manté-lo.

Tabela 24-Condic¢des operatdrias das correntes intervenientes no Modelo de aproveitamento do topo da coluna.

Corrente Temperatura (°C) Presséo (MPa) Fracdo de Vapor
2 61,8 0,91 1
3 70,0 0,91 1
4 97,3 1,7 1
5 88,3 1,6 0
6 59,9 0,89 0,29
7 55,4 0,89 0
8 55,4 0,89 0
9 55,4 0,91 0

Esta alternativa, que doravante sera designada por modelo de aproveitamento do topo da
coluna pode ainda ser melhorada, uma vez que o permutador B6 pode ser substituido pelo
aeroarrefecedor ja existente, poupando assim agua de refrigeracdo e ainda a compra de um novo
equipamento. O permutador B12 pode também ser substituido pelo termossifao ja existente na coluna,
poupando o investimento inerente a compra de um novo equipamento. Assim, para esta alternativa
seria necessaria apenas a compra dos permutadores B2 e B4, do compressor B3 e da bomba B11.

Relembrando que o custo atual com utilidades € de 2189,4 k€/ano, na tabela 25 apresentam-
se o0s resultados obtidos para este modelo para a situacédo de utilizacdo de um permutador de calor

com agua de refrigeracao e para a situacao de utilizacdo de um aeroarrefecedor.
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Tabela 25-Poupanca anual com utilidades para o caso do modelo de aproveitamento do topo da coluna.

Permutador de calor com agua de

refrigeracéo Aeroarrefecedor
% %
Custo anual  Custototal Reducéo Custo anual  Custo total Reducgéo
Modelos com com do com com do
utilidades utilidades consumo utilidades utilidades consumo
(k€/ano) (k€/ano) anual com (k€/ano) (k€/ano)  anual com
utilidades? utilidades?
Eletricidade: Eletricidade:
993 993
Aproveitamento Agua de Vapor 1421
do topo da refrigeragéo: 1591 27,32% saturado: 35,11%
coluna 111 428
Vapor
saturado: -
488

A principal diferenca verificada no custo de utilidades é no permutador B6. A alteragdo do B6
para o aeroarrefecedor, permitiu que o custo anual com utilidades diminuisse de 1591 k€/ano para 1421
k€/ano, o que fez com que a redugdo do consumo de utilidades aumentasse mais de 7%.

O esquema do modelo de aproveitamento do topo da coluna com as melhorias referidas
encontra-se apresentado na figura 41. Assinala-se com um circulo vermelho os equipamentos que

devem ser adquiridos.

B1

Figura 41-Esquema do modelo de aproveitamento do topo da coluna usando o aeroarrefecedor e termossifao
existentes.

2 Face ao caso atual
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5.1.3 Bombas de calor com Bottom flashing

Este tipo de bombas de calor permite que o fundo da coluna possa ser expandido e usado para
condensar o produto de topo. Apesar de eficiente, este caso € muito menos abordado em artigos
comparativamente com o0 caso de recompressao mecanica do vapor. No entanto, no caso da
desisobutanizadora em estudo mostrou-se uma alternativa a considerar com uma pequena alteragéo.
Por norma, todo o caudal de produtos do fundo da coluna que entra no ebulidor é vaporizado e como
tal, este tipo de bombas de calor, usa todo esse caudal para passar na valvula de expanséo, trocar
calor com o produto de topo, condensar e voltar a entrar na coluna como retorno do ebulidor. No caso
da desisobutanizadora, apenas se pretende vaporizar 30% da corrente de fundo, constituida
maioritariamente por n-butano, e por isso, ao usar apenas esses 30% do caudal para trocar calor com
0 topo da coluna é possivel poupar em muito o trabalho no compressor, comparativamente com a
alternativa em que todo o fluido da base circulava.

Mais uma vez, foram simuladas as condicdes mencionadas anteriormente relativamente a
desisobutanizadora.

Na figura 42 encontra-se um esquema representativo da bomba de calor implementada com
bottom flashing.
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Figura 42-Esquema de bomba de calor com bottom flashing.

Segundo o modelo representado na figura 42, o fluido da base da coluna que seria
encaminhado para o ebulidor é dividido, seguindo 30% pela corrente 14 e os restantes 70% pela
corrente 12. O fluido da corrente 14 segue para uma valvula de expansédo, que impde uma reducgédo da
pressao e consequentemente da temperatura devido ao efeito de Joule-Thomson, e depois prossegue
para o permutador B2 onde ira trocar calor com o topo da coluna. O calor do permutador B2 é apenas
0 da vaporizagcdo da mistura de n-butano do fundo da coluna, pelo que foi necessario introduzir o

permutador B3 para condensar o restante isobutano. Na corrente 16, o n-butano, ja vaporizado segue
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para o compressor B11 onde a pressdo é aumentada para 8,75 barg e segue para o misturador B12,
onde se mistura com a corrente liquida e retornam a coluna na proporcao desejada.

Tabela 26-Informacdes da bomba de calor com bottom flashing.

Fracao de Presséao Presséao W- Custo com
vapor na compressor valvula Q-Permutador compressor utilidades
de calor (Gcal/h)
corrente 3 (bar) (bar) (Gcal/h) (k€/ano)
0,065 9,76 4,8 1,14 1,63 1236

O calor do permutador de calor mencionado na tabela é referente ao Unico permutador que
requer utilidades, o B3. O permutador de calor B2 permite a troca de 9,4 Gcal/h entre parte da corrente
de fundo e o topo da coluna.

Das alternativas apresentadas, esta € a que requer uma menor poténcia no compressor € no
permutador de calor e consequentemente menor custo anual com utilidades. Pode ainda tornar-se mais
rentavel, substituindo o permutador de calor a 4gua de refrigeracdo (B3) pelo aeroarrefecedor ja
existente na unidade, como apresentado na figura 43. A vermelho encontram-se assinalados os
equipamentos que devem ser adquiridos.

O modelo com o aeroarrefecedor passara a designar-se, daqui em diante, de modelo de
aproveitamento do fundo da coluna e apresenta um custo anual de utilidades de 1228 k€/ano, o que
representa uma poupanga anual de cerca de 962 k€ relativamente a situagdo que existe atualmente.

Sabendo que o custo atual com utilidades é de 2189,4 k€/ano, na tabela 27 encontram-se os
resultados de custo anual com utilidades e % de poupanca face ao caso atual.

Tabela 27-Poupanca anual com utilidades para o caso do modelo de aproveitamento do fundo da coluna.
Permutador de calor com agua de
refrigeracéo
Custo % Reducéo do

Aeroarrefecedor

% Reducéo do

Custo anual total com consumo Custo anual consumo
Modelos com utilidades i | com utilidades |

(k€/ano) utilidades anual com (k€/ano) anual com
(k€/ano) utilidades?® utilidades?®

Eletricidade:

) 1200
Aproveitamento
do fundo da p 1236 43,53% 1228 43,93%
coluna A_gua d?
refrigeracéo:
36

Esta reducdo anual do consumo de utilidades de quase 50% face a situacdo atual € um valor
bastante promissor na obtencdo de uma alternativa energeticamente mais eficiente e atrativa do ponto

de vista econémico.

3 Face ao caso atual
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B1

Figura 43-Esquema do modelo de aproveitamento do fundo da coluna.

B2

O fundo da coluna é composto por isobutano, n-butano e n-pentano, no entanto, o n-butano

apresenta uma pureza superior a 95%, pelo que se considerou aceitavel representar esta alternativa

no diagrama de Mollier do n-butano. Assim, na tabela 28 encontram-se as condi¢cdes operatdrias das

correntes envolvidas e na figura 44 o diagrama de Mollier para este caso.

Tabela 28-Condi¢6es operatérias das correntes intervenientes no modelo de aproveitamento do fundo da coluna.

Corrente

11
12
13
14
15
16
17
18

Temperatura (°C)

78,9
78,8
78,9
78,8
49,4
49,4
78,8
78,8

Presséo (MPa)

0,976
0,936
0,976
0,936
0,48
0,47
0,976
0,976

o
R PN

Fracdo de Vapor

o O o o

0,3
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Figura 44-Diagrama de Mollier para o caso do butano e para o modelo de aproveitamento do fundo da coluna

(ASHRAE, 2017).
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5.1.4 Estimativa dos custos de investimento e periodo de retorno simples do

investimento de algumas alternativas

Para os varios modelos apresentados anteriormente apenas os custos anuais com utilidades
foram determinados, uma vez que sdo estes que d&o conta da poupanca energética decorrente da
aplicacdo das bombas de calor sugeridas. No entanto, todas as alternativas requerem a compra de
equipamentos novos, pelo que é necessario considerar neste subcapitulo os custos de capital de cada
uma das alternativas mais viaveis.

Assim, apresentar-se-ao apenas 0s custos de equipamentos dos modelos de aproveitamento
do topo da coluna e de aproveitamento do fundo da coluna, uma vez que sdo os que, a partida, podem
ser viaveis pois permitem a poupanga de cerca de 787 k€/ano e 962 k€/ano, respetivamente. Os
restantes modelos, com ciclos de compressdo de vapor, para além de apresentarem menores
poupancas anuais com utilidades, também sdo os que necessitam de maior compra de equipamento,

pelo que, ndo seriam viaveis de implementar.

5.1.4.1 Custos de equipamento no modelo de aproveitamento do topo da coluna

Para este modelo é necessaria a compra de um compressor (B3), uma bomba (B11) e dois
permutadores de calor (B2 e B4), referidos na figura 41. Reforcar nhovamente que apenas sera
necesséria a compra destes equipamentos pois o aeroarrefecedor e o termossifdo existentes serao
aproveitados como forma de atenuar o investimento inicial.

O compressor foi escolhido com a ajuda da empresa MAN Diesel & Turbo, a quem foram
enviados os dados de caudal volumétrico, presséao final e poténcia requerida e que recomendaram a
escolha de um compressor de Parafuso MAN modelo CP252 de 2,3 MW com um custo de 2,1 M€. Este
compressor apresenta uma razdo de compressdo de 1,95 e uma poténcia de 1560 kW. Os
compressores rotativos de parafuso sdo compressores de deslocamento positivo, sendo que neste tipo
de equipamentos, a compresséo do ar da-se pela reducéo fisica do volume de uma massa constante
de ar. Estes compressores sdo concebidos a partir de dois parafusos, um com contorno convexo e
outro concavo, e o ar é aprisionado numa cavidade entre espirais adjacentes e obrigada a comprimir
por reducéo de volume. A principal vantagem deste tipo de compressores € o facto de fornecerem um
fluxo de ar praticamente continuo.

Os restantes equipamentos foram dimensionados no simulador Aspen Plus, tendo-se
considerado os prec¢os do simulador e de dois sites especializados no calculo de custo de equipamento,
0 mhhe, baseado no livro “Plant Design and Economics for Chemical Engineers” (Peters, Timmerhaus
and West, 2002), e o matches, que se trata de uma empresa licenciada de engenharia (Matches, 2014).
Os precos fornecidos pelos sites especializados referem-se a anos especificos e por isso foram
atualizados com os valores de CEPCI(CE Plant Cost Index, 2002, 2014, 2019), apresentados na tabela

29. Nao foi possivel obter indices para o0 ano de 2020 e por isso foram atualizados para 2019.
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Tabela 29-Valores de CEPCI para 2002, 2014 e 2019.

Equipamentos Margo 2002 Outubro 2014 Janeiro 2019
Permutadores de Calor 352,9 652,3 677,3
Bombas e compressores 698,2 941,1 1060,6

A bomba B11 é uma bomba centrifuga e apresenta uma poténcia de 13 kW, e os permutadores
B2 e B4 sdo ambos permutadores de caixa e tubos que apresentam areas de 20 m? e 866 m?,
respetivamente. O permutador B4 apresenta cabeca flutuante, um U(sujo) de 855,6 kcal/lhm2°C e um
LMTD corrigido de 12°C, mais informacdes podem ser consultadas no anexo E. Os custos obtidos de
acordo com as varias alternativas encontram-se apresentados na tabela 30.

Tabela 30-Custo atualizado dos equipamentos a comprar segundo as varias alternativas para o modelo de
aproveitamento do topo da coluna.

Custo Custo
Equipamento Referéncia Custo (%) atualizado a atualizado a
2019 (%) 2019 (€)
mhhe 1017 1545 1373
Bomba B11 Matches 4900 5522 4909
Aspen Plus - - 9957
mhhe 6271 12036 10700
Permutador de Matches 19600 20351 18092
Calor B2
Aspen Plus - - 20980
mhhe 88754 170340 151431
Permutador de Matches 231000 239853 213228
Calor B4
Aspen Plus - - 706571

Assim, somando o custo do compressor dado pela MAN com as vérias alternativas de obtencao
de precos, obtém-se 0s custos com equipamentos apresentados na tabela 31:

Tabela 31-Custos com equipamentos segundo varios simuladores de precos para 0 modelo de aproveitamento do
topo da coluna.

Alternativa Custo atualizado a 2019 (€)
Compressor MAN + Restantes equipamentos mhhe 2263504
Compressor MAN + Restantes equipamentos matches 2336229
Todos os equipamentos Aspen Plus 1715487

Como se pode confirmar pela tabela 31, os custos obtidos pelos simuladores de precos séo
semelhantes e na ordem dos 2 M€ e superiores ao custo obtido através do simulador Aspen Plus. Esta
diferenca esta relacionada com o facto do preco do compressor no simulador Aspen Plus (978 k€) ser
cerca de 1 M€ inferior ao dado pela MAN. Esta diferenca de preco do compressor pode também estar
relacionada com o facto de ndo ser possivel especificar no Aspen Plus que o compressor era do tipo

rotativo de parafuso, e este simulador assumir que era um compressor centrifugo.
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Relativamente ao material dos equipamentos, a escolha dos mesmos foi discutida com a
empresa e analisados os materiais atualmente existentes, pelo que foi decidido optar pela solu¢cao mais

econdmica do aco carbono, por ser suficiente, tendo em conta os fluidos que circulam.

5.1.4.2 Custos de equipamento no modelo de aproveitamento do fundo da coluna

Este modelo exige a compra de menos um equipamento, sendo por iSso apenas necessario
comprar um compressor (B11), uma bomba (B9) e um permutador de calor (B2), de acordo com a figura
43. A semelhanca do modelo de aproveitamento do topo da coluna, também segundo esta alternativa
sera aproveitado o aeroarrefecedor ja existente.

O compressor foi novamente escolhido com a ajuda da empresa MAN Diesel & Turbo, a quem
foram enviados os dados de caudal volumétrico, pressdo final e poténcia requerida e que
recomendaram a escolha de um compressor de Parafuso MAN modelo CP320 de 2 MW com um custo
de 2,4 M€. Este compressor apresenta uma razdo de compresséao de 2,1 e uma poténcia de 1937 kW.

A semelhanca do que foi realizado anteriormente, os restantes equipamentos foram
dimensionados no simulador Aspen Plus, tendo-se considerado os prec¢os do simulador e de dois sites
especializados no calculo de custo de equipamento, o mhhe, e o matches.

A bomba B9 é uma bomba centrifuga e apresenta uma poténcia de 9,1 kW, e o permutador B2
€ um permutador de caixa e tubos que apresenta uma area de 1010 m2. Este permutador foi
dimensionado detalhadamente e apresenta cabeca flutuante, um U(sujo) de 844,6 kcal/lhm2°C e um
LMTD corrigido de 13°C, mais informa¢des podem ser consultadas no anexo F. Os custos atualizados
para 2019 e para euros das varias alternativas encontram-se apresentados na tabela 32.

Tabela 32-Custos dos varios equipamentos segundo as varias alternativas para o modelo de aproveitamento do
fundo da coluna.

Equipamento Referéncia Custo atualizado a 2019 (€)
mhhe 1373
Bomba B9 Matches 4909
Aspen Plus 15646
mhhe 149049
Permutador de Calor B2 Matches 205843
Aspen Plus 279232

Os custos totais sdo obtidos pela soma do custo do compressor da MAN com as varias

alternativas de obtencédo de pre¢os, como se observa na tabela 33:

Tabela 33-Custos com equipamentos segundo varios simuladores de precos para o modelo de aproveitamento do
fundo da coluna.

Alternativa Custo atualizado a 2019 (€)
Compressor MAN + Restantes equipamentos mhhe 2550423
Compressor MAN + Restantes equipamentos matches 2610752
Todos os equipamentos Aspen Plus 1629699
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Mais uma vez, os precos obtidos pelos dois simuladores online de precos sdo semelhantes e
bastante superiores ao preco fornecido pelo simulador Aspen Plus. Também aqui o preco do
compressor tem uma grande influéncia, pois o simulador Aspen Plus indica um preco que ronda os 1,3

M€ (inferior em 1 M€ em relag&o ao fornecido pela empresa MAN).

O custo de investimento é determinado com base no custo do equipamento, mas inclui diversas
parcelas como a méo-de-obra, a montagem, os acessorios, a tubagem, o controlo, entre outras, e por
isso aplicou-se uma heuristica dada pela empresa que diz que o custo de investimento ronda
aproximadamente o triplo do custo com equipamentos.

Com o custo de investimento e tendo-se j& determinado a poupanca anual é possivel
determinar o periodo simples de retorno do investimento (PSRI). Este PRSI é chamado de simples pois
avalia a situagéo a pregos constantes e iguais aos do momento do investimento e ndo considera as

taxas de juro. O periodo de retorno de investimento correto serd determinado quando se fizerem os

Cash Flows.
] . . . Custo do investimento (€)
Periodo simples de retorno do investimento (anos) = € (5.1)
Poupanga Anual ()

Como ja foi referido a poupanca anual é de 768683€ no caso do modelo de aproveitamento do
topo da coluna e de 961772 € no caso do modelo de aproveitamento do fundo da coluna, e por isso,
0s custos de investimento bem como os periodos de retorno de investimento simples encontram-se
apresentados na tabela 34 para os varios custos de investimento.

Tabela 34-Custo de investimento e periodos de retorno simples de investimento para cada um dos modelos de
acordo com as varias simulacdes de custo.

Periodo de
Custo do Custo de retorno
Modelo Referéncia equipamento investimento simples do
(€) (€) investimento
(anos)
_ MAN+mhhe 2263504 6790512 8,8
Aproveitamento do MAN+Matches 2336229 7008686 9.1
topo da coluna
Aspen Plus 1715487 5146461 6,7
_ MAN-+mhhe 2550423 7651268 8,0
Aproveitamento do MAN+Matches 2610752 7832257 8.1
fundo da coluna
Aspen Plus 1629699 4889098 51

Como seria de esperar, o periodo de retorno simples de investimento € sempre inferior na
alternativa de aproveitamento do fundo da coluna, o que se justifica pelo facto da poupanca anual ser
superior em quase 200 k€. Por outro lado, quanto menor é o custo de investimento, menor é também

o periodo de retorno de investimento simples, pois o valor a abater € mais baixo.
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5.1.5 Andlise econdmica

Esta analise, ainda que simples, permite aferir acerca da viabilidade ou ndo do projeto. Os
valores, ainda que ndo sejam os reais, devem ser desta ordem de grandeza.

O Cash Flow, ou fluxo de caixa em portugués, é usado para designar o saldo entre as entradas
e as saidas de capital durante um determinado periodo. Neste caso, as entradas vao ser dadas pelos
proveitos, ou seja, a poupanga energética anual verificada com a implementacdo das alternativas
propostas. As saidas de capital sdo os custos, sendo que no primeiro ano é o custo de investimento e
nos anos seguintes, os custos de manutencéo e de exploracéo.

As amortizacdes correspondem a perda de valor dos equipamentos pelo uso e degradacao.
Consideraram-se amortizacdes lineares e foram feitas simula¢c@es para 10 anos.

Obteve-se também o imposto sobre o rendimento, IRC, tendo este um valor de 21% em
Portugal na industria quimica (PwC, 2020). Este imposto s6 é pago se o EBIT (Earnings Before Interest
and Taxes) for positivo.

Os fluxos de caixa precisam ainda de ser atualizados, tendo-se usado a taxa do custo médio
ponderado de capital, WACC, que apresenta um valor de 9,26% para a industria de Oil & Gas em
Portugal (WACC Expert, 2020). Esta taxa é uma ferramenta de atualizacéo do dinheiro futuro para o
presente e é bastante semelhante com a utilizada na GALP, que é de 9%.

Assim, os Cash Flows apresentam a estrutura apresentada na tabela 35.

Tabela 35-Estrutura de um fluxo de caixa.

Anos (n)
0 1 10
1 - Proveitos ) _ =Poupanca =Poupanca
Poupanca Anual Anual Anual
=Custo de
2 - Custos Investimento =1,5% Clnv =1,5% Clinv =1,5% Clnv
(Clnv)
EBITDA =1-2 =1-2 =1-2 =1-2
=Cucto de
3 - Amortizacdes - Equipamento (CEQ) =CEq /10 =CEq /10
/10
EBIT =EBITDA-3 =EBITDA-3 =EBITDA-3 =EBITDA-3
4 - Impostos =EBIT*21% =EBIT*21% =EBIT*21% =EBIT*21%
5 - Cash Flow =EBITDA-4 =EBITDA-4 =EBITDA-4 =EBITDA-4
6-CashFlow  _ 5 _ 5 -5 |5
Atualizado (1+9,26%)™ (1+9,26%)" (14 9,26%)" (14 9,26%)"
7 - Cash Flow _ ‘s _ ‘s _ ‘s _ L
=Somatorio de 6 =Somatorio de 6 =Somatorio de 6 =Somatorio de 6
Acumulado

Os Cash Flows completos para as varias opgfes, como apresentado na tabela 35, encontram-
se apresentados no anexo G, apresentando-se apenas aqui apenas os fluxos de caixa atualizados e

fluxos de caixa acumulados para as vérias alternativas, varios precos e para analises a 10 e 15 anos.
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Nas tabelas 36 e 37 apresentam-se os valores de Cash Flows atualizados e acumulados para
as varias simulacdes de precos no caso do aproveitamento do topo da coluna e aproveitamento do
fundo da coluna, para uma analise a 10 anos. Os resultados obtidos para a analise em 15 anos
encontram-se no anexo G.

Tabela 36-Valores de Cash Flows atualizados e acumulados para as varias simula¢cfes de precos para a alternativa
de aproveitamento do topo da coluna para uma analise a 10 anos.

MAN+mhhe (M€) MAN-+matches(M€) Aspen Plus(M€)
Anos CFatualizado CFacumulado CFatualizado CFacumulado CFatualizado CFacumulado
0 -6,79 -6,79 -7,01 -7,01 -5,15 -5,15
1 0,53 -6,26 0,52 -6,48 0,53 -4,61
2 0,48 -5,78 0,48 -6,00 0,49 -4,13
3 0,44 -5,34 0,44 -5,56 0,45 -3,68
4 0,40 -4,94 0,40 -5,16 0,41 -3,27
5 0,37 -4,57 0,37 -4,79 0,37 -2,90
6 0,34 -4,23 0,34 -4,46 0,34 -2,55
7 0,31 -3,93 0,31 -4,15 0,31 -2,24
8 0,28 -3,64 0,28 -3,87 0,29 -1,95
9 0,26 -3,38 0,26 -3,61 0,26 -1,69
10 0,24 -3,15 0,24 -3,37 0,24 -1,45

Como se pode verificar, para nenhuma das simulacdes se obtém um valor de Cash Flow

acumulado positivo, pelo que o periodo de retorno do investimento é superior a 10 anos.

Tabela 37-Valores de Cash Flows atualizados e acumulados para as varias simulac@es de precos para a alternativa
de aproveitamento do fundo da coluna para uma analise a 10 anos.

MAN+mhhe (M€) MAN-+matches(ME€) Aspen Plus(ME€)
Anos CPFatualizado CFacumulado CPFatualizado CFacumulado CFatualizado CFacumulado
0 -7,65 -7,65 -7,83 -7,83 -4,89 -4,89
1 0,66 -6,99 0,66 7,17 0,67 -4,22
2 0,61 -6,38 0,60 -6,57 0,62 -3,60
3 0,55 -5,83 0,55 -6,01 0,56 -3,03
4 0,51 -5,32 0,51 -5,51 0,52 -2,52
5 0,46 -4,86 0,46 -5,04 0,47 -2,05
6 0,42 -4,43 0,42 -4,62 0,43 -1,61
7 0,39 -4,05 0,39 -4,23 0,40 -1,22
8 0,36 -3,69 0,36 -3,88 0,36 -0,85
9 0,33 -3,36 0,33 -3,55 0,33 -0,52
10 0,30 -3,07 0,30 -3,25 0,30 -0,22

Por analise da tabela anterior verifica-se novamente que o periodo de retorno do investimento

€ superior a 10 anos, pois nunca se obtém um valor acumulado positivo.
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Por outro lado, para a andlise a 15 anos, a opcédo de precos do Aspen Plus é rentavel, o que
seria de esperar uma vez que o Cash Flow Acumulado encontra-se ja muito proximo de zero no ano
10 da tabela 37.

O periodo de retorno do investimento € um parametro de avaliacdo da rentabilidade de um
projeto, no entanto, existem outros como o valor atual liquido (VAL) e a taxa interna de rentabilidade
(TIR).

O VAL corresponde ao somatério atualizado dos Cash Flows que se prevé que serdo gerados
pelo projeto, atualizados a taxa definida, e pode ser definido pela expressao 5.2:

VAL — Z Cash Flow,, (5.2)
1 +i)*
Onde:
n —namero de periodos de previsdo
— indice do periodo que varia entre 1 e n
Cash Flow, — valor do Cash Flow no final do periodo k

i —taxa de atualizagéo

O VAL é assim, o valor do Cash Flow acumulado referente ao Gltimo ano de vida Gtil da fabrica.
Como se pode verificar pelas tabelas apresentadas anteriormente, apenas para 0 caso de
aproveitamento do fundo da coluna e para a simulacdo com precos do Aspen Plus, o VAL apresentou
um valor positivo, o que significa que apenas para estes casos 0 projeto é economicamente viavel.

A TIR é outro método bastante utilizado na avaliacdo do projeto, uma vez que é a taxa de
atualizacao i, que no final de n periodos permite igualar o valor atualizado liquido a zero, e por isso é a
taxa de atualizacdo para o qual o VAL se anula e pode ser determinada pela seguinte expresséo 5.3:

TIR = ZCaShFlowk 0 c 3
1+dk -3

Como ja foi referido, a taxa de atualizac¢ao utilizada foi a WACC, com um valor de 9,26%. Assim,
a TIR apenas foi superior a este valor para o caso de aproveitamento do fundo da coluna com precos
do Aspen Plus para a andlise a 15 anos onde foi de 12,3%.

Tendo em conta os resultados obtidos, que ndo apresentam fortes indicadores de viabilidade
das alternativas apresentadas, foi feita uma andlise de sensibilidade ao fator utilizado para converter o
custo do equipamento no custo de investimento. Definiu-se inicialmente que o custo de investimento
corresponderia ao triplo do custo do equipamento, no entanto, no caso dos precos mhhe+MAN e
matches+MAN o custo do compressor € muito superior ao dos restantes equipamentos (>2 M€). Para
além disso, este custo foi fornecido pela empresa MAN pelo que existe a incerteza se ja inclui a
montagem do mesmo. Assim, fez-se uma analise de sensibilidade a este fator, passando a considerar

0 custo de investimento conforme descrito na expresséo 5.4.

Custo de Investimento = 2 X Custo do compressor + 3 X Custo dos restantes equipamentos (5.4)
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Deste modo, a parcela referente ao custo do compressor tera um menor impacto no custo de
investimento. Assim, para as simulac6es de precos mhhe+MAN e matches+MAN repetiram-se os Cash
Flows para as duas alternativas considerando a hipétese descrita acima. Verificou-se que considerando
esta hipotese existem mais cenarios economicamente viaveis, nomeadamente a simulagdo a 15 anos
da alternativa de aproveitamento do fundo da coluna que apresenta agora TIRs de 11,28% e 10,63%
para os precos mhhe+MAN e matches+MAN, respetivamente. Também para os cenarios a 10 anos, as
TIRs aumentaram, no entanto, encontram-se ainda abaixo do valor 9,26%, tomado como referéncia.
Para o caso da alternativa de aproveitamento do topo da coluna, as TIRs ndo aumentaram o suficiente
para tornarem o projeto rentavel.

A analise econdmica é importante para a decisdo de avancar ou ndo com um projeto, no
entanto, deve-se analisar também a robustez das duas alternativas no caso de avarias ou falhas no
processo.

Nas alternativas propostas foi promovido o uso de equipamentos que ja existem na refinaria,
como é o caso do aeroarrefecedor. Este aeroarrefecedor apresenta dois tipos de ventoinhas, as de
velocidade de rotacéo fixa e as de velocidade de rotacdo variavel. Esta diferenca apresenta uma mais
valia uma vez que permite um melhor controlo no ar que é feito passar no aeroarrefecedor, ou seja, se
o caudal de fluido a arrefecer aumentar, também o caudal de ar tera de ser superior e desta forma é
possivel aumentar a velocidade de rotagdo das pas de rotacdo varidvel e permitir a entrada de mais ar.

A alternativa de aproveitamento do topo da coluna apresenta uma maior robustez em caso de
falhas quer do compressor, quer no permutador de calor acrescentado, uma vez que continua a integrar
o aeroarrefecedor e o termossiféo ja existentes e por isso, basta aumentar o caudal de ar e o caudal
de vapor de baixa pressao para a coluna continuar a funcionar normalmente. Ou seja, como continua
com 0s mesmos equipamentos que tem atualmente, consegue em pouco tempo e em caso de avaria
dos equipamentos a serem acrescentados, voltar a reunir as condi¢es de funcionamento atuais.

No caso da alternativa de aproveitamento do fundo da coluna o mesmo ja nao se verifica, uma
vez que o termossifdo que atualmente permite a vaporizagdo de 30% da corrente de fundo, deixa de
existir em detrimento de um permutador de calor novo que permite esta vaporizacdo bem como a
condensacgédo de parte da corrente de topo. Esta alternativa mostra-se, no entanto, viavel em caso de
falha do permutador de calor, uma vez que o fluido do fundo da coluna volta na sua totalidade para
dentro da coluna, ou seja, a fase liquida ndo é separada da fase gasosa, como acontece em algumas
colunas, o que afetaria 0os equipamentos seguintes.

5.2 Producéao de vapor de baixa pressao

No subcapitulo 5.1, estudou-se a instalacdo de bombas de calor, que constitui uma das
alternativas para o aproveitamento de calor numa gama de temperaturas intermédia, tipicamente a
correspondente ao calor excedente dos aeroarrefecedores. No entanto, existe também calor em
excesso numa gama de temperaturas elevada, correspondente aos fumos provenientes das chaminés.
Para este tipo de calor excedentéario foram sugeridas alternativas como a producdo de vapor ou a

implementacdo de um ciclo organico de Rankine ou de Kalina para producdo de energia elétrica. Uma
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vez que a refinaria j& possui centrais de cogeracao, optou-se, apds discussdo com a mesma, pela
producéo de vapor. Relativamente ao tipo de vapor a ser produzido, foi feita uma analise dos trés tipos
de vapor utilizados na refinaria, tendo-se concluido que os que tinham maior procura eram o vapor de
baixa presséo e o vapor de alta pressédo. A simulagéo considerada é a de um gerador de vapor saturado,
pois a utilizacdo deste vapor sera na vizinhanga da sua producao. Caso contrario, a produgéo deveria
ser de vapor sobreaquecido.

Como os fumos tém uma temperatura maxima definida e assumindo uma diferenca de
temperaturas de 25°C, apenas se podera produzir vapor de baixa pressao.

A 3,5 barg, a temperatura de saturacao é de 147,8°C, por isso considerando uma diferenca de
temperaturas tipica de 25°C, conclui-se que a temperatura de saida dos fumos corresponde a 172,8°C.
Com o caudal e a diferenca de temperatura dos fumos, definida entre a temperatura inicial e 172,8 °C,
bem como a capacidade calorifica média da mistura é possivel calcular o caudal tedrico méximo de
vapor a 3,5 barg a produzir. Considerou-se como simplificacdo que a entalpia de vaporizacdo do vapor
a pressao pretendida, neste caso, 3.5 barg, corresponde a 2120,4 kJ/kg.

Para além desta quantidade teérica maxima, é possivel também simular em Aspen Plus este
gerador de vapor, partindo de agua a 105°C e 1,5 atm. Apresenta-se de seguida a figura 45 que diz

respeito a simulacéo realizada em Aspen Plus.
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Figura 45-Simulagéo em Aspen Plus da producéo de vapor a partir dos fumos.

Alguns dos fumos provenientes das chaminés ndo puderam ser considerados, pois a
temperatura de entrada na chaminé era inferior a 172,8°C, 0 que impossibilita o seu aproveitamento
para producéo de vapor saturado de baixa presséo.

Na tabela 38 apresentam-se os resultados para a producao de vapor considerando a entalpia
de vaporizacao, ou seja, a quantidade tedrica maxima e os resultados obtidos pelo simulador Aspen
Plus, com os dados das correntes de vapor obtidos anteriormente.
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Tabela 38-Caudais de vapor produzido a 3,5 barg segundo a teoria e a simulagdo em Aspen Plus.

Chaminé de onde os fumos Caudal de vapor Caudal de vapor produzido pela
sdo provenientes produzido tedrico (ton/h) simulagéo (ton/h)
6 3,68 3,05
7 0,49 0,40
8 6,17 5,28
9 1,33 1,10
10 2,83 2,36
11 2,14 1,80
13 2,99 2,47

Como se pode verificar pela tabela 38, as chaminés 6 e 8 sdo as que apresentam maior
potencial de producdo de vapor saturado de baixa pressdo. Assim, foi feita uma analise econémica
para estas duas chaminés de modo a determinar a rentabilidade da sua implementacé&o.

Em ambos os casos, é necessaria a aquisi¢cdo quer da bomba, quer do gerador de calor. Assim,
estes equipamentos foram dimensionados segundo o simulador Aspen Plus.

No caso da chaminé 6, considerou-se uma bomba centrifuga com uma poténcia de 53,4 kW, e
um permutador de calor de caixa e tubos com uma area de 45,4 m2. O permutador de calor apresenta
cabega flutuante, um U(sujo) de 357,1 kcal/hm?°C e um LMTD corrigido de 105°C, encontrando-se mais
informacdes no anexo H.

Para o caso da chaminé 8, a bomba € novamente centrifuga e apresenta uma poténcia de 54,6
kW. O permutador de calor € novamente de caixa e tubos com cabeca flutuante e apresenta uma area
de 76,3 m2, um U(sujo) de 302,4 kcal/lhm2°C e um LMTD corrigido de 124,7°C, encontrando-se mais
informacdes no anexo |I.

Os custos dos equipamentos foram determinados pelo Aspen Plus e foi feita uma extrapolagéo,
com base nos custos totais da alternativa de aproveitamento do fundo da coluna para os custos pelo
mhhe e matches. Esta extrapolagdo corresponde a situacéo pessimista, e define que o custo de mhhe
seja 1,56 superior ao custo segundo o simulador Aspen e que o custo para matches seja 1,60 vezes
superior. Na tabela 39 encontram-se 0s custos atualizados para 2019 para cada uma das chaminés
segundo as varias simulacdes de pregos.

Tabela 39-Custo do equipamento segundo varios simuladores para cada uma das chaminés em analise.

Chaminé Custo Aspen Plus (€) Custo mhhe (€) Custo matches (€)
6 41160 64414 65938
8 56984 89179 91288

O total de vapor saturado de baixa presséo obtido pela simulacdo em Aspen Plus multiplicado
pelo preco do vapor, 11,69 €/ton, conforme mencionado na tabela 9 d& conta da poupanca por
recuperacéo do excesso de calor. E, no entanto, necessario subtrair a este valor o custo da eletricidade
que permite o funcionamento da bomba. Assim, o aproveitamento dos fumos da chaminé 6 permite a
poupanga de 265782 €/ano em vapor de agua saturado a 3,5 barg, e o aproveitamento dos fumos da
chaminé 8 permite a poupanca de 484053 €/ano.
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Sabendo o custo do equipamento necessario a adquirir € a poupanca anual por implementacéo
desta tecnologia, é possivel avaliar economicamente esta alternativa. O procedimento seguido é muito
semelhante ao que foi feito anteriormente nos capitulos 5.1.4 e 5.1.5. Assumiu-se que o custo de
investimento corresponderia ao triplo do custo do equipamento, e fizeram-se as andlises aos fluxos de
caixa para 10 anos, considerando que seria também esse o periodo de amortizagdo do investimento.
Os Cash Flows para cada uma das chaminés e considerando os varios custos encontram-se
apresentados no anexo J.

Os resultados obtidos foram muito mais satisfatérios comparativamente com os obtidos na
analise econdmica das alternativas de bombas de calor, uma vez que todas as andlises se mostraram
rentaveis em menos de 2 anos. Quer para a chaminé 6, quer para a chaminé 8, que em conjunto
permitem a producdo de mais de 8 ton/h de vapor saturado de baixa presséo e a poupanca de quase
750 k€/ano desta utilidade, os resultados obtidos de valores atualizados liquidos sdo sempre positivos
a partir do 2° ano, considerando qualquer um dos precos. As TIRs obtidas para qualquer alternativa
sdo bastante elevadas, superiores a 100%, no entanto o custo do gerador de vapor deve ser
confirmado. Conclui-se, assim, que a recuperacdo do excesso de calor proveniente dos fumos das
chaminés para produc¢do de vapor € uma alternativa economicamente viavel e que deve ser seguida

pela empresa.
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6. Conclusdes e trabalho futuro

A identificacdo e recuperacdo do excesso de calor na indUstria da refinacdo, objetivo desta
dissertacdo, € um tema de extrema importancia atualmente, na medida em que permite reduzir o
consumo de energia primaria e consequente, emissdo de gases com efeito de estufa.

Foirealizada uma revisao bibliografica, onde se abordaram temas como a eficiéncia energética,
0 excesso de calor industrial, as metodologias de quantificacdo e as tecnologias existentes e
emergentes/futuras de aproveitamento e recuperacdo desse excesso de calor. Analisaram-se ainda o0s
potenciais de recuperagdo de excesso de calor de varios paises, 0 que permitiu, através de
extrapolacdo dos valores obtidos para a refinaria, verificar que também em Portugal existe bastante
trabalho a fazer na procura de um maior aproveitamento deste tipo de calor.

A analise dos dados da Refinaria de Sines permitiu concluir que os equipamentos onde existe
mais excesso de calor sdo os aeroarrefecedores, os permutadores de calor a agua de refrigeracéo e
as chaminés para libertacdo de fumos. Assim, numa primeira etapa foram analisados todos estes
equipamentos nas vérias fabricas com o intuito de obter o excesso de calor industrial em cada um
deles. Esta andlise permitiu também determinar o nivel térmico do excesso de calor existente e agrupa-
lo em 3 faixas: a faixa maioritariamente correspondente aos permutadores de calor com 4gua de
refrigeracdo, com uma gama de temperaturas baixa; a faixa correspondente aos aeroarrefecedores
com uma gama de temperaturas intermédia a alta; e a faixa dos fumos provenientes das chaminés,
onde o0 excesso de calor se encontra a temperaturas bastante elevadas, tipicamente acima dos 150°C.
Assim, determinou-se que o excesso de calor anual da Refinaria de Sines é de 6,856 TWh/ano quando
o crude processado é Heavy Sour e 6,958 TWh/ano quando se trata de Light Sweet. Foram ainda
analisados com detalhe os varios equipamentos para definir agueles que, segundo a metodologia do
ponto de estrangulamento, deveriam ser desdobrados em duas correntes, devido a mudanca de fase.

Quantificado o excesso de calor existente, foi entdo necessario selecionar, das alternativas
existentes, quais as que poderiam ser implementadas. Nesse sentido a escolha recaiu no estudo da
implementacdo de uma bomba de calor na desisobutanizadora existente e ainda na andlise do
aproveitamento dos fumos para producédo de vapor de baixa pressao.

Relativamente a hipétese de implementacdo de uma bomba de calor, foram propostos quatro
modelos de bombas de calor com ciclo de compressdo de vapor, um modelo com recompressao
mecanica do vapor e um modelo de bomba de calor com bottom flashing. Para os quatro modelos de
bombas de calor com ciclo de compresséo de vapor foram analisados seis fluidos diferente, escolhidos
com base nas suas propriedades, tendo-se concluido que o butano era um dos mais vantajosos e o
que apresentava maior acessibilidade. Os quatro modelos com ciclo de compressao de vapor foram
desenvolvidos sempre na procura da melhor alternativa e por isso os resultados foram sendo cada vez
melhores. Para o modelo 1, a poupanca anual com utilidades seria de 103,6 k€/ano e o coeficiente de
desempenho da bomba de calor era de 3,91. O modelo 4, que apresenta os melhores resultados,
conduz a uma poupanga de 216,3 k€/ano (acréscimo de mais de 100% em relacdo ao modelo 1) e tem
um coeficiente de desempenho de 4,14. Apesar de serem energeticamente mais eficientes, estes

quatro modelos apenas apresentaram reducdes no custo de utilidades na ordem dos 7-12%, o que é
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bastante reduzido tendo em conta que é necessario comprar equipamento novo. Assim, elaborou-se
outro modelo, o da recompressao mecanica do vapor, e que foi designado por aproveitamento do topo
da coluna. Este modelo, que visa a compresséo direta da corrente de topo da coluna de modo a trocar
calor com o fundo da coluna, permite a reducdo do custo anual com utilidades de 27,32% no caso de
ser usado um permutador de calor com agua de refrigeragéo e de 35,11% no caso de se recorrer ao
aeroarrefecedor j& existente na refinaria. Por ultimo, estudou-se ainda a alternativa de aproveitamento
do fundo da coluna, onde se faz passar num permutador de calor, 30% da corrente de fundo, que se
quer vaporizar, para trocar calor com o topo da coluna. Esta alternativa permitiu que o caudal
volumeétrico a circular no permutador e no compressor diminuisse bastante e assim poupar anualmente
mais de 960 k€, ou seja uma reducao de quase 44% comparativamente com a situagao atual.

Para as alternativas de aproveitamento do topo da coluna e de aproveitamento do fundo da
coluna, e uma vez que eram as que apresentavam maiores hipoteses de serem economicamente
viaveis, fez-se uma breve anélise econdmica. Determinaram-se 0s custos dos equipamentos a comprar
através de trés simuladores diferentes e para o custo do compressor, equipamento mais dispendioso,
contactou-se a MAN, empresa especializada que para além do custo, indicou qual o modelo mais
indicado. Os precos dos equipamentos pelas alternativas MAN+mhhe e MAN+matches foram bastante
semelhantes em ambos os modelos e sempre superiores ao preco fornecido pelo simulador Aspen
Plus, uma vez que o custo dominante é o do compressor. O custo de investimento foi determinado
assumindo que corresponde ao triplo do custo com equipamento. Com este valor estimou-se o periodo
simples de retorno do investimento, dado pela razao entre o custo de investimento e a poupanca anual
com utilidades. Para a alternativa de aproveitamento do topo da coluna obtiveram-se valores entre os
6,7 anos (Aspen Plus) e os 9,1 anos (MAN+matches). Para a alternativa de aproveitamento do fundo
da coluna, e uma vez que aqui a poupanca anual com utilidades é maior, o periodo de retorno simples
do investimento varia entre 5,1 (Aspen Plus) e 8,1 anos (MAN+matches).

Este periodo simples de retorno do investimento €, como o nome indica, uma forma muito
simples de determinar o retorno do investimento, e por isso, calcularam-se os fluxos de caixa para as
vérias alternativas e com estes calculou-se a taxa interna de rentabilidade. Segundo estes parametros,
apenas se obteve um valor de Cash Flow acumulado positivo para o caso de aproveitamento do fundo
da coluna e para os prec¢os do simulador Aspen Plus. Neste cenério a TIR foi de 12,33% para a analise
a 15 anos. As restantes alternativas com os diferentes precos mostram-se assim economicamente
inviaveis, indicando que o projeto ndo deve avancar. Fez-se entdo uma andlise de sensibilidade
considerando que o custo de investimento é dado pela soma do triplo do custo dos permutadores de
calor e bombas e pelo dobro do custo do compressor, uma vez que este equipamento, obtido
diretamente da MAN, apresenta um custo significativamente superior aos restantes e pode incluir j&
alguma montagem. Esta hipotese torna assim rentavel a alternativa de aproveitamento do fundo da
coluna para 15 anos com os pre¢cos mhhe+MAN e matches+MAN.

Fez-se ainda um estudo para analisar a possibilidade de aproveitamento dos fumos das
chaminés para a producéo de vapor de baixa pressao. Determinou-se a quantidade de vapor que se
produziria nas chaminés com o auxilio do simulador Aspen Plus, tendo-se obtido o valor de 16,45 ton/h.

Para as chaminés 6 e 8 foi realizada uma analise econémica, de modo a determinar a viabilidade do
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projeto, usando os custos do simulador Aspen Plus e extrapolando-os para obter os custos segundo o

mhhe e o matches. A producédo de vapor por aproveitamento dos fumos provenientes das chaminés 6

e 8 mostrou-se viavel para todos os cenarios analisados a 10 anos. Para o caso da chaminé 6, o periodo

de retorno de investimento é inferior a 2 anos para todas as simulacdes de precos e permite a poupanga

de 265 k€/ano em utilidades. A chaminé 8, que tem uma capacidade de producao de vapor superior,

apresenta VAL acumulado positivo logo no primeiro ano e permite a poupanga de mais de 484 k€/ano

em utilidades. Esta alternativa, para além de aproveitar o excesso de calor, permite a producédo de uma

utilidade de elevada necessidade na refinaria.

Como trabalho futuro, sugere-se:

A reavaliacdo dos custos dos novos equipamentos correspondentes as duas
alternativas consideradas promissoras e a determinacdo mais objetiva do custo real de
investimento;

A analise de outras colunas que possam ser candidatas a um estudo semelhante de
implementacdo de bomba de calor, sendo que por norma, nos artigos com sucesso na
aplicagéo, o calor do condensador é superior ao calor do ebulidor, e neste caso, os
calores sdo muito proximos, ligeiramente superior no ebulidor;

O estudo de implementacdo de uma bomba de calor de absorcéo, que eliminaria o
elevado custo com o0 compressor (esta alternativa encontrava-se em estudo, no
entanto, durante o periodo de realizacao desta dissertacéo, nao foi possivel a obtencédo
de resultados satisfatérios e por isso optou-se por ndo a apresentar);

O estudo com maior rigor e detalhe dos custos para o aproveitamento dos fumos das
chaminés para a producdo de vapor, 0 que a partida se traduzird numa grande

vantagem para a refinaria.
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Anexos

Anexo A

Aeroarrefecedor

© 00 N O o~ WN P
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Ti
°C)
97,8

108,9

78
107

92
107
103

90
119
143
116

80
61,1
105
100
101
101

176,7
88,7
129,6

Ts
°C)
46,1
48,9

45

45

65

49

46

66

60

90

90

38
55,4
100
48,9
100
100

1211
49,9
41

Q (kw)

8406,9
4046,5
2604,6
2069,8
3337,2
2567,4
4464,0
3387,2
3239,4
277,0
8707,0
3145,2
12252,0
1153,4
1360,5
1330,2
422,1
534,9
40243,7
8441,8

WMCp
(KW/°C)
162,6
67,4
78,9
33,4
123,6
44,3
78,3
141,1
54,9
5,2
334,9
74,9
21495
230,7
26,6
1330,2
422,1
9,6
1037,2
95,3

Aeroarrefecedor

21
22
23
24
25
26
27
28
29
30
31
32
33
34
35
36
37
38
39
40

Crude Heavy Sour

i
°C)
148,3
146,1
122,2
148,9
72,8
103,5
142,6
121,1
85,4
61,7
65
87,8
105
104
235
169
91
70
64
76

°C)
48
32
65,6
69,6
32,2
54
50
40,4
60
45,4
38,5
48,8
100
60
54
45
44
38
44
38

Q (kw)

8837,1
12116,1
4988,3
3918,6
10732,4
1015,0
6465,0
1930,2
22825,3
526,7
20488,1
418,6
5651,1
2162,8
5453,4
2290,7
30104,3
4011,6
7499,9
3651,1

MCp

(KW/°C)

88,1
106,2
88,1
49,4
264,3
20,5
69,8
23,9
898,6
32,3
773,1
10,7
1130,2
49,2
30,1
18,5
640,5
125,4
375,0
96,1

Aeroarrefecedor

41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57
58
59
60

Ti
°C)
64
50
79,4
54,4
139
83,2
143,8
108,9
243,3
91,3
79,9
94,1
154.,4
175,3
163,5
95,3
138,9
156
105
57,8

T
°C)
47
47
37,8
53,3
60
60
95
60
78
60
60
60
60
60
60
60
60
138
100
56

Q (kw)

13976,6
5151,1
1538,3
9695,9

33453,1
1444,2
6449,9

46296,0

295,3
11128
2429,0
8067,4
2598,8

846,5
3302,3
1131,4
8010,4
1979,0
2023,2
2039,5

WCp
(KW/°C)
8222
1717,0
37,0
8814,5
4235
62,3
132,2
946,7
1,8
35,6
122,1
236,6
27,5
7,3
31,9
32,1
101,5
109,9
404,6
1133,1
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Aeroarrefecedor

61
62
63
64
65
66
67
68
69
70
71
72
73
74
75
76
77
78
79
80

Ti
(°C)
145
216,1
132,2
130,6
114
115
146
115
89,1
139,1
146,8
247
99
170
123
138
162,8
129,4
216,7
196,7

Ts
(°C)
48,9
43,3

40
54,4

50

52

50

50

52

70

60

60

60
54,5

55

60
54,4
43,3
48,9
48,9

Q (kw)

15209,2
3962,7
4465,1
8174,3

12348,8

220,9

4616,2

7872,1
284.,9
5838,0
16441,7
883,7

11058,0
8523,2
1197,7
5162,7

10375,6
366,3
1365,5
22445

Crude Heavy Sour-Continuagao

MCp (KW/°C)

158,3
22,9
48,4

107,3

193,0

3,5
48,1
121,1
7,7
84,5
189,4
4,7

283,5
73,8
17,6
66,2
95,7
4,3

8,1
15,2

Aeroarrefecedor

81
82
83
84
85
86
87
88
89
90
91
92
93
94
95
9%
97
98
99

°C)
122,8
94,4
154,4
127,8
80,6
120
75
186,7
150,6
186,7
150,6
120
220
121
100
75
155
55
91,7

Tt
(°C)
46,1
46,1
46,1
46,1
46,1

99

60
65,6
65,6
65,6
65,6

85

60
101

40

50

55

40
65,6

Q (kw)

9397,0
2355,8
3495,7
5772,4
4571,0
319,8
1930,0
76,7
16,3
104,7
2,3
3300,0
21511
5755,8
1930,2
24476,5
7517,4
970,9
45476,2

MCp (KW/°C)

122,5
48,8
32,3
70,7
132,5
15,2
128,7
0,6
0,2
0,9
0,03
94,3
13,4
287,8
32,2
979,1
75,2
64,7
1742,4
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Numero de
aeroarrefecedores

NuUmero de
aeroarrefecedores

80

[0,0, 6,9]

(50, 83]

(6.9, 13,8]

(83, 116]

(13,8, 20,7] (20,7, 27,6] (27,6, 34,5]
Gama de poténcia (MW)

(116, 149] (149, 182]

Gama de temperaturas iniciais (°C)

(34,5, 41,4]

(182, 215]

(41,4, 48,3]

(215, 248]
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Anexo B

Permutador de

Calor
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Ti
(°C)
80
121
63,3
86,2
99,4
65,8
57,3
39,1
68,3
63,6
94,6
227,6
104,6
71
93,3
55,7
63,1
63,5
71,1
1551

Ts
(°C)
40
60
38
40
40
38
38
35
65,6
37,8
60
43,3
104,5
43,3
40
43,3
37,8
37,8
40
40

Q (kw)

24535
51,6
603,5
2174,4
12523
432,6
209,3
5346,5
70,9
4017,4
16562,6
188,4
2372,1
4226,7
1182,5
1032,5
118,6
51,2
184,9
2008,1

MCp
(KW/°C)
61,3
0,8
23,9
47,1
21,1
15,6
10,8
1304,0
26,3
155,7
4787
1,0
23721,0
152,6
22,2
83,3
4,7
2,0
5,9
17,4

Permutador de
Calor

21
22
23
24
25
26
27
28
29
30
31
32
33
34
35
36
37
38
39
40

Crude Heavy Sour

Ti
(°C)
44
44
46
52
98
51
66
53,3
54,4
60
60
134,2
128,7
126,4
60,7
60
51,9
60,5
60
67

Ts
(°C)
38
38
38
38
38
38
38
37,8
37,8
48
48
40
38
38
40
40
35
38
38
35

Q
(kw)
2000,0
21279
8139
1348,8
1662,8
383,7
523,3
1673,1
366,3
367,4
11151
1827,9
1762,8
1724,4
208,1
602,3
1151
266,3
623,2
8244

WCp
(KW/°C)
333,3
354,7
101,7
96,3
27,7
29,5
18,7
107,9
22,1
30,6
92,9
19,4
19,4
19,5
10,1
30,1
6,8
11,8
28,3
25,8

Permutador de
Calor
41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57
58
59
60

Ti
(°C)
60
60
100
62
60,6
57,2
50
65
115
50
52
39,5
52
60
102
55
55
55
68
140

Ts
(°C)
55
50
55
35
38
38
42
42
42
38
33
30
30
35
38
42
35
38
52
37,8

Q
(kw)
1066,3
203,5
108,3
78,5
176,7
33,7
1337,2
465,1
255,8
1337,2
182,6
37,2
55,3
2139,5
1581,4
716,3
253,5
1027,9
223,3
2109,7

Wcp
(KW/°C)
213,3
20,4
2,4
2,9
7,8
18
167,2
20,2
3,5
111,4
9,6
3,9
2,5
85,6
24,7
55,1
12,7
60,5
14,0
20,6
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Permutador de Calor

61
62
63
64
65
66
67
68
69
70
71
72
73
74
75
76
77
78
79

Ti
(°C)
46,1
51,7
46,1

60

66
121
100
154

149,5
44,4

65
48,9

50
48,9
48,9
48,9
48,9
48,9
69,5

Crude Heavy Sour-Continuacgéo
Tt
(°C)
37,8
37,8
37,8
38
36
80
50
34,4
40
32,4
45
37,8
37,8
37,8
37,8
37,8
37,8
37,8
51

Q (kw)

1468,0
2408,6
527,4
2790,7
1534,9
22,1
127,9
8909,2
1658,3
228,3
443,0
161,2
1069,5
577,2
240,3
322,3
107,8
1143
1918,6

MCp (KW/°C)

176,9
173,3
63,5
126,9
51,2
0,5
2,6
74,5
15,1
19,0
22,2
14,5
87,7
52,0
21,6
29,0
9,7
10,3
103,7

84



Niumero de
aeroarrefecedores

Numero de
aeroarrefecedores

60

60

[0,0, 1,4]

(1,4, 2,7]

[39,1,67,1]

(67,1, 95,1]

(2,7, 4,0] (4,0, 5,3] (5,3, 6,7]
Gama de poténcia (MW)

(95,1, 123,1] (123,1, 151,1]

Gama de temperaturas iniciais (°C)

(151,1, 179,1]

(6,7, 8,0]

(179,1, 207,1]

>8,0

(207,1, 235,1]
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Anexo C

Gas a
H20 4,07
O2 3,626
CO:2 2,401
N2 3,675
Anexo D
Colunade Temperatura
Destilagao de topo (2C)
AA-V-09 108,9
AK-V-04 119,0
AK-V-22 143,0
AK-V-24 116,0
HC-V-80 57,8
HT-V-03 99,0
HT-V-12 123,0
AL-V-04 86,2
AL-E-25 71,0

-1,11E-03
-1,88E-03
8,74E-03
-1,21E-03

Temperatura da
base (2C)

121,1
131,0
186,0
127,3
107,6
172,0
153,0
112,9
1151

Calor do condensador

(Gcal/h)

3,48
2,79
0,24
7,49
1,75
9,51
1,03
1,87
3,64

4,15E-06
7,06E-06
-6,61E-06
2,32E-06

Calor do ebulidor
(Gcal/h)

10,81
7,94
4,60
5,93
1,93
7,73
3,53
2,03
10,1

-2,96E-09
-6,76E-09
2,00E-09
-6,32E-10

Utilidade quente

Vapor de baixa presséo
Vapor de baixa presséo
Vapor de alta presséo
Vapor de baixa presséo
Vapor de baixa presséo
Vapor de média pressao
Vapor de média pressao
Vapor de baixa presséo

Vapor de baixa presséo

8,07E-13
2,16E-12
0,00E+00
-2,26E-13

Utilidade fria

Ar
Ar
Ar
Ar
Ar
Ar
Ar

Agua de refrigeracéo

Agua de refrigeracéo
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Anexo E

Owerall results

Hot stream location

Heat duty

Required exchanger area
Actual exchanger area

% excess surface area

Avg. heat transfer coefficient
ua

LMTD (Corrected)

LMTD correction factar
Vibration indication

High RhovZ indication

Calculation method used by EDR

Anexo F

Owerall results

Hot stream location

Heat duty

Required exchanger area
Actual exchanger area

% excess surface area

Avg. heat transfer coefficient
Ua

LMTD (Corrected)

LMTD correction factor
Vibration indication

High Rhowv2 indication

Calculation method used by EDR

TUBE

8,79041
865,754
865,767
000155982
849174
735175
11,9569
0882336

NG
ADVAMCED

Shell
9.26132
843,082
1009,69

18,762

844 571
712042
13,0067
105426

POSSIELE

MO

ADVANCED

Geal/hr
sgqm

sgm

keal/hr-sqm-C
keal/hr-K
C

Geal/hr
sgm

sqm

kcal’hr-sqm-C
kcal/hr-K
C



Anexo G

Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado
TIR

Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado
TIR

6,79
-6,79

-6,79
-6,79

-6,79
-6,79

7,01
-7,01

-7,01
-7,01

-7,01
-7,01

Caso de Aproveitamento do topo da coluna- alternativa MAN+mhhe (M€)

1

0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,53
-6,26

2
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,48
-5,78

3
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,44
-5,34

4
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44
0
0,57
0,40
-4,94

Caso de Aproveitamento do

1
0,77
0,11
0,66
0,23
0,43

0
0,57
0,52
-6,48

2
0,77
0,11
0,66
0,23
0,43

0
0,57
0,48
-6,00

3
0,77
0,11
0,66
0,23
0,43
0
0,57
0,44
-5,56

4
0,77
0,11
0,66
0,23
0,43
0
0,57
0,40
-5,16

5
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,37
-4,57

6
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,34
-4,23

Anos
7 8
0,77 0,77
0,10 0,10
0,67 0,67
0,23 0,23
0,44 0,44
0 0
0,57 0,57
0,31 0,28
-3,93 -3,64
2,80%

9
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,26
-3,38

10
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0
0,57
0,24
-3,15

11
0,77
0,10
0,67

0,67
0,14
0,53
0,20
-2,95

topo da coluna- alternativa MAN+matches (M€)

5
0,77
0,11
0,66
0,23
0,43

0
0,57
0,37
-4,79

6
0,77
0,11
0,66
0,23
0,43

0
0,57
0,34
-4,46

Anos
7 8
0,77 0,77
0,11 0,11
0,66 0,66
0,23 0,23
0,43 0,43
0 0
0,57 0,57
0,31 0,28
-4,15 -3,87
2,32%

9
0,77
0,11
0,66
0,23
0,43

0
0,57
0,26
-3,61

10
0,77
0,11
0,66
0,23
0,43

0
0,57
0,24
-3,37

11
0,77
0,11
0,66

0
0,66
0,14
0,52
0,20
-3,17

12
0,77
0,10
0,67

0,67
0,14
0,53
0,18
-2,77

12
0,77
0,11
0,66

0,66
0,14
0,52
0,18
-2,99

13
0,77
0,10
0,67

0,67
0,14
0,53
0,17
-2,60

13
0,77
0,11
0,66

0,66
0,14
0,52
0,17
-2,83

14
0,77
0,10
0,67

0,67
0,14
0,53
0,15
2,45

14
0,77
0,11
0,66

0,66
0,14
0,52
0,15
-2,67

15
0,77
0,10
0,67

0,67
0,14
0,53
0,14
-2,31

15
0,77
0,11
0,66

0,66
0,14
0,52
0,14
-2,54
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Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado
TIR

515
-5,15

-5,15
-5,15

-5,15
-5,15

Caso de Aproveitamento do topo da coluna- alternativa Aspen (M€)

1
0,77
0,08
0,69
0,17
0,52
0,11
0,58
0,53
-4,61

2
0,77
0,08
0,69
0,17
0,52
0,11
0,58
0,49
-4,13

3
0,77
0,08
0,69
0,17
0,52
0,11
0,58
0,45
-3,68

4
0,77
0,08
0,69
0,17
0,52
0,11
0,58
0,41
-3,27

5
0,77
0,08
0,69
0,17
0,52
0,11
0,58
0,37
-2,90

6
0,77
0,08
0,69
0,17
0,52
0,11
0,58
0,34
-2,55

Anos

7 8
0,77 0,77
0,08 0,08
0,69 0,69
0,17 0,17
0,52 0,52
0,11 0,11
0,58 0,58
0,31 0,29
-2,24 -1,95

7,25%

Caso de Aproveitamento do topo da coluna- alternativa MAN+mhhe (M€)

Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado
TIR

6,79
-6,79

-6,79
-6,79

-6,79
-6,79

1
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,53
-6,26

2
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,48
-5,78

3
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,44
-5,34

4
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,40
-4,94

Anos
5
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44
0
0,57
0,37
-4,57
-2,94%

6
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,34
-4,23

;
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,31
-3,93

8
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,28
-3,64

9
0,77
0,08
0,69
0,17
0,52
0,11
0,58
0,26
-1,69

0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,26
-3,38

10
0,77
0,08
0,69
0,17
0,52
0,11
0,58
0,24
-1,45

10
0,77
0,10
0,67
0,23
0,44

0,57
0,24
-3,15

11
0,77
0,08
0,69

0,69
0,15
0,55
0,21
-1,25

12
0,77
0,08
0,69

0,69
0,15
0,55
0,19
-1,06

13
0,77
0,08
0,69

0,69
0,15
0,55
0,17
-0,88

14
0,77
0,08
0,69

0,69
0,15
0,55
0,16
-0,73

15
0,77
0,08
0,69

0,69
0,15
0,55
0,14
-0,58
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Caso de Aproveitamento do topo da coluna- alternativa MAN+matches (M€)

Anos

0 1 2 3 4 5 6 7 8
Proveitos o,7r 0,7t 0,77 0,77 0,77 0,77 0,77 0,77
Custos 701 o011 0,212 0,22 0,11 0,12 0,212 0,11 0,21
EBITDA -701 066 066 066 066 066 066 066 0,66
Amortizagdes 023 023 023 023 023 0,23 0,23 0,23
EBIT -701 0,43 043 043 043 043 043 043 0,43

Impostos 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Cash Flow -701 o057 057 057 057 057 057 057 0,57

Cash Flow Atualizado -7,01 052 048 044 040 037 034 0,31 0,28
Cash Flow Acumulado -7,01 -6,48 -6,00 -556 -516 -4,79 -4,46 -4,15 -3,87
TIR -3,50%

Caso de Aproveitamento do topo da coluna- alternativa Aspen (M€)

Anos

0 1 2 3 4 5 6 7 8
Proveitos o,7r 0,77 0,77 0,77 0,77 0,77 0,77 0,77
Custos 515 0,08 0,08 0,08 0,08 0,08 0,08 0,08 0,08
EBITDA -5,5 069 069 069 069 069 0,69 069 0,69
Amortizacdes 0,17 0,17 0,7 0,27 0,17 0,17 0,17 0,17
EBIT 515 052 052 052 052 052 052 052 0,52
Impostos 0 o011 0,12 0,2 0,21 0,11 0,11 0,212 0,1
Cash Flow 515 058 058 058 058 058 058 058 0,58

Cash Flow Atualizado -5,15 053 049 045 041 037 034 031 0,29
Cash Flow Acumulado -5,15 -461 -4,13 -368 -3,27 -290 -255 -224 -1,95
TIR 2,31%

9
0,77
0,11
0,66
0,23
0,43

0,57
0,26
-3,61

0,77
0,08
0,69
0,17
0,52
0,11
0,58
0,26
-1,69

10
0,77
0,11
0,66
0,23
0,43

0,57
0,24
-3,37

10
0,77
0,08
0,69
0,17
0,52
0,11
0,58
0,24
-1,45
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Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado
TIR

Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado
TIR

Caso de Aproveitamento do fundo da coluna- alternativa MAN+mhhe (M€)

Anos
0 1 2 3 4 5 6 7 8

096 09 09 09 09 09 0,96 0,96
765 011 0,12 0,11 0,1 0,11 0,21 0,11 0,11
-765 08 08 08 08 08 085 085 0,85
026 026 0,26 0,26 0,26 026 0,26 0,26
-765 059 059 059 059 059 059 059 0,59
0,00 0,22 0,12 0,12 0,22 0,12 0,12 0,12 0,12
-765 0,72 0,72 0,72 0,72 0,72 0,72 0,72 0,72
-765 066 061 055 051 046 042 0,39 0,36
-765 -6,99 -6,38 -583 -532 -486 -443 -4,05 -3,69

4,42%

Caso de Aproveitamento do fundo da coluna- alternativa

Anos

0 1 2 3 4 5 6 7 8
09 09 096 09 09 09 0,96 0,96
783 012 0,2 0,312 0,12 0,12 0,22 0,2 0,12
-7,83 084 084 084 084 084 084 084 0,84
0,26 026 0,26 0,26 0,26 026 0,26 0,26
-783 058 058 058 058 058 058 058 0,58
00 o012 0,12 0,2 0,12 0,12 0,12 0,12 0,12
-783 0,72 0,72 0,72 0,72 072 0,72 0,72 0,72
-783 066 060 055 051 046 042 0,39 0,36
-7,83 -7,17 -657 -6,01 -551 -504 -4,62 -423 -3,88

4,05%

9
0,96
0,11
0,85
0,26
0,59
0,12
0,72
0,33
-3,36

10
0,96
0,11
0,85
0,26
0,59
0,12
0,72
0,30
-3,07

11
0,96
0,11
0,85
0,00
0,85
0,18
0,67
0,25
-2,81

MAN+matches (M€)

9
0,96
0,12
0,84
0,26
0,58
0,12
0,72
0,33
-3,55

10
0,96
0,12
0,84
0,26
0,58
0,12
0,72
0,30
-3,25

11
0,96
0,12
0,84

0
0,84
0,18
0,67
0,25
-3,00

12
0,96
0,11
0,85
0,00
0,85
0,18
0,67
0,23
-2,58

12
0,96
0,12
0,84

0,84
0,18
0,67
0,23
-2,77

13
0,96
0,11
0,85
0,00
0,85
0,18
0,67
0,21
-2,37

13
0,96
0,12
0,84

0,84
0,18
0,67
0,21
-2,56

14
0,96
0,11
0,85
0,00
0,85
0,18
0,67
0,19
-2,18

14
0,96
0,12
0,84

0,84
0,18
0,67
0,19
-2,37

15
0,96
0,11
0,85
0,00
0,85
0,18
0,67
0,18
-2,00

15
0,96
0,12
0,84

0,84
0,18
0,67
0,18
-2,19
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Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado
TIR

Caso de Aproveitamento do fundo da coluna- alternativa MAN+mhhe (M€)

Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado
TIR

Caso de Aproveitamento do fundo da coluna- alternativa Aspen Plus (M€)

4,89
-4,89

-4,89
-4,89

-4,89
-4,89

7,65
-7,65

-7,65
-7,65

-7,65
-7,65

1
0,96
0,07
0,89
0,16
0,73
0,15
0,74
0,67
-4,22

1
0,96
0,11
0,85
0,26
0,59
0,12
0,72
0,66
-6,99

2
0,96
0,07
0,89
0,16
0,73
0,15
0,74
0,62
-3,60

2
0,96
0,11
0,85
0,26
0,59
0,12
0,72
0,61
-6,38

3
0,96
0,07
0,89
0,16
0,73
0,15
0,74
0,56
-3,03

3
0,96
0,11
0,85
0,26
0,59
0,12
0,72
0,55
-5,83

4
0,96
0,07
0,89
0,16
0,73
0,15
0,74
0,52
-2,52

4
0,96
0,11
0,85
0,26
0,59
0,12
0,72
0,51
-5,32

5
0,96
0,07
0,89
0,16
0,73
0,15
0,74
0,47
-2,05

Anos
5
0,96
0,11
0,85
0,26
0,59
0,12
0,72
0,46
-4,86
-1,02%

6
0,96
0,07
0,89
0,16
0,73
0,15
0,74
0,43
-1,61

6
0,96
0,11
0,85
0,26
0,59
0,12
0,72
0,42
-4,43

Anos

7 8
0,96 0,96
0,07 0,07
0,89 0,89
0,16 0,16
0,73 0,73
0,15 0,15
0,74 0,74
0,40 0,36
-1,22 -0,85
12,33%

7
0,96
0,11
0,85
0,26
0,59
0,12
0,72
0,39
-4,05

8
0,96
0,11
0,85
0,26
0,59
0,12
0,72
0,36
-3,69

9
0,96
0,07
0,89
0,16
0,73
0,15
0,74
0,33
-0,52

0,96
0,11
0,85
0,26
0,59
0,12
0,72
0,33
-3,36

10
0,96
0,07
0,89
0,16
0,73
0,15
0,74
0,30
-0,22

10
0,96
0,11
0,85
0,26
0,59
0,12
0,72
0,30
-3,07

11
0,96
0,07
0,89

0,89
0,19
0,70
0,26
0,05

12
0,96
0,07
0,89

0,89
0,19
0,70
0,24
0,29

13
0,96
0,07
0,89

0,89
0,19
0,70
0,22
0,51

14
0,96
0,07
0,89

0,89
0,19
0,70
0,20
0,71

15
0,96
0,07
0,89

0,89
0,19
0,70
0,19
0,90
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Caso de Aproveitamento do fundo da coluna- alternativa MAN+matches (M€)

Anos

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Proveitos 09 09 096 096 09 09 096 0,9 0,96 0,96
Custos 783 012 0,22 0,12 0,12 0,12 0,22 0,12 0,12 0,12 0,12
EBITDA -783 084 084 084 084 084 084 084 084 084 0,84
Amortizacdes 026 026 0,26 0,26 026 026 0,26 0,26 0,26 0,26
EBIT -783 058 058 058 058 058 058 058 058 058 0,58
Impostos 0 0,12 0,12 0,12 0,12 0,22 0,12 0,22 0,12 0,12 0,12
Cash Flow -783 0,72 0,72 0,72 0,72 0,72 0,72 0,72 0,72 0,72 0,72

Cash Flow Atualizado -7,83 066 060 055 051 046 042 039 036 033 0,30
Cash Flow Acumulado -7,83 -7,17 -6,57 -6,01 -551 -504 -462 -423 -3,88 -355 -3,25
TIR -1,46%

Caso de Aproveitamento do fundo da coluna- alternativa Aspen Plus (M€)

Anos

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Proveitos 096 09 09 096 096 09 09 096 0,96 0,96
Custos 489 0,07 0,07 0,07 0,07 007 0,07 0,07 0,07 007 0,07
EBITDA -489 089 089 089 089 08 08 089 089 0,89 0,89
Amortizacdes 0,16 0,16 0,06 0,6 0,16 0,16 0,06 0,16 0,16 0,16
EBIT -489 0,73 073 073 073 0,73 0,73 0,73 0,73 0,73 0,73
Impostos 0 0,15 0,15 0,5 0,415 0,15 0,5 0,5 0,15 0,15 0,15
Cash Flow -489 0,74 0,74 0,74 0,74 0,74 0,74 0,74 0,74 0,74 0,74

Cash Flow Atualizado -489 0,67 062 056 052 047 043 040 036 033 0,30
Cash Flow Acumulado -4,89 -422 -360 -3,03 -252 -2,05 -161 -1,22 -0,85 -0,52 -0,22
TIR 8,23%



Anexo H

Owerall results

Heot stream location

Heat duty

Required exchanger area
Actual exchanger area

% excess surface area

Avyg. heat transfer coefficient
UA

LMTD (Corrected)

LMTD cerrection factor
Vibration indication

High Rhov2 indication

Calculation method used by EDR

Anexo |

COwerall results

Hot stream location

Heat duty

Required exchanger area
Actual exchanger area

% excess surface area

Avg. heat transfer coefficient
us

LMTD (Corrected)

LMTD correction factor
Vibration indication

High Rhov indication

Calculation method used by EDR

Shell
1,68563
45,1089
454053
0,657205
357,002
16108
104,646
0,780335
YES
VES
ADVANCED

Shell
287262
761713
76,3038
0173338
302435
230369
124 697
0804776
YES
YES
ADVANCED

Geal/hr
sgm

sqm

keal/hr-sqm-C
kcal/hr-K
C

Gealfhr
sgm

sqm

keal/hr-sqm-C
keal/hr-K
C



Anexo J

Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado

Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado

123,5
-123,5

-123,5
-123,5

-123,5
-123,5

193,2
-193,2

-193,2
-193,2

-193,2
-193,2

Chaminé 6- alternativa Aspen Plus (k€)

1
265,8
19
263,9
4,1
259,8
54,6
209,4
191,6
68,1

Chaminé 6- alternativa mhhe (k€)

1
265,8
29
262,9
6,4
256,4
53,9
209,0
191,3
-1,9

2
265,8
1,9
263,9
4,1
259,8
54,6
209,4
175,4
243,5

2
265,8
2,9
262,9
6.4
256,4
53,9
209,0
175,1
173,2

3
265,8
19
263,9
4,1
259,8
54,6
209,4
160,5
404,1

3
265,8
29
262,9
6,4
256,4
53,9
209,0
160,3
333,4

4
265,8
1,9
263,9
41
259,8
54,6
209,4
146,9
551,0

4
265,8
2,9
262,9
6,4
256,4
53,9
209,0
146,7
480,1

Anos
5
265,8
1,9
263,9
4,1
259,8
54,6
209,4
1345
685,4

Anos
5
265,8
29
262,9
6,4
256,4
53,9
209,0
134,2
614,4

6
265,8

19
263,9
4,1
259,8
54,6
209,4
123,1
808,5

6
265,8
29
262,9
6,4
256,4
53,9
209,0
1229
737,2

7
265,8
19
263,9
4,1
259,8
54,6
209,4
112,6
921,1

265,8
2,9
262,9
6,4
256,4
53,9
209,0
112,5
849,7

8 9 10
265,8 2658 265,8

1,9 1,9 1,9
263,9 263,9 2639
4,1 41 4,1
259,8 259,8 259,8
54,6 546 54,6
209,4 209,4 2094
103,1 944 86,4
1024,2 1118,6 1204,9

8 9 10
265,8 2658 265,8
29 2,9 29
2629 2629 2629
6,4 6,4 6,4
256,4 256,4 256,4
53,9 53,9 53,9
209,0 209,0 209,0
102,9 94,2 86,2
952,6 1046,8 1133,0
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Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado

Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado

197,8
-197,8

-197,8
-197,8

-197,8
-197,8

171,0
-171,0

-171,0
-171,0

-171,0
-171,0

Chaminé 6- alternativa matches (k€)
Anos

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
265,8 265,8 2658 265,8 2658 2658 2658 2658 2658 265,8

3,0 3,0 3,0 3,0 3,0 3,0 3,0 3,0 3,0 3,0
262,8 262,8 262,8 262,8 262,8 262,8 262,8 262,8 262,8 262,8

6,6 6,6 6,6 6,6 6,6 6,6 6,6 6,6 6,6 6,6
256,2 256,2 256,2 256,2 256,2 256,2 256,2 256,2 256,2 256,2

538 538 538 538 538 538 538 538 53,8 53,8
209,0 209,0 209,0 209,0 209,0 209,0 209,0 209,0 209,0 209,0

191,3 175,1 160,2 146,7 134,2 1229 1124 1029 94,2 86,2
-6,5 168,6 328,8 4755 609,7 7326 8450 9479 1042,1 1128,3

Chaminé 8- alternativa Aspen Plus (k€)
Anos
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

484,1 484,1 484,1 484,1 484,1 484,1 484,1 484,1 484,1 484,11

2,6 2,6 2,6 2,6 2,6 2,6 2,6 2,6 2,6 2,6
481,5 4815 4815 4815 4815 4815 4815 4815 4815 4815

57 5,7 57 57 5,7 57 57 57 5,7 57
475,8 475,8 4758 4758 4758 4758 4758 4758 4758 4758
999 999 999 99,9 99,9 99,9 99,9 99,9 99,9 99,9
3816 3816 386 3816 3816 3816 3816 3816 3816 3816
349,2 319,6 2925 267,8 2451 2243 2053 1879 172,0 157,4
178,3 497,9 790,5 1058,2 1303,3 1527,6 1732,8 1920,7 2092,7 2250,1
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Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado

Proveitos
Custos
EBITDA

Amortizacdes
EBIT
Impostos
Cash Flow
Cash Flow Atualizado
Cash Flow Acumulado

267,5
-267,5

-267,5
-267,5

-267,5
-267,5

273,9
-273,9

-273,9
-273,9

-273,9
-273,9

484,1
4,0
480,0
8,9
471,1
98,9
381,1
348,8
81,3

1
484,1
4,1
479,9
91
470,8
98,9
381,1
348,8
74,9

Chaminé 8- alternativa mhhe (k€)

2
484,1
4,0
480,0
8,9
471,1
98,9
381,1
319,2
400,5

2
484,1
4,1
479,9
91
470,8
98,9
381,1
319,2
394,1

3
484,1
4,0
480,0
8,9
471,1
98,9
381,1
292,2
692,7

3
484,1
4,1
479,9
91
470,8
98,9
381,1
292,2
686,3

4
484,1
4,0
480,0
8,9
471,1
98,9
381,1
267,4
960,1

4
484,1
4,1
479,9
9,1
470,8
98,9
381,1
267,4
953,7

Anos

5 6
484,1 484,1
4,0 4,0
480,0 480,0
8,9 8,9
471,1 4711
98,9 98,9
381,1 3811
2448 224,0

1204,9 1428,9

Chaminé 8- alternativa matches (k€)

Anos

5 6
484,1 4841
41 41
479,9 479,9
91 91
470,8  470,8
98,9 98,9
381,1 3811
2447 2240

1198,4 14224

7 8
484,1 484,1
4,0 4,0
480,0 480,0
8,9 8,9
471,1 4711
98,9 98,9
381,1 3811
205,0 1877

1633,9 1821,6

7 8
484,1 484,1
4,1 4,1
479,9 479,9
91 9,1
470,8 470,8
98,9 98,9
381,1 3811
205,0 187,6

1627,4 1815,1

9 10
484,1 484,1
4,0 4,0
480,0 480,0
8,9 8,9
471,1 4711
98,9 98,9
381,1 3811
171,7 157,2

1993,3 2150,5

9 10
484,1 484,1
4,1 4,1
479,9 4799
9,1 9,1
470,8 470,8
98,9 98,9
381,1 3811
171,7 157,2

1986,8 2144,0
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