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Resumo

Este trabalho apresenta uma andlise técnica e econdmica da substituicdo parcial de um
sistema de refrigeracdo por compressao de vapor por um sistema de absor¢cao dgua-amonia e sua
integracdo energética com um abatedouro de aves. Na primeira parte do trabalho, é desenvolvido
um quadro geral para a modelagem termodindmica de um sistema de refrigeracdo por ciclo de
absor¢do utilizando a mistura 4dgua-amonia, a fim de se avaliar condi¢des operacionais e
parametros de projeto. Desenvolve-se também modelos para pré-dimensionamento dos principais
equipamentos presentes no sistema, como trocadores de calor e coluna de recheio. A influéncia das
temperaturas de operagdo, eficiéncia e disposicdo dos trocadores de calor e diferentes
configuracdes do ciclo (GAX - “Generator-Absorber heat eXchange” e simples estidgio) sao
analisadas e comparadas no intuito de se verificar o efeito no desempenho do sistema. Na segunda
parte, sdo analisadas praticas vidveis para recupera¢do material e energética dos subprodutos do
abate de aves, com o intuito de se obter energia térmica com baixo custo e integracdo com o
sistema de refrigeracdo por absor¢do. Na terceira e udltima parte do trabalho, um estudo de
viabilidade econOmica € realizado, com o intuito de se obter o retorno do investimento,
considerado pela substituicdo da energia elétrica por energia térmica. Os resultados da
investigacdo mostram que os trocadores de calor aumentam o desempenho do ciclo
significativamente (mais de 40 %), sendo o pré-aquecedor de solucdo rica indispensdvel. O
sistema GAX mostrou-se uma alternativa potencial para obtencdo de maiores valores para o
coeficiente de desempenho, entretanto sua vantagem energética sofre significativas limita¢des de
alguns parametros, como o desnivel térmico entre gerador e absorvedor. Considerando, assim, a
validade das técnicas de recuperacdo energética a partir dos subprodutos do abate de aves e a
utilizacdo do sistema de absorcdo, o abatedouro tem enorme potencial de recuperacio energética

em pequena e grande escala, possibilitando maior sustentabilidade ambiental e economica.

Palavras Chave: Refrigeracao, Absor¢do, Amonia, Viabilidade econdmica.
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Abstract

This work presents a technical and economic analysis of partial replacement of a vapor
compression refrigeration system for an ammonia-water absorption system and its energetic
integration with a poultry slaughterhouse. In the first part of this work, is developed a general
framework for the thermodynamic modeling of a system of absorption refrigeration cycle using
ammonia-water mixture in order to evaluate operating conditions and design parameters. It is also
developed models for pre-sizing of major equipment in the system, such as heat exchangers and
packed column. The influence of operation temperatures, efficiency and arrangement of heat
exchangers and different configurations of the cycle (GAX - "Generator-Absorber heat eXchange
and single stage) are analyzed and compared in order to verify the effect on system performance.
In the second part, is discussed practical feasible to recover material and energy by-products from
slaughtered poultry, in order to obtain thermal energy with low costs and integration with the
absorption refrigeration system. In the third and final section, an economic feasibility study is
conducted in order to obtain the return on investment, considered by the substitution of electricity
by thermal power. Research results show that the heat exchangers increase the cycle performance
significantly (more than 40 %), and the rich solution preheater is indispensable. The GAX system
proved to be a potential alternative to obtain higher values for the coefficient of performance,
however, its energy advantage suffers significant limitations of some parameters, such as the
thermal gradient between the generator and absorber. Considering, therefore, the validity of the
techniques of energy recovery from by-products from slaughtered poultry and the use of
absorption system, the slaughterhouse has enormous potential for energy recovery in small and

large scale, allowing for greater environmental and economic sustainability.

Key Words: Refrigeration, Absorption, Ammonia, Economical viability.
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1 INTRODUCAO

1.1 Consideracoes iniciais e motivacoes

O desenvolvimento do ciclo de absorcao dgua-amodnia para refrigeracao iniciou-se, de fato,
ha quase dois séculos. No entanto, a escolha desta tecnologia por parte dos projetistas de
sistemas de refrigeracdo ndo era muito freqiiente, provavelmente por algumas dificuldades
referentes a operacionalidade e a complexidade comparado ao tradicional ciclo de compressao de
vapor. Porém, com o encarecimento da energia elétrica e a possibilidade de um reaproveitamento
energético, o que pode ser extremamente vantajoso em longo prazo, a refrigeracdo por absorcao
tem se tornado bastante atrativa e tem um alto potencial de sustentabilidade (PUNWANI ET AL,
2005).

Recentemente, com freqiientes crises de fornecimento e precos da oferta de energia elétrica,
o ciclo de absor¢do tem sido mais estudado, desenvolvido e utilizado. Uma das aplicacdes mais
freqiientes € o acoplamento deste ciclo com sistemas de geracao térmica ou elétrica, aproveitando
o calor de exaustdo de turbinas ou caldeiras (KOURREMENOS ET AL, 1994; SAGHIRUDDIN E
SIDDIQUI, 1996).

A refrigeracdo por absor¢do € particularmente atraente quando os aspectos socio-ambientais
possuem um peso importante na selecio do equipamento. Como ainda ha muitas comunidades
isoladas e propriedades rurais que ndo t€m acesso a energia elétrica, os sistemas de absor¢cdo
representariam a melhor alternativa para producdo de frio nessas regides. Além disso, neste tipo
de ciclo de refrigeracdo, empregam-se fluidos de trabalho com baixo impacto ambiental, como a
amonia, que, em contraste com os refrigerantes tradicionais usados no sistema de compressao,
ndo destroem a camada de ozonio. Além disso, a poténcia elétrica requerida para seu
funcionamento, que € praticamente apenas pela bomba da solug¢do, tem um valor desprezivel

quando comparado a poténcia frigorifica total da instalacdo com ciclo de absor¢ao.



Em contraste com estas caracteristicas, os sistemas de compressdo de vapor usam, em sua
maioria, fluidos que contribuem para o aquecimento global e a poténcia elétrica consumida
representa entre 20 e 50 % da capacidade de refrigeragcdo. Embora sistemas por compressao de
vapor sejam a vasta maioria da capacidade instalada de refrigeracdo, os sistemas de absor¢ao sdo
se destacam quando hé disponibilidade de alguma fonte de calor, por exemplo, uma quantidade
razoavel de gés natural (BENITO ET AL, 2007).

A principal caracteristica do ciclo de absor¢do de amonia é que o salto de pressao do fluido
de trabalho € efetuado por uma bomba centrifuga que envia uma corrente de solucao dgua-amonia
para o circuito de alta pressdo do sistema de refrigeracdo. No ciclo de compressdo a vapor, este
servico € feito pelo compressor, que comprime o refrigerante evaporado no evaporador,
necessitando de maior trabalho mecanico, por ser um gas compressivel, do que o trabalho
mecanico da bomba. Assim a principal fonte de energia no ciclo de absor¢do € a energia térmica
necessdria para o gerador de amoénia, que separa a amonia da solucdo aquosa pressurizada
(STOECKER, 1970).

A tecnologia dos ciclos de absorcdo também tem evoluido no sentido de aumentar o
coeficiente de desempenho (COP) (HASABNIS E BHAGWAT, 2007). Novos rearranjos do ciclo
e novas alternativas de misturas e aplicacdes t€ém sido também propostos e investigados com o
proposito de melhoria de seu desempenho.

Os sistemas de absor¢@o passaram por muitos altos e baixos. Apesar de ter sido predecessor
do sistema de compressdo de vapor no Século XIX, os sistemas dgua-amonia tinham grande
aplicacdo em refrigeradores domésticos e grandes instalacOes industriais, como industrias
quimicas e de processos. O sistema LiBr-dgua foi comercializado nos anos 40 e 50 como
resfriadores de dgua para ar condicionado de grandes edificios. Eles eram energizados por vapor
ou agua quente gerados em caldeiras a S6leo e gds natural. Nos anos 70, a substituicdo de
combustdo direta de 6leo e gas natural afetou a aplicagdo de unidades de absor¢@o, mas a0 mesmo
tempo abriu outras oportunidades, como a utilizagao de calor derivado de coletores solares para
energizar unidades de absorg¢ao.

Também em fun¢do do aumento crescente do custo da energia, o calor de baixo nivel de

temperatura, que era anteriormente rejeitado para a atmosfera em instalacdes quimicas e de



processo, pode ter sua energia térmica recuperada por outro processo ou até ser usado,
dependendo do seu nivel de oferta energética, em um sistema de refrigeracdo por absorcao que
fornecerd refrigeracdo necessdria em algum outro ponto da mesma fébrica. A combinacdo de
sistemas de absorcdo com sistemas de compressdo de vapor também € uma outra aplicacdo de
unidades de absor¢do que permanece atrativa (SHAPIRO E MORAN, 1996) e pode ser explorada
em futuros trabalhos.

Apesar de muita pesquisa e divulgacdo bibliogrifica em ciclos de absorcdo, hd poucos
fabricantes de sistemas industriais no mundo e apenas um sistema instalado em um abatedouro de
aves no Brasil. No entanto, o potencial atual de aplicacdo de sistemas de absor¢cdo é imenso,
principalmente na cadeia produtiva de produtos alimenticios de origem animal.

Assim, esse projeto apresenta um estudo técnico abrangente da tecnologia de ciclos de
absor¢do para refrigeracdo, em paralelo com um estudo de recuperagdo energética em um
abatedouro de aves, no intuito de se aproveitar, direta ou indiretamente, fontes energéticas
potenciais provenientes de processos no proprio ambiente industrial do abatedouro.

A relevancia desse projeto figura em diversas dreas por possuir um bom potencial em se
tratando de formas de se recuperar energia. A utilizacdo, pesquisa e desenvolvimento de sistemas
de refrigeracdo por absor¢do pode fornecer possiveis impactos positivos de diversas formas:
Impactos cientificos (estudo de processos de transferéncia de calor e massa da mistura dgua-
amonia, utilizacdo de modelos e correlagdes tedricas); Impactos tecnolégicos (aplicagoes do
sistema de refrigeracao por absor¢ao em escala industrial, possibilidade de cogeracdo e utiliza¢ao
de frio e calor em um mesmo ambiente industrial); Impactos sociais e economicos (Possibilidade
de reducdo do preco de venda ao consumidor de congelados devido a redugdo do custo de
producdo, expansdo de postos de empregos devido ao aumento de competitividade da industria de
nacional no mercado externo); Impactos ambientais (redu¢do do consumo de energia elétrica,

elevado indice de renovabilidade e sustentabilidade do ambiente industrial).



1.2 Objetivos

Assim, a proposta desse trabalho é analisar a troca, inicialmente parcial, ou até mesmo,
implantacdo em um novo projeto, de sistemas de refrigeracdo por compressdo por sistemas de
refrigeracdo por absor¢do em ambientes industriais com larga oferta e demanda energética e
possibilidades de recuperacdo de energia térmica, como os abatedouros, em especial os de aves,
que formam um campo bastante propicio e complementa a proposta do sistema de absor¢ado, o
que torna o trabalho ainda mais interessante.

Dessa forma, busca-se, de uma forma abrangente, através da pesquisa e da simulagdo
computacional, fornecer o maximo de informacdes que auxiliem no projeto de um sistema de
refrigeracdo por absorcdo, além de analisar como ele pode se tornar mais interessante nos
abatedouros, tendo como justificativa a recupera¢do energética no mesmo que viabilizaria a

implantacdo do sistema.



2 REVISAO DA LITERATURA

Esse capitulo apresenta os conceitos bdsicos necessdrios ao entendimento dos processos
estudados, ja que este aborda uma andlise bastante abrangente do tema proposto. Os conceitos
basicos do sistema de refrigeracdo por absor¢ado sao discutidos no item 2.1.

O item 2.2 é a base conceitual e serve como justificativa para esse trabalho. Explicitam-se
resultados de uma pesquisa acerca de alternativas para recuperacdo energética dentro do
abatedouro que, além significarem potenciais formas de se tornar a indudstria mais sustentavel e
econOmica, inter-relacionam diretamente com a possibilidade de integracdo com o sistema de
refrigeracao por absorcao.

No item 2.3, apresenta-se uma revisao sobre o estudo de viabilidade econdmica, como sua
importancia no presente estudo e descri¢do de todas ferramentas de cdlculo financeiro utilizadas.

Os conceitos de transferéncia de massa relativos ao processo de retificacdo em colunas de
recheio s@o discorridos no item 2.4 e, finalmente, as propriedades termodindmicas tendo como
fundamento bésico a func¢io de Gibbs e as propriedades de transporte da mistura 4gua-amonia sao

relacionadas no item 2.5.

2.1 Sistemas de refrigeracao por absorcao utilizando a mistura agua-amonia

2.1.1 Breve revisao historica

Ao final do século XVIII, o quimico inglés Boyle e o fisico alemao Guericke conseguiram

determinar que a dgua a baixa pressao evapora também a baixa temperatura. Na época, os vapores

de dgua eram eliminados pela absorcdo com &cido sulfirico. Assim, o inglés Leslie construiu a

primeira maquina para fabricar gelo (PRATTS, 2002).



Mas foi a partir de 1820 que a refrigeracio por absorcao teve seu grande desenvolvimento
com os trabalhos de Ferdinand E. Carré, que inventou, de fato, e patenteou a maquina de
absorg¢do, utilizando-a na fabrica¢do de gelo no sul dos EUA durante a guerra civil americana. E
entdo as maquinas desenvolvidas por Carré e seus irmaos foram fabricadas em grande nimero na
Franga, Inglaterra e Alemanha (STEPHAN, 1983).

A idéia da refrigeracdo quimica foi formulada em 1824 por Faraday, que sugeriu o
desenvolvimento de uma unidade de refrigeracdo em que uma reagdo entre os vapores de amonia
e sais de prata foi usada para obter a vaporiza¢do da amonia liquida. A partir de entdo, diversos
pares de substincias foram testados para obtencdo de uma maior eficiéncia térmica (PRATTS,
1997).

Porém, a partir de 1880, a partir de estudos de Carl V. Linde, as mdquinas de absorcao
comegaram a ser substituidas por sistemas de refrigeragao a compressao mecanica. Vdrios fatores
foram responsaveis por esse fato, dentre eles o constante abaixamento do custo da energia elétrica
e possibilidade de utilizagao de mais energia térmica para processos industriais.

No entanto, de 1920 a 1940, o sistema de absor¢do passou a ser estudado a fundo por
Altenkirch (ABREU, 1999). Com um excelente conhecimento em termodinamica de misturas e
segunda lei, ele analisou minuciosamente o processo, estabelecendo importantes parametros
exergéticos a fim de tornar o processo o mais proximo possivel do reversivel. Altenkirch propos o
refluxo de solucdo no gerador e no absorvedor, o uso do calor de retificagdo, os sistemas de
multiplos estdgios e o uso de um gds inerte sempre no intuito de minimizar as irreversibilidades
devido a transferéncia de calor. Na mesma época, merecem serem citados os pesquisadores
Merkel e Bosnjakovic, responsdveis pelo diagrama de entalpia versus concentragao
(ZUKOWSKI, 1999).

Por volta de 1930, fora desenvolvido na Suécia o refrigerador Eletrolux de uso doméstico.
Esse foi comercializado em muitos paises até os anos 50, quando novamente entraram em choque
com a maior viabilidade econdmica e técnica dos refrigeradores por compressao mecanica.

Nos EUA, se destacaram o desenvolvimento dos sistemas de ar condicionado por absorcao.

Eles utilizavam, a principio, o par dgua-cloreto de litio e mais tarde dgua-brometo de litio.



Empresas como a Carrier e a Servel durante os anos 40 fabricaram sistemas com essa tecnologia
(SILVA, 1994).

Atualmente, com estudos de conscientizacio sobre a futura escassez da energia e também o
aumento intenso do seu custo, o interesse pela antiga tecnologia de absorcdo retorna
vigorosamente trazendo consigo o levantamento de novos conceitos de cogeracdo para diversas
aplicacdes. Essa tecnologia tem se tornado bastante atrativa, principalmente em processos
industriais, por utilizar uma fonte de energia térmica relativamente de baixa temperatura

possibilitando o aproveitamento de rejeitos térmicos potenciais.

2.1.2 Conceitos basicos do sistema de refrigeracao por absorc¢ao

A tecnologia por absorcao utiliza fundamentalmente energia térmica e relativamente pouca
energia elétrica (praticamente desprezivel quando comparado ao sistema por compressdo) para
geracao do frio.

Nos sistemas de refrigeracdo por absorcdo, a elevacdo da pressdo do vapor oriundo do
evaporador e destinado ao condensador € realizada com o auxilio do fendmeno da absorcao,
devido ao qual o fluido refrigerante absorvido por um absorvente transforma-se em uma mistura
na fase liquida.

Isso se deve ao fato de alguns fluidos refrigerantes terem grande afinidade quimica com
absorventes, com os quais se misturam formando uma solu¢do na fase liquida. Existem varios
pares de refrigerante e absorvente, sendo os mais usados a amonia e dgua, dgua e brometo de litio.
Neste trabalho, o fluido refrigerante utilizado é a amonia e o absorvente a dgua.

Ap0s a absor¢do do fluido refrigerante, a solu¢dao formada pode ter sua pressdo elevada com
baixo consumo de energia por causa do alto volume especifico dos liquidos. Posteriormente, no
caso da solucdo de dgua e amodnia, o vapor € purificado, por meio de destilacdo, e a solucdo

restante, pobre em fluido refrigerante, € restituida ao absorvedor.



O ciclo de absorcao bésico € mostrado na Figura 2.1.1. O condensador e evaporador sdao

mostrados na Figura 2.1.2 e a operagao de aumento de pressdo € proporcionada pela montagem

apresentada na metade do diagrama a esquerda.
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Figura 2.1.1: Esquema de funcionamento ciclo de absor¢do
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Figura 2.1.2: Ciclo de absor¢do conceitual bdsico

No evaporador ha vapor de amodnia a baixa pressdo. Esse € absorvido pela dgua liquida

quando chega absorvedor. Como esse processo ¢ um processo exotérmico, utiliza-se um circuito



de arrefecimento (normalmente dgua) pelo absorvedor para manter baixa a temperatura da
solucdo, pois o efeito da absorcdo € favorecido em menor temperatura. A solu¢do que deixa o
absorvedor € dita “rica”, pois contém uma maior quantidade de refrigerante (amoénia), comparado
a concentracdo da solu¢do que volta do gerador (dita “pobre”™).

Uma bomba eleva a pressdo da solugdo rica e faz com que esta entre no gerador. Nesse,
ocorre a adi¢do de calor (através de uma fonte térmica), extraindo, assim, a maior parte da amonia
do vapor que deixa o gerador em elevadas temperatura e pressdo. Ao fim desse processo, se
obtém dois produtos: i) solucdo 4gua-amonia pobre e ii) vapor da amonia.

1) A solugdo liquida (com baixa concentracdo de refrigerante) retorna ao absorvedor e

(€N

passa por uma vélvula redutora de pressdao. O objetivo da presenca desta valvula
manter a diferenca de pressdo entre o absorvedor e o gerador.

ii) J4 o vapor de aménia tem o mesmo caminho do vapor nos sistemas de compressao; ¢
resfriado e condensado no condensador. Esse refrigerante, entdo, vai para o evaporador
através de uma vdlvula de expansdo. No evaporador ocorre a passagem do fluido que
serd resfriado. Este fluido fornecerd calor ao refrigerante, que evaporard (estando em
baixa pressdo), voltando a ser absorvido pela dgua liquida no absorvedor, fechando o

ciclo.

Assim, o sistema bdsico diddtico, que utiliza a tecnologia de absorcdo, ¢ composto
resumidamente pelos componentes mostrados na Tabela 2.1.1. Os ciclos reais de absor¢ao
apresentam diversas modificacdes em relacido ao ciclo bdsico apresentado, sempre com o intuito
de se aumentar a eficiéncia do ciclo. Tem-se na Figura 2.1.3 a insercdo de um trocador de calor
entre o gerador e o absorvedor que permite o pré-aquecimento da solucdo rica e, portanto,

necessita-se de menos energia térmica no gerador.



Tabela 2.1.1: Componentes bdsicos do ciclo de absor¢do

Equipamento Descricao basica
Recebe vapor de amodnia a baixa pressao, o qual € absorvido
Absorvedor o
pela solucao liquida
Bomba Eleva a pressdo da solugdo rica até a entrada no gerador
Recebe calor de uma fonte externa, onde hd separacdo de
Gerador

grande parte da amonia na fase de vapor

Vilvula redutora de pressdo

Abaixa pressao da solucdo pobre para entrada no absorvedor

Condensador

Condensa vapor de amodnia a alta pressao

Vilvula de expansdo

Abaixa pressao e controla o fluxo do refrigerante para entrada

no evaporador

Evaporador

Gera vapor de amodnia a baixa pressdo, retirando calor do

ambiente

Um segundo item adicionado € um retificador entre o gerador e o condensador. Esse

equipamento remove grande parte da dgua presente no refrigerante, eliminando a possibilidade de

formacao de gelo na véalvula de expansao ou no evaporador. (SHAPIRO E MORAN, 1996).

Vapor a Alta Pressiio

Gerador

Q% Calor Condensador c}/_" Calor

Calor

YVavula
de Expansio

Vapor a Baixa Pressio

Trocador
de calor
% k'

Sol

Ahsorvedor 6)/_" Calor

Bomba

Evaporador Q% Calor

Figura 2.1.3: Ciclo de refrigeracdo por absor¢do com trocadores de calor
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Um outro ciclo estd representado na Figura 2.1.4, que é basicamente o ciclo anterior, no
entanto, possui uma linha de arrefecimento integrada com trés equipamentos que perdem calor.
No retificador, o vapor de amonia € resfriado e a maior parte da dgua presente no refrigerante
reflui para o gerador, acompanhada de uma pequena parcela de amonia. A torre de arrefecimento
recebe a dgua que retirou calor no condensador e no retificador. Essa linha, depois de passar na
torre, segue para o absorvedor, onde também ha retirada de calor, se dividindo depois para o

retificador e condensador, fechando o ciclo de arrefecimento.

Vapor a Alta Pressiio
Retificador
}/—J Calor
Gerador E Calor Condensador 6
% — MWAANANAN
Caler
. ¥
Trocador Vavula . Torre de
de calor de Expansio Arrefecimento
% Vapor a Baixa Pressio
' y
i
a e Abhsorvedor % ;‘l Calor Evaporador L?
% Calor
Bomba T

Figura 2.1.4: Ciclo de absor¢cdo com retificador

Outra alteracdo, representada na Figura 2.1.5, por meio da inser¢ao de um trocador de calor,
faz o pré-resfriamento do refrigerante que sai do condensador com a prépria linha antes de entrar
no absorvedor. A temperatura no absorvedor estaria, portanto, um pouco mais alta que o normal,
resultando em uma menor quantidade de amoénia absorvida na dgua. Entretanto, essa maior
temperatura de trabalho no absorvedor teria um efeito mais vantajoso, pois esse calor seria
melhor aproveitado no gerador (HEROLD ET AL, 1996). Além disso, o efeito térmico do
evaporador seria aumentado, fazendo com que o efeito liquido no desempenho do ciclo fosse

positivo.
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Além disso, pode-se também fazer a corrente de solucdo rica bombeada passar no

retificador e, sendo aquecida, passar pelo outro trocador de calor (com a corrente de solugdo

pobre que volta do gerador), recebendo outro incremento de temperatura (HEROLD ET AL,

1996).

Percebe-se, portanto, que uma 6tima forma de se aumentar a eficiéncia do ciclo é que a

solugdo rica entre com a maior temperatura possivel no gerador, economizando, entio, energia no

processo de geracdo do vapor de refrigerante concentrado.

C% Gerador

Calar

Trocador
de calor

=

Bomba

X

Absorvedor 6

Vapor W
a Alta Calor
Pressiio Condensador 6}/1
]
Retificador
ATATAY
{ N
Caler
g
Solugao forte Vi
de Expansio
.J, Vapor a Baixa Pressdo
;I Calor Evaporador Q% Calo
H

Figura 2.1.5: Ciclo de refrigeracdo por absorcdo simples estdgio com trocadores de calor

O Handbook Fundamentals da ASHRAE (2001) apresenta os dados de uma simulagdo de

um ciclo tipico de absorcao dgua-amodnia, mostrado na Figura 2.1.6. Na Tabela 2.1.2, verificam-

se as suposi¢des consideradas e na Tabela 2.1.3, os estados obtidos para cada ponto no ciclo.
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Qevap l Qabs

Figura 2.1.6: Ciclo simulado pela ASHRAE (Handbook of ASHRAE FUNDAMENTALS, 2001)

Tabela 2.1.2: Dados de entrada e hipoteses consideradas no exemplo da ASHRAE (ASHRAE
FUNDAMENTALS, 2001)

Dados de Entrada

Capacidade Qevap 1760 kW

Pressao Alta Phigh 1461 kPa

Pressao Baixa P 515 kPa

Temperatura de saida do absorvedor 1 40,6 °C
Temperatura de saida do gerador 14 95°C
Temperatura do vapor na saida do retificador t7 55°C
Efetividade do trocador de calor de solucao Eshx 0,692
Efetividade do trocador de calor de refrigerante Erix 0,629
Suposicoes

Regime Permanente;

Sem perdas de carga;

Estado de liquido saturado nos pontos 1, 4, 8, 11 e 14;
Estado de vapor saturado nos pontos /2 e 13;

Bomba isentrépica;

Sem perdas de calor para o ambiente;

O vapor que deixa o gerador estd na temperatura de equilibrio da solucdo a entrada.
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Tabela 2.1.3: Resultados da simulacdo da ASHRAE (ASHRAE FUNDAMENTALS, 2001)

Ponto | h (kJ/kg) (kf/s , |P&P) | Q| TCO) o (f]r\‘,'gz’ de
1 572 | 1065 | 5I5 0 | 40,56 | 0,50094
2 56 10,65 | 1461 40,84 | 0,50094
3 89,6 | 10,65 | 1461 7821 | 0,50094
4 1951 | 909 | 1461 | 0 95 0,41612
5 24,6 909 | 1461 5752 | 041612
6 24,6 909 | 515 |0006]| 5555 | 041612
7 1349 | 1,55 | 1461 | 1 55 0,99809
3 1783 | 1,55 | 1461 | 0 | 3782 | 099809
9 82,1 155 | 1461 170 | 0,99809

10 82,1 155 | 515 |0049| 506 | 099809
11 1216 | 1,55 | 515 |00953| 600 | 099809
12 1313 155 | sis I | 3057 | 099809
13 1429 | 1,59 | 1461 | 1 | 7915 | 099809
14 1204 | 004 | 1461 | 0 | 7915 | 050094
COP = 0,571
AT = 7,24 K

ATy, = 16,68 K
Qups = 2869 kW
Ocona = 1862,2 kW
Qgen = 3083 kW
Oy = 149 kW
Q,=170 kW
Oy = 1550 kW
W =124 kW

Todos os exemplos acima citados sdo chamados sistemas de simples estdgio (e simples
efeito). Porém, efeito ndo deve ser confundido com estdgio. A literatura diferencia estidgio de
efeito (HEROLD ET AL, 1996). O termo “efeito” refere-se ao coeficiente de desempenho ideal,
ou seja, a quantidade de processos. O termo “estdgio” se refere a quantidade de absorvedores no
sistema. Por exemplo, um ciclo com um evaporador e dois absorvedores, possuindo entdo dois

ciclos com a solugao, € um ciclo de duplo estdgio (KANG E KASHIWAGTI, 2000).
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O termo duplo efeito refere-se a configuracdo na qual uma certa quantidade de calor é
utilizada e produz vapor refrigerante duas vezes. E um caso especial de um sistema de dois
estdgios. Em geral, sistemas de dois estigios podem ser imaginados como sendo constituidos de
dois sistemas de simples estagio.

Existem 26 diferentes tipos de configuracdo para sistemas de dois estdgios, porém somente
alguns deles foram avaliados quanto ao desempenho (HEROLD ET AL, 1996). A Figura 2.1.7
mostra um exemplo de um sistema de dois estdgios e duplo efeito utilizando a 4gua-amonia.

Este sistema possui dois niveis de pressdo e também dois niveis significativos de
temperatura. Nesse caso, a fonte de calor para o gerador 1 provém do calor de absor¢cdo no
absorvedor 2 e, geralmente, o retificador 2, do estdgio de alta temperatura, € subdivido em dois
retificadores que operam com niveis de temperatura diferentes e também contribui como parte da
fonte de calor do gerador de baixa temperatura (FONSECA ET AL, 2007). No entanto, a
concretizacdo dessa descricdo, na pritica, € uma tarefa bastante dificil, haja vista, que,

necessariamente, o absorvedor 2 tem que estar a um maior nivel térmico do que o gerador 1.

Retificador 2

Retificador 1

% Caleor

Calor
{do Absorvedor 2)

Trocador
de calor

Gerador 1 L?

% Vavula
de Expansio
Absorvedor 1 C;"
- Calor Ahsorvedor 267
Calor Evaporador l:%
Boba Calor

Figura 2.1.7: Sistema de duplo efeito dgua-amonia
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Um exemplo de um sistema de refrigeracdo por absor¢do que usa vapor gerado por uma
caldeira como fonte de calor no gerador € visto na Figura 2.1.8. Atualmente desativado, foi
instalado em 1993 no Hospital das Clinicas da Unicamp para producdo de gelo em escamas. Sua
capacidade nominal de refrigeragio era de 24 kW e temperatura de evaporagdo -10 °C (PRATTS,
2002).

i
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————— Gas quente do degala o= = = et L |
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Agua alimentacio condansador 5
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Figura 2.1.8: Esquema do sistema de refrigeracdo por absor¢do (HC - Unicamp) (PRATTS, 2002)

Com eventuais crises energéticas, vem sendo generalizado o conceito de que o uso
adequado da energia requer que as diferentes demandas sejam supridas com fontes energéticas de
qualidade compativel.

h Estudos realizados na Universidade do Arizona nos EUA mostram que 30% das
necessidades de incremento na produgdo de energia elétrica por ano, a nivel mundial, poderiam
ser evitadas com a adog¢@o de tecnologias de uso final mais eficientes, evitando a implantacao de
mais usinas geradoras de eletricidade, permitindo grandes economias e, conseqiientemente,

diminuindo a acdo devastadora sobre o meio (PRATTS, 1997).
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E muito comum em ambientes industriais o desperdicio de energia em forma de calor em
correntes quentes de ar e dgua ou exaustdo de gases. Geralmente, ndo ha um lugar 6bvio para se
aproveitar essa energia e, por isso, muitas vezes ela € descartada. No entanto, uma das maneiras
que permite seu reaproveitamento € o acoplamento com sistemas de refrigeracdo por absorcao.
Entretanto, essa integracdo nao € tdo simples. Deve existir um dimensionamento da quantidade de
calor necessdria para que a solu¢do atinja uma temperatura suficiente e que o resultado, em
termos de reducdo de temperatura, seja adequado aos requisitos de um determinado ambiente
industrial (PUNWANI ET AL, 2005).

A refrigeracdo por absor¢do € uma tecnologia que utiliza fundamentalmente calor e pouca
energia elétrica. As fontes de energia térmica sdo muito diversas. Além da queima direta de gés,
6leo ou biomassa, pode-se usar calor de vapor de caldeira, energia solar ou correntes residuais de
fluidos quentes (ZUKOWSKI, 1999).

No Brasil, sdo inimeras as comunidades isoladas cujos resultados de suas atividades
primdrias seriam bem melhor aproveitados se a producdo fosse conservada por ambientes
refrigerados. Nessas regides, geralmente, a média de temperatura ambiente € alta o ano todo e ha
grandes variacOes de umidade relativa. E muitas vezes a energia elétrica apenas é conseguida por
um alto consumo de combustivel pelos geradores.

Nesses locais, a utilizagc@o dos sistemas de refrigeracao por absorcdo poderia ser muito mais
interessante do que a refrigeracdo por compressdo. No caso de comunidades que vivem do
extrativismo vegetal e/ou pesca, a queima de biomassa pode ser usada para conservagdao dos
peixes permitindo a comunidade um melhor planejamento de sustento ou maior competitividade
pra lidar com consumidores urbanos. A Tabela 2.1.4 apresenta o potencial de aplicacdo da

refrigeracdo por absorcdo desta tecnologia no mercado brasileiro.
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Tabela 2.1.4: Potencial de aplicacdo da refrigeracdo por absorcdo por setores da economia (CORTEZ

ET. AL, 1994).
SETOR DA FONTES DE CALOR
ECONOMIA ATIVIDADE PROCESSO DISPONIVEIS
Resfriamento de 3 3
. . . Lenha, residuos agricolas e
Primario Hortifrutigranjeiros produtos; biogds
Estocagem refrigerada
Usinas de acticar e
alcool; Resfriamento de dornas Aproveitamento das fontes
Industrias de papel e de fermentacio; usuais de energia via
celulose; Resfriamento, cogeracio;
. Indistrias téxtil, quimica congelamento e Gd4s natural;
Secundario L.
e petroquimica; estocagem de produtos; Lenha;
Industrias de alimentos; Resfriamento de fluxos; Residuos agro-industriais
Laticinios, abatedouros, | Condicionamento de ar | (bagaco, palha de cana, etc);
inddstrias de bebidas e e camaras frigorificas Calor de processo
pescado
Restaurantes, padarias, Camaras frigorificas; Ar GéI;ZI;}tlz;al'
Terciario hotéis, hospitais, condicionado; Producao ’

shoppings, transportes

de gelo; Agua fria

Gases de exaustao de motores,
caldeiras, aquecedores, etc

Assim, quanto mais se caminha para a idéia de sustentabilidade, sendo por razdes

estratégicas, mais se dd o reconhecimento de que ndo se pode desperdigar recursos e, se possivel,

deve-se utilizar diversos meios de reaproveitamento no intuito de evitar o desperdicio energético.

Um exemplo disso, e que estd interligada com o presente trabalho € a refrigeracdo a partir de

fontes de calor de baixo potencial tais como correntes residuais presentes no mesmo ambiente

industrial, conforme discutido.

2.1.3 A amonia como agente refrigerante

Os sistemas de refrigeracdo atualmente utilizados em larga escala em diversos setores

econdmicos fundamentam-se na capacidade das substincias denominadas agentes refrigerantes
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absorverem grande quantidade de calor quando passam do estado liquido para o gasoso em baixa
pressao.

No caso do sistema de absorcdo, deve-se haver um esforco em termos técnicos para que o
refrigerante fique o mais puro possivel, garantindo ideal funcionamento do ciclo. Por isso a
aplicacdo das colunas de destilacdo, no intuito de se gerar o vapor refrigerante, no caso a amoOnia,
com a minima fracdo de dgua.

Segundo Elonka e Minich (1978), as caracteristicas desejaveis para um agente refrigerante
sdo:

- Ser volatil ou capaz de se evaporar;

- Apresentar calor latente de vaporizagdo elevado (para que o resultado desejado seja obtido

com um minimo de refrigerante em circulagdo);

- Requerer o minimo de poténcia para sua compressao a pressao de condensagao;

- Apresentar temperatura critica bem acima da temperatura de condensacao;

- Produzir o maximo possivel de refrigeracio para um dado volume de vapor;

- Ser estavel, sem tendéncia a se decompor nas condi¢des de funcionamento;

- Nao apresentar efeito prejudicial sobre metais, lubrificantes e outros materiais utilizados

nos demais componentes do sistema;

- Nao ser combustivel ou explosivo nas condi¢des normais de funcionamento;

- Possibilitar que vazamentos sejam detectdveis por verificacao simples;

- Ser inofensivo as pessoas;

- Ter um odor que revele a sua presenca;

- Ter um custo razoavel;

- Existir em abundancia para seu emprego comercial.

O nico refrigerante genuinamente natural, a amoOnia (R717) vem gradualmente
conquistando diversos nichos de mercado. Apesar de sua toxidade, quando respeitadas as normas
de seguranca, ndo ha grandes riscos. Além disso, no caso dos sistemas de absorcdo, os riscos
diminuem como conseqiiéncia das baixas concentracdes da amodnia no fluido de trabalho em

alguns equipamentos, principalmente absorvedor, gerador e bomba. Entretanto, vale lembrar que,
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mesmo tendo menor concentracdo em amonia, o ponto critico do sistema (em termos de pressao)
se da na bomba e, por isso, essa deve ser dimensionada das especificacOes legais para que a
seguranca seja garantida, além de operar hermeticamente.

A amonia atende a quase totalidade dos requisitos citados acima, com ressalvas apenas para
sua alta toxicidade e por tornar-se explosiva em concentracdes de 15 a 30 % em volume
(VILELA E ALVES, 2004). Ademais, apresenta vantagens adicionais, como o fato de ser o inico
agente refrigerante natural ecologicamente correto, por ndo destruir a camada de ozodnio
tampouco agravar o efeito estufa.

A amonia se apresenta como gids a temperatura e pressdo ambientes. Liquefaz-se sob
pressdo atmosférica a -33,35 °C. E altamente higroscépica e a reacio com a dgua forma NH4OH,
hidréxido de amonia, liquido na temperatura ambiente, que possui as mesmas propriedades
quimicas da soda cdustica. E estdvel quando armazenada e utilizada em condicdes normais de
estocagem e manuseio. Acima de 450 °C, pode se decompor, liberando nitrogénio e hidrogénio. E
facilmente detectada a partir de pequenissimas concentracdes (5 ppm) no ar pelo seu cheiro
(VILELA E ALVES, 2004).

O Brasil carece de normas legais e técnicas especificas para sistemas de refrigeragao.
Destacam-se as Normas Regulamentadoras do Ministério do Trabalho e Emprego, especialmente
a NR-13 — Caldeiras e Vasos de Pressao e a norma da ABNT ‘“Vasos de pressdo para
refrigeracdo”, 1996 (VILELA E ALVES, 2004). De acordo com Stoecker e Jabardo (1994), as
principais normas internacionais sao:

ANSI/ASHRAE 15-1978: Esta norma especifica os locais onde os distintos grupos de
refrigerantes podem ser aplicados. Restringe a presenca de chama em salas de maquinas,
se ocupa do ambiente industrial e estabelece limites nas quantidades dos distintos
refrigerantes presentes em diversas areas de trabalho, se concentra em reservatérios e
tubulagdes, determinando os limites de pressao de operagdo e descreve as aplicacdes dos
dispositivos limitadores de pressdo, além de cobrir toda uma gama de aspectos
relacionados a técnicas de instalagdo.

ANSI/ITAR 2-1984: Preparada especificamente para sistemas de amodnia. Uma das

recomendacdes desta norma € a de que a amoOnia se apresente com 99,95 % de
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concentracdo. Ela também recomenda que placas de identificagdo sejam afixadas nos
principais componentes, contendo informagdes como fabricante, ano de fabricagao,
nimero do modelo, além da pressdao nominal. O objetivo destas placas € o de atestar que
o equipamento foi ensaiado quanto a sua seguranca e aplicacdo adequada. A norma

especifica, ainda, dois niveis de pressao de projeto: alto e baixo.

Assim, diversos inconvenientes podem ser evitados se forem observadas algumas
condi¢des, como um projeto apropriado, orientado por normas e cdédigos de engenharia,
manutengdes preditivas e preventivas eficazes, operacdes adequadas e planejadas. Quanto as
instalacdes, os sistemas usudrios de amonia devem estar em edificios separados (casa de
maquinas), sendo o ambiente amplo e ventilado, com saidas de emergéncia. Os equipamentos
devem ser identificados e monitorados, passando por fiscaliza¢des periddicas, e se, possivel, com
maior automatizacdo possivel, evitando a permanéncia de operadores no local. De qualquer
forma, todos devem estar devidamente equipados com os EPI’s adequados (VILELA E ALVES,
2004).

2.1.4 A mistura agua-amoénia e a amonia como agente refrigerante

Para se estudar e avaliar determinado ciclo, € de grande importancia a avaliacdo de
propriedades do fluido de trabalho. No ciclo de absor¢do, os pares mais utilizados sdo dgua-
amonia e dgua-brometo de litio. Em termos de equipamentos, o primeiro sistema requer
componentes extras, como retificador e analisador. Porém, opera a pressdes acima da atmosférica,
0 que consiste um uma grande vantagem em relacdo ao sistema LiBr-H,O, ja que esse opera a
pressdes abaixo da atmosférica, o que aumenta a probabilidade de que ocorram infiltracdes na

linha (MOREIRA, 2007). Outros pares usados podem ser observados na Tabela 2.1.5.
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Tabela 2.1.5: Pares refrigerante absorvente usados em refrigeracdo por absor¢cdo (MOREIRA, 2007)

Absorvente Refrigerante
Agua Ambnia, Metil amina ou outras aminas alifdticas
Solugdo de 4gua e brometo de litio Agua
Solugdo de cloreto de litio e metanol Metanol
Acido Sulfiirico Agua
Hidréxido de sédio ou potdssio ou misturas Agua
Nitrato de litio Amonia
Sulfocianeto de amonia Amonia
Tetracloroetano Cloreto de etila
Dimetil éter tetraetileno glicol Cloreto de metileno
Oleo de parafina Tolueno ou pentano
Glicol etilico Metil amina
Eter dimetilico ou glicol tetraetilico Monofluor dicloro metano ou diclorometano

Nas condi¢Oes normais de temperatura e pressdo, a mistura dgua-amoénia € uma solucao
incolor de pH basico. Seu odor € picante e fortemente penetrante. Assim, seu armazenamento
deve ser a temperatura e pressdo controladas, pois, a partir de 50 °C, hé ebuli¢do e liberagdo de
vapor de amoOnia. Em contato com dcidos e metais pesados, pode haver reacdes potencialmente
violentas ou explosivas (QUIMIDROL, 2003).

A pressao de vapor total € a soma das pressdes parciais da amonia e da dgua, considerando-
se que ndo haja infiltragcdo de ar ou outro fluido. Os dois componentes (4gua e amoOnia) sdo
misciveis em qualquer proporcdo, entretanto, a solubilidade da amoOnia na dgua varia com a
temperatura para a qual a pressdo de vapor € igual a pressdo atmosférica. A titulo de exemplo, na
temperatura de 90 °C, a solubilidade da aménia é 10,2 %. J4 em 20 °C, o valor dessa propriedade
aumenta mais de 3 vezes (34,1%).

A partir da década de 70, comecaram a surgir trabalhos importantes, como o de Jain e
Gable (1971) que apresentaram equacdes polinomiais aproximativas vélidas para uma faixa onde
operam a maioria dos sistemas de refrigeragdo por absor¢do com o par 4gua-amoOnia. Na mesma
época, Schulz (1973) propds um conjunto de equacdes baseando-se na energia livre de Gibbs,
estabelecendo relagdes entre temperatura, pressdo e concentra¢do da solucdo para o liquido e o

vapor.
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Em 1985, El-Sayed et al (1985) concluiram que as propriedades da dgua e da amoOnia pura

estdio bem estabelecidas na teoria e apresentaram um diagrama entalpia-concentracdo. Os

modelos para célculo das propriedades de mistura mais usados atualmente foram propostos em

1984 por Ziegler e Trepp (1984), que apresentaram equacdes na forma analitica, e em 1992 por

Jordan (1992), que calcula, a partir dos dados de pressdo e concentracdo, as demais propriedades

para o estado saturado. Na Figura 2.1.9, um diagrama entalpia-concentracdo para solucio dgua-

amoOnia (ASHRAE FUNDAMENTALS, 2005).
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Figura 2.1.9: Diagrama Entalpia-Concentracgdo para solugcdo dgua-amonia (ASHRAE
FUNDAMENTALS, 2005)
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2.1.5 Desempenho do sistema

Uma importante preocupacdo estd no aumento do desempenho do sistema (representado
pelo COP). Todavia, quando se trabalha com temperaturas de evaporacdo muito baixas, esses
sistemas se mostram bastante interessantes, pois, nessa situacdo, mantém coeficientes de
desempenho praticamente constantes e a capacidade frigorifica tem relativamente baixa reducdo
(PRATTS, 2002, MADEF, 1997). O COP para o sistema de refrigeracdo por absorcao é definido

através da Equacgao 2.1.1:

Taxa de refrigeragcdo

COP,,, = 2.1.1)

Taxa de adigdo de calor no gerador

Uma figura, proposta por Stoecker e Jones (1985), utilizada por muitos autores para ilustrar
o coeficiente citado é mostrada a seguir (Figura 2.1.10). O bloco da esquerda representa o ciclo da
poténcia que realiza o papel do aumento de pressdo do vapor que segue para o evaporador e
condensador do ciclo de refrigeracao representado pelo bloco da direita.

Esse ciclo representa o ciclo de Carnot e é o ciclo tedrico ideal de um sistema de
refrigeracdo por absorcdo. T¢ e T, sdo as temperaturas no condensador e absorvedor,
respectivamente, T € a temperatura de evaporacdo e T € a temperatura no gerador.

Martins (1991) cita algumas restricdes que permitem a idealizagdo do ciclo: Expansdo
adiabdtica do refrigerante liquido entre o condensador e o evaporador, e também da solu¢do pobre
entre o gerador e o absorvedor, fornecendo essa dltima ao processo a energia necessaria para o
bombeamento da solugdo rica; O vapor que deixa o gerador € puro, isto €, o absorvente nao

evapora com o refrigerante; A solu¢do de dois componentes € uma mistura ideal.
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Figura 2.1.10: llustracdo de balanco energético no ciclo de absor¢cdo (STOECKER E JONES, 1985)

A energia térmica (Qg) fornece a energia W na forma de trabalho para o ciclo de
refrigeracdo e rejeita Q4 na forma de calor. Juntamente com o trabalho recebido, o ciclo de

refrigeracdo transfere calor Qg para a temperatura 7¢, onde Q¢ € rejeitada.

w-T, T,-T,

Portanto, COP, 410 =
ABS ideal TC—TE WTG

T, (I, -T,) 2.12)

G (TC _TE)
Observando a equacdo, percebe-se que o COP ¢é diretamente proporcional a Tg e Tg e

inversamente proporcional a T4 e T¢. A expressdo para um ciclo real é dada por:

COP, s 0 = % < COP,ysigeu (2.1.3)

G

A Figura 2.1.11 mostra valores de COP para diferentes valores de temperatura de
evaporagao, para sistemas de refrigeracao por absorcao e por compressdo. Para os ciclos usuais de
simples estdgio de sistemas dgua-amonia, os valores de COP tendem a ser mais baixos, na ordem
de 0,3 a 0,6, devido as irreversibilidades que ocorrem na separacdo e retificacdo da mistura. No
entanto, uma vantagem, que pode ser observada na figura, € que enquanto que para o ciclo de

absor¢do, o COP varia pouco com o abaixamento da temperatura de evaporagado, para o ciclo por
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compressao, no entanto, o abaixamento da temperatura de evaporacdo resulta em uma queda

considerdavel do COP, relativamente muito mais significativa do que no primeiro sistema.
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Figura 2.1.11: Comportamento do COP em funcdo da temperatura de evaporacdo (THRELKELD, 1970)

Um fator de grande importancia € a temperatura na qual ocorre a absor¢ao da amodnia pela
solucdo. Na Figura 2.1.12, Stoecker (1970) mostra os valores do COP de Carnot para um sistema
dgua-amonia com temperaturas de trabalho de 121 °C no gerador, 45 °C no absorvedor, 49 °C no
condensador e 7 °C no evaporador, com uma diferen¢a de temperaturas entre a entrada e a saida
do evaporador de 5 °C. Para as mesmas condi¢Ges, hd a comparacdo com o valor do COP tedrico

quando a temperatura de absor¢ido diminui.
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Figura 2.1.12: Variacdo do COP com a temperatura de absorcdo no estudo de Stoecker (1970)

2.1.6 O Ciclo GAX (Generator Absorber heat eXchange)

Outras melhorias nos equipamentos que compde o ciclo também resultam em melhor
desempenho, como a utilizacdo do arranjo GAX (Generator Absorber heat eXchange), que acopla
trocador de calor interno aos sistemas de absor¢do e geracdo de amoéOnia (PRIEDEMAN E
CHRISTENSEN, 1999).

A sigla GAX pode ser traduzida como trocador de calor gerador-absorvedor. Essa
configuracdo essencialmente se parece muito com o ciclo de simples estdgio, porém com uma
maneira mais inteligente e eficiente de se recuperar energia internamente. Assim, a troca de calor
¢ feita dentro do conjunto gerador-absorvedor. Esta tecnologia foi patenteada em 1914 por
Altenkirch e Tenckhoff (ARAIjJO ET AL, 2007). Estudos sobre este sistema podem ser
encontrados em Kang et al, (2000) e Veldzques e Best (2002).

Esse tipo de ciclo conserva os elementos essenciais de um ciclo de absor¢do comum de
simples efeito. A diferenca fisica, entdo, estd na recuperacdo de calor interna pelo gerador,
reduzindo a necessidade de energia térmica para obtencdo do vapor de refrigerante e,
conseqiientemente, aumentando o COP. Goémez et al (2008) apresentam um esquema

comparativo do ciclo tradicional com o ciclo GAX (Figura 2.1.13).
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Figura 2.1.13: Comparagdo entre um ciclo tradicional de simples efeito e um ciclo GAX (GOMEZ ET
AL, 2008)

O ciclo GAX € uma 6tima maneira de se aumentar o coeficiente de desempenho (COP) com
uma configuracao simplificada. No conjunto gerador-absorvedor, as pressdes e concentragdes sao
mantidas de forma que haja um leve aumento de temperatura entre o absorvedor e o gerador,
possibilitando, assim, que parte do calor proveniente do processo de absor¢do seja rejeitada para o
gerador.

Nos dltimos 15 anos, varios ciclos por absor¢dao foram desenvolvidos partindo da
configuragdo padrdo GAX. Entretanto, cada um teve seu foco em diferentes objetivos. Assim, é
uma tarefa dificil estabelecer uma comparagdo entre os COPs reais de cada ciclo, pois esses
dependem de condicdes térmicas, fisicas e de operagdo.

A Figura 2.1.14 mostra os componentes principais de um sistema GAX hibrido, em que se
misturam componentes do ciclo GAX de absor¢do e de sistemas de refrigeracdo por compressao

(KUMAR ET AL, 2007).
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Figura 2.1.14: Diagrama esquemdtico de um ciclo GAX hibrido (KUMAR ET AL, 2007)

Os ciclos por absorcdo mais avangados foram categorizados por Kang et al (2000) em trés
grandes categorias de acordo com o propdsito de cada um: aumento do COP, aumento da
diferenca entre a temperatura de rejeicao e de evaporagao e reducao da pressao no condensador.

A Figura 2.1.15 mostra o conceito basico do funcionamento do ciclo GAX, no qual o calor
obtido com o aumento da diferenca de temperatura entre o processo de absor¢do e o processo de

evaporacao € utilizado para aumentar a eficiéncia do ciclo (KANG ET AL, 2000).
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Figura 2.1.15: Conceito bdsico do ciclo GAX (KANG ET AL, 2000)
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2.1.7 Utilizacao de sais na mistura

O conhecimento termodinamico de novas misturas tem sido também investigado, bem
como o comportamento dos fluidos na transferéncia de massa e transferéncia de calor (ARMAN
E PANCHAL, 1993; YOKOZEKI, 2005).

A utilizacdo de um terceiro elemento na mistura, como um sal, também tem sido testada
para melhorar a separacdo do refrigerante (amodnia) da solu¢do aquosa e permitir que sejam
utilizadas fontes de calor de temperatura mais baixa que a usual, aumentando o potencial de
aproveitamento de energia IBRAHIM ET AL, 1997).

Como fora dito, o par 4gua-amodnia possui 6timas caracteristicas de transferéncia de calor e
massa, mas requer um processo de retificagdo para remover a fracao de dgua do vapor refrigerante
que sai do gerador. A mistura terndria, com sal, pode oferecer um melhor desempenho tornando o
processo de retificacdo mais eficiente, principalmente a temperaturas de operacdo mais altas
(BALAMURU ET AL, 2000).

Certos sais causam uma rejeicdo da amonia pela solucdo. Sdo esses NaOH, KOH e LiOH.
A hidroxila liberada por eles compete com a hidroxila produzida pela reacdo da amonia com a
agua. Como a amodnia tem bem menos poder de dissociagdo que esses sais i0nicos, a tendéncia €

que o vapor de amonia se separe da solugdo. Entretanto, nos casos de fontes de energia de baixa

temperatura, pode nao ser vantajosa a utiliza¢ao da mistura ternaria (BALAMURU ET AL, 2000).

NH,+H,0 «=—NH} +OH"
NaOH —Na* +OH~

Para um ciclo basico, Balamuru (2000) desenvolveu variacdes do desempenho do sistema
para diferentes concentragdes de sais em funcdo da temperatura no gerador. A Figura 2.1.16 &,

entdo, apresentada.
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Figura 2.1.16: COP versus Temperatura no gerador para diferentes conentragoes de sais

Assim, a adi¢do de sais alcalinos pode significativamente reduzir a demanda energética pelo
gerador, resultando em um aumento do desempenho do sistema, além de aumentar a concentracao
de amonia da corrente de vapor, otimizando o processo de retificacdo. Entretanto, também pode

haver um efeito negativo no absorvedor, principalmente quando em altas concentragdes.

2.1.8 Comparacao entre os ciclos de refrigeracio por absorciao e por compressao

O ciclo de absor¢do € similar em alguns aspectos ao ciclo de compressdao de vapor. Um
ciclo de refrigeracdo ird operar com o condensador, a vdlvula de expansdo e o evaporador, se 0
vapor de baixa pressao do evaporador puder ser transformado em vapor de alta pressdo e entregue
novamente ao condensador. O sistema de compressdo de vapor usa um compressor para essa
tarefa. No sistema de absor¢do, o vapor a baixa pressdo € absorvido por um liquido absorvente
apropriado. O passo seguinte € elevar a pressdo do da solugio rica (liquida) com uma bomba e o
passo final € liberar o vapor refrigerante por adicdo de calor e depois purificd-lo (PEREIRA,

2006).
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(€N

No ciclo de refrigeragdo por compressdo de vapor, a elevacdo da pressao do refrigerante

(€N

conseguida por um compressor que requer trabalho. O ciclo de absor¢do, por outro lado,

(€N

referido como ciclo operado por energia térmica porque a maior parte do custo de operacdo
associada com o fornecimento de calor para vaporizacdo do refrigerante, no entanto, existe a
necessidade de trabalho para acionar a bomba no ciclo de absor¢ao, mas a quantidade de trabalho
para uma dada quantidade de refrigeracdo é minima, comparada com aquela que seria necessaria
no ciclo de compressao de vapor.
Resumidamente, as vantagens do ciclo de refrigeracao por absor¢do sdo listadas a seguir.
Uso de energia térmica de baixa temperatura e possibilidade de uso de calor residual
como insumo energético. Esse fato é de extrema importancia e € uma das principais
razodes pelo forte ressurgimento da tecnologia de absor¢do aplicada a cogeracao;
Comparando um sistema a compressdo e outro a absorcdo de mesma capacidade
frigorifica, o ultimo apresenta um consumo cerca de 5 a 10 % do consumo de energia
elétrica da primeira instalacao (MADEEF, 1997);
O abaixamento da temperatura de evaporacao do ciclo de absor¢do causa uma queda no
desempenho do sistema relativamente muito menor do que no ciclo de compressao;
Pode-se trabalhar com uma vasta gama de valores de temperatura de evaporacdo, com
varios configuracdes de ciclos e fluidos. (ASHRAE REFRIGERATION HANDBOOK,
1994);
Manutengao reduzida pela auséncia de elementos rotativos (exceto bomba de solugdo);
Plantas de absor¢do sdo mais silenciosas e livres de vibragdo (DORGAN ET AL, 1995);
Operagao de certa forma mais segura, permite facil eliminacdo de ar, apresenta pouca
umidade e os evaporadores ndo estdo sujeitos a presenga de 6leos (SILVA, 1994);
O refrigerante, que é a amonia, tem contribui¢do exatamente nula com os danos a
camada de ozo6nio, diferentemente dos tradicionais R22, R134a ¢ R123 (DORGAN ET
AL, 1995).

Da mesma forma, seguem, resumidamente, as desvantagens comumente consideradas para

0 sistema por absor¢ao.
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O sistema €é mais complexo tanto fisicamente quanto tecnicamente;

H4 a necessidade de utilizacdo de energia térmica oferecida da forma mais estdvel
possivel e pode ter um valor substancial, dependendo da poténcia requerida na
refrigeracao;

Deve haver um cuidado especial no manuseio e utilizacdo da amoOnia devido a sua
toxidade;

No Brasil, poucos sistemas que utilizam a refrigeracio por absor¢do foram
desenvolvidos e estudados. Teoricamente € uma desvantagem, mas também pode
significar um grande campo a ser explorado que tem grande potencial para o

aproveitamento energético e financeiro no Brasil.

A Tabela 2.1.6 mostra uma comparac¢io entre a energia requerida por uma instalacdo de
compressdo € uma de absor¢do para condensagido a 35 °C e capacidade frigorifica de 1161,1 kW

(CORTEZ ET AL, 1994).

Tabela 2.1.6: Comparacdo entre a energia requerida por uma instalacdo de compressdo e uma de

absorcdo (CORTEZ ET AL, 1994)

Energia elétrica | Energia térmica Minima Enefgla
Temperat~ura0de requerida pelo requerida no tempefgtura requerida na
Evaporagao (°C) compressor (kWh) | gerador (MWh) r:geecrzs;jrrl(%g;) solju(;r;g? deE[:/'h)
10 158 1,79 95 14
5 193 1,84 100 16
0 229 1,93 107 18
-5 267 2,06 115 20
-10 306 2,17 120 21
-15 347 2,30 128 23
-20 389 2,50 137 25
-25 432 2,67 145 27
-30 478 2,90 152 29
-35 526 3,27 162 31
-40 576 2,74 170 32
-45 627 4,30 172 34
-50 628 5,05 175 35
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Um sistema instalado pela MADEF no frigorifico Extremo Sul (Pelotas, RS, 1989)
substituiu dez compressores tipo parafuso de 75 kW cada um, aproveitando todo o resto do
circuito existente (evaporadores, condensadores, vasos intermedidrios, bombas de circulagdo de
amonia, tubulagdes, etc), o que permitiu um ganho considerdvel. O investimento feito pela
empresa teve o tempo de retorno em um ano, apenas com a redugdo de gastos com a energia
elétrica, consumida pelos compressores que existiam anteriormente, no entanto, contando que a
fonte de energia térmica seja obtida com baixo custo.

Como ja discutido, ambos os ciclos (compressao e absor¢do) possuem varios equipamentos
em comum (e que podem ser reaproveitados), principalmente os trocadores de calor e valvulas.
Além disso, no caso de abatedouros que usam amonia como refrigerante em ciclo de compressao,
foco do presente trabalho, a troca das bombas também ¢é desnecessaria.

Um esquema didatico € apresentado na Figura 2.1.17. O lado esquerdo representa o ciclo de
compressao e o lado direito o ciclo de absorcdo, sendo que o evaporador, condensador e valvula
de expansio sdo comuns para os dois ciclos. Entretanto, a funcdo executada pelo compressor no
ciclo de compressdao (aumento dos niveis de pressdo e temperatura do estado de saida do
evaporador até o estado de entrada no condensador) é realizada no ciclo de absorcdo pelo
conjunto absorvedor-bomba-gerador, que sdo os equipamentos onde ocorrem 0s processos de
separacdo e mistura dos componentes da mistura bindria empregada no sistema. Estes processos
sdo desencadeados pelas transferéncias de calor existentes no gerador e absorvedor. Desta forma
tem-se que o ciclo de absor¢do pode ser considerado como um ciclo que consome essencialmente
energia térmica, enquanto que o ciclo de compressio € um ciclo que consome trabalho

(OLIVEIRA ET AL, 2004).
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Figura 2.1.17: Comparagdo entre os ciclos por compressdo e por absor¢cdo (OLIVEIRA ET AL, 2004)

2.2 Potencial de aplicaciao do sistema de absorcao em abatedouros de aves

2.2.1 Producao e abate de aves

Caracterizada por ser uma carne "magra", ja que apresenta baixos teores de gordura, a carne
de frango cativa um nimero cada vez maior de consumidores preocupados com satde e estética,
contribuindo assim para o crescimento dos negdcios que envolvem esta ave.

Segundo relatério da ABEF (2008), o Brasil totalizou, no ano de 2008, embarques de 3,6
milhdes de toneladas de carne de frango, registrando um crescimento de 10,9 % em relacdo a
2007 que superou os 8,6 % inicialmente projetados para o periodo. A receita cambial atingiu US$
6,9 bilhdes, representando um aumento de 39,7 %. Assim, além da inesperada crise econdmica de
2008/2009, os nimeros sao crescentes € positivos.

No panorama mundial, mesmo sob impacto da crise econdmica no final de 2008, a

producdo mundial de carne de frango registrou crescimento de 4,5 %, pouco abaixo dos 6,2 %
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registrados em 2007, totalizando 71,2 milhdes toneladas. Assim, no ano de 2009, o Brasil segue
em terceiro lugar no ranking mundial, com 10,9 milhdes de toneladas, precedido pela China e
EUA.

No Brasil, o abate de aves deve ocorrer conforme estabelecido no RIISPOA — Regulamento
de Inspecdo Industrial e Sanitaria dos Produtos de Origem Animal e no Regulamento Técnico da
Inspecao Tecnoldgica e Higiénico-Sanitaria de Carne de Aves. Neles, sao tratadas questdes que
referem ao pré-abate, que engloba a captura e o transporte dos animais e o abate, que consiste nas
seguintes etapas: insensibilizacdo, sangria, escalda, depenagem, evisceracdo, pré-resfriamento,
resfriamento, gotejamento, classificacdo, embalagem e congelamento e/ou estocagem
(SARCINELLI ET AL, 2007).

Vale a pena descrever, brevemente, dentre todos os processos industriais no abatedouro, os
que envolvem a utilizacao de frio e calor e estdo interligados ao presente trabalho.

Escalda: Na dorna de escalda, ocorre a inje¢do de vapor saturado durante um periodo de
2 minutos, sendo o frango atingido com uma mistura liquido-vapor com
aproximadamente 52 °C, para que ocorra o afrouxamento das penas. E importante
ressaltar que hd uma baixa tolerancia para o tempo de escalda, pois podera ocorrer o
cozimento da carcaga ou, se ficar um tempo menor que o recomendado, ndo ocorrerd o
afrouxamento suficiente das penas dificultando a depenagem (SARCINELLI ET AL,
2007).

Pré-resfriamento (pré-chiller): Essa etapa consiste na imersio da carcaga dos frangos
em tanques continuos de inox a uma temperatura de 10 a 18 °C, durante 12 a 15 minutos,
com renovacdo minima de 2 litros de dgua por ave. Assim, o pré-chiller serve para dar
inicio ao resfriamento, limpeza e reidratacao da carcaga (SARCINELLI ET AL, 2007).
Resfriamento (chiller): Do pré-chiller, as carcacas passam para o resfriador continuo
(chiller), com 4gua clorada e gelo, a uma temperatura entre 0 e 4 °C, por um tempo de
aproximadamente 20 minutos, com renovac¢do minima de 1,5 litro de 4gua por ave. A
temperatura da carcaga ao sair do resfriador deve ser no maximo de 7 °C no centro do

peito. Geralmente, para aumentar o resfriamento, pode-se acrescentar de 2 a 5 ppm de
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propileno-glicol na dgua (PISSINATO ET AL, 2003, SARCINELLI ET AL, 2007). Essa
dgua é resfriada com o gelo em escamas produzido pela fébrica de gelo do abatedouro.
Congelamento e Estocagem: A temperatura de -1 a 1 °C e UR 80 - 85 % permite
durabilidade de 6 a 8 dias e com temperatura do tdnel de -35 a -40 °C por 4 horas
permite o armazenamento a -15 °C com durabilidade de 8 a 18 meses (PISSINATO ET
AL, 2003).

Graxaria: A graxaria é um setor separado do abate e recebe todos os subprodutos do
abate, como visceras das aves, além do sangue, penas, patas e gorduras. Todos esses
residuos passam pelo digestor (Figura 2.2.1), que usa o vapor produzido na caldeira, sob
alta pressdo, para esterilizar os residuos, os preparando para descarte ou, em uma
graxaria bem equipada, producdo de farinha e sebo. A farinha dos residuos pode ser
incorporada na racdo animal e, geralmente, é vendida para produtores, dos quais o
abatedouro compra os frangos para abate. Quanto ao sebo, atualmente, ja existem
abatedouros que o utilizam para produgdo de biodiesel, utilizando-o na prépria fabrica

(GHASSAN ET AL, 2004).

Figura 2.2.1: Digestores utilizados para cozimento dos residuos (HAARSLEV INDUSTRIES, 2009)
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2.2.2 Utilizacao de energia elétrica e térmica no abatedouro

Uma planta industrial com capacidade de abate de 200.000 frangos/dia tem consumo de
energia elétrica de 70.000 kWh didrios, sendo que cerca de 75 a 80 % deste consumo corresponde
ao sistema de refrigeracdo, por uma capacidade de refrigeracdo instalada da ordem de 3 MW
elétricos (fonte: abatedouro A’doro).

Zanin et al (2002) realizaram um estudo de caso em um abatedouro (180.000 cabecas/dia) e
verificaram que o sistema de refrigeracdo € o setor que apresenta o maior consumo de energia
elétrica, chegando a 83 % do consumo total. Observaram também, no consumo total e
principalmente para os setores de abate e caldeira, uma queda do consumo de energia elétrica no
horédrio de ponta. O setor de refrigeracdo tem uma pequena queda no consumo pouco antes do
horério de ponta, entretanto, apds as 20 horas, volta ao seu funcionamento total. A Figura 2.2.2

mostra o processo, além do consumo de energia elétrica de outros setores.

Demanda de Energia Béfrica
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Figura 2.2.2: Demanda média hordria de energia elétrica por setores de um abatedouro (ZANIN ET AL,
2002)
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Os autores obtiveram também indices de consumo especifico de energia elétrica (CEF),
mostrados na Tabela 2.2.1. Segundo os autores, um estudo realizado pela CEMIG estimou os
consumos especificos médios na avicultura mineira em 0,16 kWh para a producdo de um frango
de corte, sendo que haveria no abatedouro um potencial que permitiria uma redugdo de 25 %

desse fator (0,12 kWh).

Tabela 2.2.1: Consumo médio didrio de energia elétrica e indices CEF para setores do abatedouro

(ZANIN ET AL, 2002)

. . Fabrica .
Setores Refrigeracio | Abate N Caldeira Total
de racao
Consumo
32.084 3.413 1.463 1.689 38.650
diario (kWh)
CEF
0,180 0,019 0,008 0,009 0,216
(kWh/frango)
CEF (kWh/ton) 137,1 14,6 6,3 7,2 165,2

Bueno (2008) fez um diagnéstico do uso de energia elétrica em um abatedouro de frango
(16.000 cabecas/dia). A Figura 2.2.3 apresenta os valores de consumo em kWh apenas para a sala

de méquinas, a qual contém sete compressores.
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Figura 2.2.3: Consumo médio didrio (kWh) dos motores dos compressores em uma sala de mdquinas em

um abatedouro (BUENO, 2008)
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Bueno (2008) apresenta também um grafico (Figura 2.2.4) com os valores do consumo
médio didrio de energia elétrica, por local do processo de abate e da sala de maquinas. A sala de
maquinas, local onde ficam os compressores, ¢ o setor energo-intensivo do abatedouro e
representa, nesse estudo, 96,79 % do consumo total de energia elétrica. As magnitudes sao

mostradas na Tabela 2.2.2.

Legenda Consumo médio diario (KWh)
1 Linha de recebimento 2 Linha de pendura 3 Linha de evisceragio
4 Linha de respingo 5 Linha de corfes 6 Sala de maquinas

Figura 2.2.4: Consumo médio didrio de energia elétrica do abatedouro em kWh (BUENO, 2008)

Tabela 2.2.2: Valores de consumo de energia elétrica por setores (BUENO, 2008)

Consumo médio diario de energia elétrica
Setor do Abatedouro
kWh %
1 Linha de
. 28,30 0,79
Recebimento

2 Linha de pendura 20,66 0,58
3 Linha de evisceracdo 58,16 1,62

4 Linha de respingo 2,83 0,08

5 Linha de cortes 4,98 0,14
6 Sala de méaquinas 3.469,19 96,79

O vapor € utilizado em todos os setores importantes de um frigorifico. Como ja fora dito,

uma grande parcela € usada no processo de escalda, ou para obtengdo de dgua quente ou mesmo
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como inje¢do direta. O vapor da caldeira € utilizado também para obtencdo de dgua quente
utilizada nos setores de abate e graxaria, para lavagem de instalagdes, pisos, equipamentos,
higiene pessoal e esterilizacdo de equipamentos de trabalho.

Outro setor, também brevemente mencionado, € a graxaria, onde sdo processados 0s
subprodutos para a obtencdo de farinha de carne e sebo. Na graxaria o vapor € utilizado nos
digestores, que sdao os equipamentos que fazem o cozimento dos subprodutos. A falta de vapor
para os digestores aumenta o tempo de processamento o que reflete em maior consumo de energia
elétrica, horas extra e perda da qualidade do produto final.

A utilizagdo de frio também é bastante explorada. Primeiramente, no resfriamento dos
frangos. As salas de corte, antecAmaras e sala de expedi¢do sdo climatizadas a 10 °C ou menos.
H4 também outro ambientes, como cAmaras de congelamento a -30 °C, além da producéo de dgua

gelada e gelo.

2.2.3 Recuperacio e utilizacio eficiente de energia no abatedouro e sua integracao com o

sistema de refrigeracao por absorcao

A implantagdo e manutencdo de um abatedouro avicola € uma tarefa bastante complexa,
pois engloba um amplo leque de materiais e servigos. Além disso, deseja-se conhecer as diversas
varidveis ligadas direta e indiretamente a operacdo do processo a fim de que, além de se encontrar
formas de integracdo do sistema de absor¢do com o abatedouro, o torne em um ambiente mais
sustentdvel gerando economia energética e financeira.

Nesse aspecto, a racionalizacdo energética assume uma forma essencial, pois é cada vez
mais presente a exigéncia de qualidade, padrdes de higiene e mecanismos para controle de
poluigao.

Busca-se, entdo, o que se chama de producdo sustentdvel, definida como a criacdo de
produtos e servicos usando processos e sistemas que niao sejam poluentes; que conservem a

energia e recursos naturais, economicamente vidveis, seguros e sauddveis para os trabalhadores,
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comunidades e consumidores; que recompensem socialmente os trabalhadores e estimulem sua
criatividade (VELEVA ET AL, 2001).

Fernandes (2004) sugere uma série de indices a serem observados dentro da preocupacio
em tornar o ambiente industrial de um abatedouro mais préximo possivel do conceito de
producdo sustentdvel, ja apresentado.

Os principais sao: Consumo de dgua por unidade produzida; Quantidade de substancias
quimicas persistentes, bioacumulativas e toxicas (PBT) utilizadas; Percentual de energia
consumida proveniente de fontes renovaveis; Potencial de acidificacdo; Quantidade de
antibidticos utilizados nos frangos; Consumo de detergentes; Consumo de energia por unidade
produzida; Residuos gerados antes de reciclagem; Propriedades fisico-quimicas dos efluentes;
Custos de adequacdo as normas ambientais, seguranca do trabalho e sadde ocupacional;
Percentual de embalagens biodegradaveis.

Conforme ja discutido brevemente, o ambiente industrial de abate de aves gera um alto grau
de “circulagao energética”. Ou seja, em praticamente todos os processos, desde o recebimento das
aves até a estocagem, a demanda energética estd sempre presente, principalmente na forma de
energia elétrica e térmica (frio e “calor”). Como toda essa energia ndo € destruida, constata-se que
uma grande parte se esvai para o ambiente atmosférico ou poderia ser melhor aproveitada.

Assim, o abatedouro, de uma forma geral, além de estar em um setor energo-intensivo,
representa um grande potencial na engenharia de recuperagdo e conservagdo energética, fator de
grande peso atualmente devido ao alto custo das fontes existentes.

Para se caracterizar uma fonte que represente um certo potencial recuperativo € preciso
desenvolver um balanco térmico através da determinacdo de temperaturas, taxa de consumo de
determinada fonte e, ndo menos importante, um estudo econdémico sélido para se justificar um
novo investimento.

Possiveis pontos observados sdo tanques de escalda, chillers para resfriamento de carcacas,
calor cedido pelos condensadores, influéncia de algumas préaticas na movimentagao do produto a
baixa temperatura, fatores estruturais, como isolamento térmico e, principalmente, a energia

contida nos subprodutos. A breve andlise desses itens € o objetivo dessa se¢ao.
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A maioria dos abatedouros possui miquinas para produgdo de gelo utilizando o sistema de
refrigeracdo central. Apds evisceracdo, a carcaca € imersa em uma mistura de gelo e dgua, sendo
que o fator tempo é preponderante no sentido de retardar os processos de deterioracao do produto.
Assim, a agitacdo da dgua no tanque permite um aumento da troca térmica, reduzindo o tempo de
resfriamento, além de facilitar a remocdo de microrganismos da superficie da carcaga. A
renovacdo desse fluxo de dgua € fundamental, a fim de se manter uma temperatura
suficientemente baixa viabilizando o processo de resfriamento e retardando a proliferacdo de
bactérias (NEVES FILHO, 1991).

Uma alternativa util € aproveitar o potencial térmico dessa corrente de d4gua proveniente do
resfriamento das carcacgas, antes do seu descarte. Neves Filho (1991) sugere uma configuragao
simples, em que a dgua de saida do tanque de pré-resfriamento € recolhida (1), filtrada e
bombeada (2) a um trocador de calor (3). A outra corrente a ser resfriada (5) também é dgua e,
devido ao processo de transferéncia de calor, serd lancada ao tanque de resfriamento (7) a uma
menor temperatura, reduzindo, assim, a demanda de gelo. O autor sugere também que o trocador

seja do tipo placas, devido a maior eficiéncia energética e praticidade para limpeza (Figura 2.2.5).

Figura 2.2.5: Recuperagdo energética através da dgua de resfriamento de carcacas

No setor de escalda, a forma mais comumente utilizada é a injecdo direta de vapor para
aquecimento da dgua na dorna e imersdo das aves para afrouxamento de suas penas. Nesse caso,

ha perdas de calor por conveccdo, radiacdo e evaporacdo. Apesar das perdas por radiacdo serem
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despreziveis e dos ganhos advindos do isolamento do tanque ndo justificarem o investimento,
acdoes como a instalacdo de uma cobertura e de tampas laterais para reduzir as perdas por
evaporacao podem produzir resultados expressivos (PARRY, 1989).

A renovagdo da dgua da dorna € fator essencial por normas de higiene e, nesse caso,
apresenta também grande potencial energético. Ou seja, semelhantemente ao esquema
apresentado na Figura 2.2.5, envolvendo os chillers de resfriamento, a d4gua com residuos que
deixa a dorna, aproximadamente a 55 °C, poderia ser filtrada e entéo forneceria energia térmica a
outra corrente de d4gua que seria utilizada para realimentagdo do tanque de escalda.

Assim como no caso da Figura 2.2.5, em que o pré-resfriamento da dgua representou a
economia na quantidade de gelo, nesse caso, o pré-aquecimento da dgua de alimentagcdo da dorna
de escalda representa uma economia energética na inje¢do de vapor.

Outro ponto que merece ateng¢do € a linha de alta pressao do sistema frigorifico, entre o
compressor € o condensador. Ha a possibilidade da inser¢do de um trocador de calor nesse ponto,
em que o calor sensivel do superaquecimento do gas, proveniente do compressor, € transferido
indiretamente a uma corrente de dgua, a ser utilizada em algum setor do abatedouro.

Dessa forma, a energia térmica a ser retirada no condensador, posteriormente, sofre uma
leve reducdo e, mesmo ainda sendo de grande magnitude, ocorre a um nivel térmico
relativamente baixo, tendo em vista que a temperatura de condensacao, nesse caso, nao ultrapassa
40 °C e a temperatura do gés de descarga do compressor pode atingir até 100 °C (NEVES FILHO,
1991).

Assim, o intuito do trocador de calor € aproveitar a regido de alta temperatura do fluido,
retirando uma energia térmica suficiente para aquecimento indireto de outra corrente, mas até que
o refrigerante atinja a condicdo de vapor saturado, pois ndo tem o intuito de condensar o
refrigerante. Neves Filho (1991) sugere uma configuragao (Figura 2.2.6) para obtencdo de dgua
quente. O “desuperaquecedor” é um trocador de calor com o intuito de obter o calor sensivel da

descarga do compressor.
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Figura 2.2.6: Esquema de um circuito para aquecimento de dgua utilizando o condensador e/ou

desuperaquecedor de um sistema frigorifico

Diversos outros fatores podem ser vistos como potenciais para recuperacdo energética e
material no ambiente industrial de abate de aves, desde a linha de processo até a estocagem do
produto final.

Primeiramente, ¢ importante mencionar que deve haver préticas que prezem a economia de
insumos. Nao misturar as correntes de dgua contendo proteinas e gorduras e as correntes
utilizadas para limpeza é um exemplo. Isso implica duas situagdes: tratamento e recuperagcao
energética apenas da dgua residual com carga organica e reuso da dgua limpa. Ainda assim, a
dgua de recolhimento dos subprodutos também pode ser reutilizada (apds recolhimento de
visceras e pré-separacao) para recolhimento das penas, podendo também contar com o auxilio de
purgas de dgua do chiller e do pré-chiller.

De qualquer forma, recomenda-se também que se recolha o maximo de residuos possiveis
sem a utilizagdo de dgua (com a ajuda de rodos, pds, vassouras ou até transportes a VvAcuo).
Assim, quanto mais se prioriza o transporte a seco, gera-se um menor volume de efluentes e,

concomitantemente, um melhor aproveitamento da matéria organica.
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Nas camaras de congelados, deve haver, por exemplo, um controle rigoroso de entrada de
umidade e “calor”, o que pode ser controlado com a utilizacdo de antecamaras, cortinas de ar e
sistemas de isolamento térmico adequados.

Estima-se que 10 % da energia elétrica consumida pelo sistema de refrigeracdo deve-se ao
ingresso de calor nas salas resfriadas e acendimento desnecessario de luzes, principalmente
incandescentes. Assim, além das possiveis solugdes citadas no pardgrafo anterior, nos casos
criticos, deve ser prioritdria a utilizagdo de sistemas automaticos de controle de luz e fechamento
das camaras (UNEP, 2002).

Um mapeamento exploratorio nas linhas de vapor pode ser util, no intuito de se localizar
perdas de pequenas correntes residuais de vapor e dgua quente, situagdes bastante comuns nesses
ambientes. Além disso, manutengdes preditivas e preventivas sdo fundamentais, haja vista que
pequenas perdas locais e continuas t€ém grande influéncia no consumo energético total.

Deve-se, também, atentar para fatores bdsicos, como reducdo do consumo de agua
(principalmente correntes quentes), reducdo de tempos de congelamento, investimentos em
equipamentos modernos, principalmente compressores de ar e refrigerante mais eficientes,
condensadores com manutencdo e limpeza periddicas e, se possivel, estudar possiveis potenciais
de uso de energia solar, como para pré-aquecimento da dgua de alimentacao da caldeira.

Fritzon e Berntsson (2006) investigaram o potencial de recuperacdo de energia térmica em
um abatedouro na Suécia através da recuperagdo do excesso de calor de compressores de ar e de
refrigerante, de gases de exaustdo das caldeiras, de condensadores e calor latente do refrigerante
(amonia) superaquecido, resultando em uma economia de 16 % de energia elétrica.

O Guia Técnico Ambiental de Graxarias (2008), produzido pela CETESB (Companhia de
Tecnologia de Saneamento Ambiental) e pela FIESP (Federacdo das Industrias do Estado de Sao
Paulo) recomenda algumas estratégias e praticas econdmicas, ambientais e técnicas, que evitem
ou reduzem a emissdo de poluentes no meio ambiente e resultem em maior economia energética.
As principais podem ser citadas e coincidem com os objetivos dessa sec¢ao:

1) Utilizar iluminag@o natural, o quanto possivel, ou sistemas de ilumina¢do ou lampadas

mais eficientes;
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i1) Utilizar fontes renovéveis de energia: biomassa em geral (madeira, bagaco de cana, etc.)
e biogds; verificar viabilidade de se utilizar o sebo das graxarias;

iii)Acondicionar adequadamente todos os residuos coletados (recipientes e dreas secas, com
coberturas e preferencialmente fechadas) e destind-los para aproveitamento ou para
disposi¢do final o mais rdpido possivel;

iv)Garantir boa vedacdo e manutencdo de eventuais camaras frigorificas e verificar
possibilidade seu desligamento em certos periodos do dia, desde que ndo se comprometa
a conservacao dos materiais (ex.: em hordrio de pico de demanda ou outro periodo);

v) Utilizar d4gua quente somente onde esta é realmente necessaria e evitar o desperdicio, em
geral, em dreas com residuos gordurosos; sangue e materiais protéicos, que tendem a
grudar nas superficies;

vi)Fazer limpeza a seco antes de qualquer lavagem com &4gua e utilizar, preferencialmente,
sistemas de alta pressdo e baixo volume;

vii) Isolar termicamente tubulacdes e tanques de sistemas de aquecimento e de
refrigeragdo;

viii) Manter sistemas de ar comprimido e de geracdo e distribuicio de vapor sem
vazamentos;

ix)Otimizar e manter as eficiéncias de combustdo nas caldeiras.

x) Onde possivel, coletar e utilizar condensados de sistemas de refrigeracdo e da purga das
caldeiras, linhas de distribuicdo e digestores continuos.

xi)Evaporar as dguas geradas no cozimento por processo imido (aquecimento por injecao
direta de vapor no material), ao invés de lang¢é-las para os efluentes, juntando o material
seco ou concentrado resultante as farinhas em processo.

xii) Evaporar a 4gua do soro separado de sangue coagulado (antes de seu
cozimento/secagem), ao invés de descartd-lo como efluente liquido, direcionando o
material seco ou concentrado para a produgado das farinhas.

xiil) Recuperar calor residual de correntes quentes como efluentes liquidos, gases de

combustdo das caldeiras, vapores/gases de exaustdo dos digestores/ secadores da
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graxaria, de compressores, etc. - ex.: para aquecer ou pré-aquecer dgua ou materiais

(alimentacdo de cozinhadores/digestores/ secadores).

Dencker et al (2002) sugerem também: (i) Modificagdes nos sistemas de limpeza e de
distribuicao de dgua no intuito de se minimizar seu uso e evitar contato com residuos com DBO
(Demanda bioquimica de Oxigénio) soldvel; (i) Vdalvulas mais econdmicas e sistemas
automdticos que evitam desperdicio; (iii) Recolhimento de sangue, gorduras e correntes de alta
concentracdo em vias separadas; (iv) Coleta de residuos preferencialmente a seco para melhor
aproveitamento na graxaria; (v) Reciclagem e reutiliza¢do dos efluentes , depois de tratados, para
limpeza; (vi) Evitar mistura de d4gua limpa com correntes com residuo organico.

Os fatores citados até agora representam oportunidades no intuito de se aumentar a
eficiéncia energética global de um abatedouro de aves. Obviamente, envolvem investimentos
iniciais, mas que, em longo prazo, serdo notadamente recuperados, além tornarem o ambiente
industrial mais sustentdvel. A Figura 2.2.7 apresenta de forma resumida os principais potenciais

de recuperagdo energética em abatedouros.

Fontes PotenC|aJs !Energ]a Possiveis Demanda
para Recuperagao [Disponivel Energética
Energética (MJ/dia) (MJ/dia)

Aplicagdes

Calor'ResiduaI 30. Produgio de Agua 30.000
dos Digestores quente (82 °C)

Calor Residual do . .
6leo Lubrificante  5.250 Producgo de Agua g 54

dos Compressores morna (43 °C)

Calor do
Desuperaquecedor 120.000

Pré-Aquecimento
e do condensador

da agua de 335.000

Retomo de Condensado alimentagéo da
e Descarga de fundoda | 55 275 Caldeira
Caldeira

Calor Residual do
6leo Lubrificante dos ~ 1.450
Compressores a Ar

Produgéo de Agua
morna (43 °C)

1.000

Figura 2.2.7: Oportunidades potenciais de recuperacdo de energia térmica em abatedouros. Traduzido

de UNEP (2002)
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Entretanto, sdo pequenos focos, o que ndo os torna menos importantes, mas nao Sao
aplicaveis diretamente ao proposito desse trabalho, o qual tem um maior impacto muito maior e,
por isso, necessita de uma fonte de energia térmica residual oferecida em maior escala. Essa pode

ser encontrada direta e indiretamente nos residuos obtidos com o processo de produ¢do do frango.

2.2.3.1 Recuperacio energética direta e indiretamente através dos subprotudos do abate de

aves

De acordo com os conceitos ambientais, a atividade de abate de animais, no caso, aves, é
uma atividade potencialmente impactante, em virtude dos residuos organicos produzidos. Préticas
antigas como enterro ou lancamento dos detritos em rios sdo praticamente inexistentes em
abatedouros de grande porte.

Os residuos obtidos com o processo de abate dos frangos incluem principalmente pele,
gordura, sangue, cabecas, cortes lesionados e pés e ossos com residuos de carne aderida. Todos
possuem propriedades bioquimicas nutricionalmente vantajosas e com diversos potenciais para
aproveitamento.

A graxaria € o setor responsavel pelo processamento desses residuos e, usualmente, produz
6leo e farinha para ra¢do animal, por meio de processos de digestdo através de energia térmica e
pressdo. E, por lidar com matéria-prima putrescivel, esse setor demanda importantes cuidados
operacionais.

As figuras subseqiientes mostram fluxogramas tipicos do aproveitamento desses residuos na
graxaria. No caso das visceras (Figura 2.2.8), os residuos sao cozidos no digestor (2) e depois vao
para a caixa perculadora (3), a qual transporta as visceras por meio de pés helicoidais até a prensa
(4). O ¢dleo obtido nesse processo escorre para o tanque coletor (8).

Na prensa, a viscera é moida, extraindo-se até 89 % de sua gordura total em forma de 6leo,

que segue para o tanque coletor. A parte sélida segue para o moinho (5), o qual a transforma em
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farelo. Esse material segue para o elevador de canecos (6), que a leva até a altura em que se
encontram os silos de armazenagem (7), onde a farinha é preparada para armazenamento e
transporte. O elevador e o transporte por rosca ja tém alternativas, como o transporte a ar
comprimido, que € mais econdmico e higi€nico (FERROLI ET AL, 1997).

O 6leo que é armazenado no tanque coletor durante os processos de prensagem €
transportado até os tanques decantadores (9), sendo que a parte s6lida (borra), que se acumula no
fundo do tanque, volta para os digestores. Depois de passar por um processo de secagem e

clarificacao (10), o 6leo limpo € armazenado (11) e estd pronto para ser utilizado.

Borra

1 Peneira Hidrostatica &

Y
2 Digestor

W
| 3 Caixa Perculadora |

A4

| 4 Prensa |-2% _sfg Tanque coletor 9 Tanques
Decantadores

Visceras

Oleo limpo
5 Moinho 10 Secagem e
Clarificagao
A J
|6 Elevador de canecosl \
11 Tanque

(armazenamento)

|? Silos (armazenamento)l

Figura 2.2.8: Processamento usual de visceras (adaptado de FERROLI ET AL, 1997)

Os equipamentos utilizados para fabricacao de farinha e 6leo a partir do sangue e de penas
sd0 muito semelhantes aos equipamentos do processamento de visceras. Conforme mostra a
Figura 2.2.9, algumas fébricas utilizam uma prensa desaguadora (2) antes dos digestores, que
retira o excesso de dgua das penas e diminui o tempo de hidrélise. O sangue, também antes de
seguir para o digestor (4), é coagulado (3). Apds o processo de coc¢do de penas e sangue, O

produto € despejado na caixa de armazenagem (5), seguindo por meio de transportes helicoidais
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até a esteira magnética (6). A farinha passa por um processo de secagem (7) e, entdo, segue
caminho semelhante ao da farinha de visceras.

Conforme visto, o material graxo é aquecido nos digestores, que podem ser de batelada ou
continuo, dependendo da forma em que a digestdo acontece. Esse ultimo tipo € preferivel, pois
permite maior controle da digestdo e confinamento dos gases e vapores gerados, além de
consumir menos energia. Assim, esse material sofre uma série de transformacdes fisicas e
quimicas em processos que envolvem aquecimento, desidratacio, separacdo e moagem de 0ssos,
carnes, gorduras e outros materiais. Sao obtidos, assim, 6leos, gorduras e sélidos ricos em

proteinas, além de mais residuo gerado no processo (BARROS E LICCO, 2008).

[1 Peneira Hidrostétical

3 Sistema coagulador \|/
l2 Prensa Desaguadoral
de sangue
| Sangue Penas )

Agua residual

- (tratamento)

4 Digestor
A4

|5 Caixa (armazenamento)l

A
| 6 Esteira magnética |

farinha

\
IB Elevador de canecosl

\
|9 Silos (armazenamento)l

Figura 2.2.9: Processamento usual de penas e sangue (adaptado de FERROLI ET AL, 1997)

Alternativas recentes de aproveitamento desses residuos t€ém surgido, como, ao invés de
utilizar a gordura para produgdo de farinha, gerar biodiesel (GHASSAN ET AL, 2004) ou até
utilizacdo em alimentos, como produtos empanados, molhos, pastas e fermentados (ROQUE,

1996). Isoladamente, a sangria € o maior poluidor no abatedouro, entretanto possui Gtimas
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propriedades nutritivas para fabricacdo de ragdo animal. Springmann (1997) recomenda que o
sangue seja coletado em calhas de agco inoxiddvel com prote¢des laterais escamotedveis e com
dois orificios de saida no fundo, um para o sangue e outro para a dgua de lavagem. Os dois
orificios devem operar alternadamente. Esse procedimento implica no melhor aproveitamento do
poder nutritivo do sangue, ja que ndo € mais misturado com o tratamento primério.

Na graxaria, geralmente, ha também estacoes de tratamento de odor e efluentes, além de
flotadores de gordura. Os gases e vapores emitidos com o processo de coc¢do geralmente sdo
condensados e os efluentes sao levados a lagoas de decantagao.

Devido aos possiveis problemas ambientais com o processamento dos subprodutos, as
atividades da graxaria sdo reguladas e fiscalizadas pelas autoridades sanitdrias do Ministério da
Agricultura, Pecudria e Abastecimento — MAPA, que produzem instru¢cdes normativas contendo
orientagdes acerca do ponto de vista de seguranga sanitdria das instalacdes e dos produtos.

E importante mencionar que as fabricas de subprodutos de origem animal atualmente nio
devem ser vistas como o setor imundo do abatedouro. Apesar de processarem o que nao €
aproveitado primariamente para alimentacdo humana, ji4 contam com tecnologias avancadas de
transporte e processamento, sistemas de reaproveitamento de dgua e energia, utilizagdo como
fontes alternativas e estacdes eficientes para tratamento de efluentes.

Os residuos do abate dos frangos, como visceras, penas, sangue e pés representam o maior
foco de recuperacdo energética compativel com o propdsito desse trabalho, que € utilizacdo
indireta dessa energia residual para funcionamento de um sistema de absorcdo e,
conseqiientemente, aumento da eficiéncia energética no processo produtivo e reducao de custos.

Serdo propostas trés alternativas nesse trabalho e serdo apresentadas na sequéncia.

2.2.3.2 Recuperacao energética a partir do calor residual dos digestores

O processo de cozimento das visceras se da pelo tempo e drea de contato da massa com a

fonte de calor. Dura em média 2 horas, mas o ponto 6timo deve ser encontrado pelos volumes de
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carga, composicdo das mesmas e tempo de processo. As cargas devem ser compostas com 0ssos,
residuos de carne mecanicamente separada e gordura, sendo dosadas no digestor continuo com
aquecimento em camisa (SPRINGMANN, 1997).

O processo de digestao pode ser em alta ou baixa temperatura. No primeiro, a dgua ferve
rapidamente e evapora-se depois que a temperatura dos subprodutos no digestor alcanga 100 °C.
Quando a temperatura aumenta para 110 — 130 °C, toda a 4dgua ja se evaporou e o material fica
extremamente frito na gordura quente, além de exaurir grande quantidade de gases com mau odor
(AUVERMANN ET AL, 2004).

Assim, € possivel separar quase toda a gordura e mais de 60 % da dgua presente nos
subprodutos utilizando o processo de digestdo em baixa temperatura (50 — 60 °C, exatamente
acima do ponto de fusdo da gordura animal). Esse processo otimiza a energia térmica necessaria
para esterilizagc@o e evaporacdo da dgua, reduzindo o consumo de 6leo pela caldeira.

Como resultado do processo de coccdo (ou digestdo), tem-se, além da gordura, a
evaporacdo da umidade antes presente no material, além dos gases gerados no processo.
Aproximadamente 60 % do peso dos subprodutos é devido a presenca da massa de dgua que
também € inserida nos digestores. E, além disso, o aproveitamento energético dos vapores
gerados nesse processo para pré-aquecer os residuos pode representar uma economia de 20 a 25
kg de 6leo combustivel na caldeira por cada tonelada de material processado (UNEP, 2000).

Amos (1997) sugere que a energia térmica recuperada dos vapores de saida do digestor
pode ser usada para outras aplicagdes como pré-aquecimento da dgua de alimentacao da caldeira,
utilizacdo como fonte priméria em sistemas de refrigeracdo por absorcdo para refrigeracdo de
pequenos ambientes, a temperaturas ndo muito baixas e, por ultimo, pré-aquecimentos dos
proprios residuos para digestdo em baixa temperatura.

Amos (1997) estudou trés cendrios em uma planta industrial de abate. No primeiro,
utilizou um sistema de digestdo por batelada sem recuperacdo de calor. No segundo, para o
mesmo sistema de digestdo, aproveitou o calor residual do processo de coccdo para obtencdo de
agua quente. No terceiro cendrio, o sistema de digestao foi alterado para um digestor continuo em
baixa temperatura, além de manter o sistema de recuperacdo energética similar ao segundo

cendrio. Consequentemente, segundo o autor, a carga da caldeira foi reduzida aproximadamente
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em 33 %, quando o sistema de recuperacdo de calor foi utilizado, e por mais 30 % quando usado
o sistema de digestdo em baixa temperatura.

Assim, o produto do processo de coc¢do, na fase gasosa, € principalmente a umidade
evaporada dos subprodutos, que carrega uma pequena parcela de gases com maus odores e que
precisam, inicialmente, passar por um processo de condensagdo, antes do tratamento quimico
devido. Alternativamente, essa corrente pode ser utilizada como fonte de energia térmica para o
sistema de absorcao, conforme mostra a Figura 2.2.10. Digestores industriais podem gerar vazdes
de até 15.000 kg/h de vapor residual no processamento de 33.300 kg/h de residuo com 45 % de
umidade (HAARSLEV INDUSTRIES, 2009).

Tratamento quimico
Trocador de calor do ' ( ; de odores

Sistemma de Absorgao

* Condensado para
tratamento de agua

-

Yapores gerados no
processo de cocgao

Vapor
{Caldeira)
é Condensado
%L; (Retoma a Caldeira)
—
- Subprodutos
Subprodutos cozidos
e Digestor Continuo

Figura 2.2.10: Esquema de aproveitamento dos gases gerados no processo de coc¢do

A Unica “desvantagem”, no caso, é que esse vapor sai a pressdo ambiente e, portanto, nao
possui uma temperatura muito alta. Todavia, sua utiliza¢do encaixa-se perfeitamente na producao
de dgua quente, normalmente obtida com o vapor de alta pressdo proveniente da caldeira. Essa

op¢ao serd melhor apresentada no capitulo 4.
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2.2.3.3 Obtencao de biogas através de correntes residuais com material organico

proveniente do abate/manejo de aves

Utilizando as correntes residuais de dgua da producgdo e abate de aves, a geracao de biogas
através da digestdo anaerdbica dos residuos organicos em correntes liquidas é uma alternativa
pratica e vidvel. Além disso, sua operacdo € simples e barata e pode ser feita em tanques isolados
e aquecidos, geralmente feitos de concreto, fibra de vidro ou metal com um dispositivo para
captura do gas (PAGAN ET AL, 2002).

No abatedouro, usa-se dgua em larga escala e, na maioria dos casos, hd o contato com a
matéria organica residual. Em média, de 25 a 30 litros de d4gua sdo consumidos por cabeca de ave
abatida. A sua necessidade provém de lavagens de pisos e instalacdes, dreas de recebimento das
aves, lavagem das caixas utilizadas no transporte, sala de abate e sangria, escalda, depenagem
mecanizada, evisceragdo, resfriamento nos chillers (dgua do tanque e do gelo), embalo,
congelamento, expedi¢do, além de setores da graxaria (BLISKA E GONCALVES, 1998).

A Tabela 2.2.3 resume as caracteristicas tipicas dessa corrente residual, que basicamente &,
além do grande volume de 4gua, a grande quantidade de lipideos, proteinas e sélidos nao-
soliveis, devido ao uso irracional de dgua na limpeza e presenca de residuo de sangue mal
encaminhado para a graxaria, gorduras soluveis e fezes (EPA, 2002).

Preliminarmente, deve ser feito um tratamento fisico na dgua residual captada, para retirada
das partes solidas (penas, pele, gorduras, 0ssos) e sua condugdo aos digestores da graxaria. Esse
processo deve ser feito, preferencialmente, de forma mecanica para melhor aproveitamento desses
residuos no processo de coc¢do. Entretanto, caso seja utilizada a flotagdo por ar dissolvido
(DAF), o envio das partes s6lidas aos digestores torna-se nutricionalmente invidvel (EPA, 2002).

Agua também §é utilizada na graxaria e tem diferentes caracteristicas da corrente residual
coletada no processamento da carne comestivel, pois contém material organico proveniente dos
processos de digestdo e esterilizacdo, limpeza do local e dos equipamentos e, principalmente, o
vapor em larga escala ja condensado oriundo dos digestores (cujo potencial térmico foi analisado

no item 2.2.3.2). Suas caracteristicas sdo mostradas na Tabela 2.2.4, como presenca de grande
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carga de material organico, nitrogénio e fésforo, devido a predominéncia de sangue e gorduras

(EPA, 2002).

Tabela 2.2.3: Caracteristicas tipicas de dguas residuais em abatedouros. Traduzido de EPA (2002)

Parametro Valores tipicos
Fluxo/PVA' (gal/Ib) 1,0114 - 1,7452
DBO (mg/L) 1.662 —3.293
TSS® (mg/L) 760 — 1.657
Oleos e gorduras (mg/L) 665 — 793
NKT* (mg/L) 54 — 80
Fésforo (mg/L) 12-72
Bactérias de coliformes fecais (UFC/100 L) | 8,6%10° - 9,8*10°

'PVA = Peso vivo abatido (1 Ib = 0,4536 kg)

2] gal = 3,7854 litros

TSS = Total de Sélidos Suspensos

“NKT = Nitrogénio de Kjeldahl Total ( combinagdo da aménia e do nitrogénio orgdnico)
*UFC = Unidades de formagdo de colénias de bactérias

Tabela 2.2.4: Caracteristicas tipicas de dguas residuais de graxarias em abatedouros. Traduzido de EPA

(2002)
Parametro Valor tipico (Graxaria)
Quantidade de material processado (1000 [b/dia) 1.442
Fluxo/Material (gal/1000 [b) 201
DBO (mg/L) 1.984
TSS (mg/L) 3.248
Oleos e gorduras (mg/L) 1.615
NKT (mg/L) 180
Fésforo (mg/L) 38
Bactérias de coliformes fecais (UFC/100 L) 1,2%10°

O envio dos residuos liquidos (com dejetos do processo de abate) para formacgdo de lagoas
(ou armazenamento em reatores) € o meio mais Obvio e vidvel para geracdo de biogds, mas,
costuma-se utilizar também, em menor escala, a cama de frango, que junta todos os residuos

inaproveitados, como fezes, penas e restos de racio (PAGAN ET AL, 2002).
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Esse processo € considerado um tratamento secunddrio, pois tem a inclusdo de uma etapa
bioldgica, realizada por uma grande quantidade de microrganismos, para remoc¢do de DBO
solivel e até em suspensdo niao removido em um tratamento primdrio, que € a remocao de sélidos
grosseiros. Geralmente, usam-se as lagoas de estabilizacgdo, filtros anaerdbicos e reatores UASB e
sistemas de lodos ativados. Além de ser uma forma de tratamento de residuos adequada, reduz o
odor e a poluicdo ambiental, produz uma fonte de energia utilizavel na prépria fabrica e permite a
recuperacdo do residuo sélido do tratamento quando utilizado como fertilizante (SALMINEN E
RINTALA, 2001).

A Figura 2.2.11 mostra um reator construido em 2006 em uma ilha nas Filipinas. O tanque
recebe os residuos liquidos com dejetos de uma producdo de 800.000 aves mensalmente e gera

2.500 m® de biogés diariamente (USAID, 2007).

Figura 2.2.11: Reator de baixo custo para geragdo de biogds com de dejetos de aves (USAID, 2007)

O biogds é um gis de elevado poder calorifico, rico em metano e é produzido na
fermentacdo do material orgdnico em condicdo anaerdbica. Abatedouros que utilizam lagoas
anaerdbicas para tratamento de dgua residual ja produzem biogés, que geralmente é dissipado
para o meio. Biogds contém predominantemente metano, o diéxido de carbono e outros

componentes, como sulfeto de hidrogénio (H,S) e umidade (Tabela 2.2.5).
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Tabela 2.2.5: Composigoes do Biogds (WHEATLEY, 1990)

Componente % (vIv)
Metano 52-95
Di6xido de Carbono 10-50
Sulfeto de Hidrogénio 0,001 -2
Hidrogénio 0,01 -2
Nitrogénio 0,1-4
Oxigénio 0,02 -6,5
Argdnio 0,001
Monoxido de Carbono 0,001 -2
Amonia s/d
Organicos s/d

Uma série de estudos da UNEP (1999) apontou que a energia disponivel no biogds através

da digestdo anaerdbica de dguas residuais usualmente representa de 10 a 20 % da demanda
energética de um abatedouro tipico. A Tabela 2.2.6 mostra a recuperacio energética através do

biogés produzido pela digestao anaerébica de dejetos de aves.

Tabela 2.2.6: Produgdo de Metano e Oferta energética com a produgdo de biogds. Traduzido de UNEP
(1999)

Digestdo anaerdbica de dguas residuais

Material disponivel para digestao

1.000.000 litros/dia

Carga organica disponivel para digestao

5.700 kgDQO'/dia

Taxa de Conversao de Metano

0,352 m’/kgDQO removido

Taxa de Remog¢ao de Material Organico

85 %

Producdo de Metano

1.705 m’CH /dia

Oferta Energética

61.055 MJ/dia

Porcentagem da demanda energética de

uma planta tipica’

18 %

7 — —
Demanda Quimica de Oxigénio

’Demanda energética de uma planta de abate tipica: 237.000 MJ/dia
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Segundo Chernicaro (1997), a expressao geral que determina a producio tedrica de metano
por grama de DQO removida do despejo € como mostra a Equacado 2.2.1, sendo DQOcp4 a carga
de DQO removida no reator e convertida em metano (gDQO) e K(t) o fator de correcio para a
temperatura operacional do reator (gDQO/m?). Este dltimo pardmetro é calculado conforme a
Equagdo 2.2.2, sendo K a DQO correspondente a um mol de CHy (64 gDQO/mol), R a constante

dos gases e t a temperatura operacional do reator.

DQO
Vol _ D0, (2.2.1)

COK®@)

P, K
K(f)=—2:m — 222
© R-(273+1) (222

2.2.3.4 Recuperacao energética a partir do calor de compressao e/ou gases de descarga da

caldeira

Uma ultima alternativa potencialmente menor do que apresentado nos itens 2.2.3.2 ¢ 2.2.3.3
€ o aproveitamento do calor residual do sistema de refrigeracdo dos préprios compressores. A
implantacdo do sistema de recuperacdo € possivel tanto em compressores de ar quanto de
refrigerante.

Estima-se que 80 % da energia gasta na compressao se transforma em calor e que parte do
calor produzido pelo processo de compressao do fluido se transmitem para o ambiente
(ELETROBRAS, 2005).

Nesses sistemas, a maioria da energia térmica resultante do processo de compressao do
fluido € transferida para o dleo, que ciclicamente, deve ser refrigerado para continuagdo do
processo. Os dois sistemas mais comuns ja existentes sao a ar, 4gua ou termossifao.

No caso dos compressores resfriados a ar, o calor dissipado pode superar em até 70 % da

energia elétrica consumida pelo motor e nos compressores resfriados a dgua o calor transmitido
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para a sala dos compressores pode atingir valores da ordem de 15 % do seu consumo
(ELETROBRAS, 2005).

No caso do uso de dgua para arrefecimento do 6leo (Figura 2.2.12), esse deixa o separador
passando através de um filtro na bomba de 6leo. Posteriormente, passa por um trocador de calor
(casco e tubo ou placas), onde perde energia térmica para uma corrente de d4gua. O 6leo resfriado
€ entdo filtrado e retorna ao compressor para a injecao (YORK REFRIGERATION, s/d).

Atualmente, o sistema por termossifao é mais comum (Figura 2.2.13). Ele € semelhante ao
sistema a dgua. A diferenca é que a dgua € substituida por refrigerante em ebulicdo no tubo de
6leo no trocador de calor. O sistema termosifdo ¢ basicamente um evaporador inundado,
alimentado por gravidade a partir de um tanque de refrigerante liquido num receptor termosifao,
colocado acima do nivel do trocador de calor. Como o 6leo quente entra no lado do casco do
trocador, o refrigerante evapora no tubo, com as bolhas elevando-se numa linha de retorno de
volta ao termosifao. O vapor gerado neste processo € direcionado para o condensador onde libera

calor e retorna para o tanque de liquido.

e

r = === ¥ Condensador

3

Separador de dleo
VA 7

!
- v

g Separador de Liguido

LFE |
Agua Fria de oleo Agua Quente

Figura 2.2.12: Compressor parafuso com resfriamento do dleo a dgua
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Figura 2.2.13: Compressor parafuso com resfriamento por termossifdao

Felamingo (2007) estudou a recuperacdo de calor do sistema de refrigeracdo do dleo de
quatro compressores de ar, juntamente com a energia térmica presente nos gases de exaustao de
uma caldeira de vapor a gés natural (Figura 2.2.14).

Nos compressores, os trocadores “dleo-ar” foram substituidos por trocadores de placas
“6leo-dgua”, e entdo foi possivel o armazenamento desse calor em um circuito hidronico fechado,
denominado “circuito de dgua quente”.

Com a solucao proposta, das 300 7R antes produzidas pelo sistema de compressdo, 40 %
passaram a ser produzidas por um chiller por absorcdo, cuja insercdo de energia térmica era
proveniente do calor rejeitado dos compressores e dos gases de exaustdo da caldeira. O “circuito
de dgua quente” e o arranjo do sistema de recuperacdo de calor estdo representados na Figura

2.2.14.
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Figura 2.2.14: Fluxograma do Sistema de recuperagdo de calor (FELAMINGO, 2007)

Dessa forma, sugere-se a insercdo de diferentes configuragdes para troca de calor e
recuperacdo da energia térmica residual de compressores e, se possivel, dos gases de exaustao da
caldeira, desde que esses nio se tornem um condensado corrosivo.

Essa aplicagdo representa grande potencial para aumento da eficiéncia térmica de uma
planta industrial, podendo ser na geracdo de 4gua quente ou até no funcionamento de um ciclo de
refrigeracdo por absorcao. Caso as alternativas dos itens 2.2.3.2 ou 2.2.3.3 forem acatadas para o
sistema de absor¢do, recomenda-se, para esse item, obten¢do apenas de 4gua quente, que também

¢ utilizada em larga escala no abatedouro.

2.3 Estudo de viabilidade economica

2.3.1 A importancia da viabilidade economica na implantacio de sistemas de absorcao

Nos sistemas de absorcao, os trocadores de calor representam cerca de 80 % do total dos
equipamentos que formam o sistema. Assim, um esfor¢o vélido € encontrar sistemas desse tipo de

baixo custo, o que gerard grande economia no custo final dos equipamentos. Por exemplo,
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quando se compara com os trocadores convencionais, tipo carcaga e tubos, os trocadores
evaporativos t€ém um custo 30 % menor (KERN, 1969).

Segundo Cortez et al (1994), é extremamente importante a associacdo da viabilidade
técnica-econdOmica com a implantacdo de um sistema de refrigeracdo por absor¢do, seja com
queima direta ou com cogeracao.

O custo total do sistema de absorcdo € maior que o custo de sistemas de compressao,
entretanto, ambos t€m diversos equipamentos em comum, que podem ser reaproveitados. Espera-
se, assim, que o capital investido retorne em pouco tempo, principalmente por causa da grande
economia de energia elétrica, além da possibilidade de se obter, direta ou indiretamente, a fonte
de energia térmica no préprio ambiente industrial.

Energeticamente, ja foi provado que a troca € vidvel, mas, como os equipamentos por
absor¢do sdo complexos e caros, uma andlise econdmica € talvez tdo importante quanto, e €
decisiva para andlise de viabilidade do projeto.

Por isso, deve haver um dimensionamento de custo de todos os equipamentos que deverao
ser trocados, uma comparagdo financeira entre a energia elétrica poupada e custo de instalagdo,
entre outros, utilizando-se métodos como VPL, TIR, payback, que serdo vistos na proxima secao,

no intuito de se analisar o retorno do investimento e que o viabilize.

2.3.2 Ferramentas para analise de viabilidade econémica

2.3.2.1 Taxa Minima de Atratividade (TMA)

Os métodos de avaliacdo de investimento que serdo apresentados levam em conta, como ja
dito, a varia¢do do valor do dinheiro no tempo. Dessa forma, deve-se utilizar uma taxa de juros
quando a andlise for efetuada através de um deles. A questdo € definir qual serd a taxa a ser

empregada.
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A Taxa Minima de Atratividade (TMA) € a taxa a partir da qual o investidor considera que
estd obtendo ganhos financeiros. Ela também € considerada como um ponto de partida para
qualquer andlise financeira. No entanto, trata-se de um conceito relativo, pois depende de
diversos parametros, como caracteristicas econdmicas de cada pais em determinada época.
Comumente, parte-se da idéia de que, para que um projeto de torne atrativo, a taxa de juros a ser
usada na andlise econdmica deve ser equivalente a maior rentabilidade das aplicacdes correntes e

de pouco risco.
2.3.2.2 Valor Presente Liquido (VPL)

O Valor Presente Liquido é o método que concentra todos os valores esperados em um
tinico periodo, o inicial. E o método que melhor demonstra o retorno de um investimento sendo
determinado pela soma algébrica dos saldos do fluxo de caixa descontados a TMA para
determinada data (WOILER E MATHIAS, 1986).

Uma férmula geral para o cédlculo do valor presente, considerando o efeito do imposto de

renda e a depreciacao, € mostrada na Equacao 2.3.1 (PAMPLONA E MONTEVECH]I, 2001):

VPL=1, {tij(Hi)"](1—r)+r-§n;DEf; (1+i)” (2.3.1)

Jj=1 Jj=1

Sendo I, o investimento inicial, i a taxa de juros (nesse caso, a TMA), DEP a despesa da

depreciacdo, FC o fluxo de caixa antes do imposto de renda (IR), ambos no periodo j e 7 a

aliquota do imposto de renda. Os métodos de depreciacdo sdao mostrados no item 2.3.2.7.
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2.3.2.3 Taxa Interna de Retorno (TIR)

Define-se a TIR como sendo a taxa de juros para a qual o valor atualizado das receitas se
torna igual aos desembolsos. Isto significa dizer que a TIR é aquela que torna nulo o valor
presente liquido do projeto. Utilizando esse método, a TIR deve ser comparada com a TMA como
base para tomada de decisdes. Ou seja, uma TIR menor que a TMA indica que o projeto pode ndo
ser interessante, haja vista que além de ser menos vidvel economicamente, ainda envolverd o
trabalho externo para realizagcdo do projeto.

A determinacdo exata da TIR pode ser feita por tentativa e erro para problemas mais
simples, pode ser determinada graficamente pelo VPL variando-se a taxa de juros ou, como

utilizado nesse trabalho, pelo método de Newton-Raphson.

VPL=1 + Z FC,-(14+TIR)” =0 (2.3.2)

j=1
2.3.2.4 Payback descontado

O Payback, que poderia ser traduzido como prazo para recuperagdo do investimento, € o
periodo no qual os beneficios gerados pelo projeto cobrem o capital utilizado para implanta-lo e
manté-lo. De todos os métodos, esse € o mais intuitivo (VINHA E VERISSIMO, 2006).

O Payback descontado utiliza a taxa de juros determinada, que pode ser a TMA, e, assim,
leva em conta o valor do dinheiro com o passar do tempo. Ele pode ser encontrado satisfazendo-

se a Equacdo 2.3.3 para um periodo j qualquer, que serd o payback.

Zn:ch (1+TMA) =1 233)

J=1
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2.3.2.5 Analise pelo Custo/Beneficio

O método Custo/Beneficio tem um objetivo um pouco diferente dos métodos apresentados
anteriormente. Ao contrdrio, ndo corresponde ao investimento como um todo, mas o analisa
fragmentadamente indicando o custo energético de determinado equipamento dentro do sistema.

Para o presente trabalho, o Custo/Beneficio serd determinado pela razdo entre a soma dos
custos gerados, em unidade monetdria, e o efeito ttil produzido energeticamente. O resultado serda
uma visdo da eficiéncia e valorizagdo do beneficio gerado pela funcdo do equipamento no

sistema.

Custos Uniformes Liquidos

C/B= (2.34)

Energia produzida

2.3.2.6 Fluxo de caixa

H4 diversos tipos de fluxo de caixa, de acordo com a forma que se distribuem durante cada
periodo. Os principais sdo:
*  Fluxo de Caixa Simples;
Série Irregular;
*  Série Uniforme;
Série Gradiente Linear;

»  Série Gradiente Geométrico.

As séries apresentadas, na verdade, ndo sdo independentes, pois para se calcular séries mais

complicadas, s@o necessarios conceitos mais simples. Nesse trabalho, apenas a série Gradiente
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Geométrico ndo serd utilizada. Serd apresentada apenas a séria Gradiente Linear, pois engloba o
todo conceito das demais anteriores.

A Figura 2.3.1 mostra a distribui¢cdo dos balangos durante os periodos, distribuidos de tal
forma que corresponde a soma de uma série uniforme e uma séria irregular, mas com um
aumento gradativo de um valor “(n-1)G” a cada periodo n. “A” corresponde a parcela do FC

(X344
l

uniforme, “P” o valor final, atualizado do fluxo de caixa, a taxa de juros escolhida e “G” a

parcela que aumenta gradativamente (Equacdo 2.3.5).

ARG (=13
At+i ¢

P PI ! PII

Figura 2.3.1: Fluxo de Caixa Representativo da Série Gradiente Geométrico

(2.3.5)

P:P.+P,,:A_{(1+i)” —I}_G{(lﬂ)” —i.n—l}

i(1+i)" i*(1+0)"
2.3.2.7 Depreciacao de bens

A depreciacdo de bens do ativo imobilizado corresponde a diminuicdo do valor dos
elementos ali classificdveis, resultante do desgaste pelo uso, acdo da natureza ou obsolescéncia
normal. H4 diversos tipos de métodos para calculo da depreciacdo. Os principais estdo listados a
seguir:

Depreciacao Linear;
Depreciacao pela Soma dos Numeros dos Anos;

Depreciacao por Saldo Decrescente;
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Depreciacao por Saldo Decrescente com Conversdo para Depreciacao Linear;
Depreciacao por Unidade de Producao;

Depreciacao pelo Sistema Modificado de Recuperagdo Acelerada do Custo.

Nesse trabalho € utilizada a Depreciacdo pela Soma dos Nimeros dos anos (SDNA). Esse
método tem como resultado depreciacdes superiores a depreciacdo linear durante os primeiros
anos de um ativo e, necessariamente, menores na medida em que o ativo caminha para o final de

sua vida util, como mostra Figura 2.3.2 (PAMPLONA E MONTEVECH]I, 2001).

Débitos de
P depreciagio SDNA
$900 =
5
3
70 -
1 1 1 1 ]
0 1 2 3 4 5
Tempo (anos) Vida
util=N

Figura 2.3.2: Esquema Representativo da Deprecia¢do SDNA

Sendo P o custo do bem e § o valor residual ao fim da vida util, a depreciacdo pode ser

calculada da seguinte forma:

Vida util restante no

Depreciagéo pela
comeco do ano

soma dos numeros - x (P-9)
dos anos em um Soma dos numeros
ano arbitrario dos anos para a
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2.3.2.8 Passos para obtencao do Fluxo de Caixa

Inicialmente, apds (i) construcdo do fluxo de caixa pré-tributacdo, utilizando pagamentos e
recebimentos durante cada periodo , deve-se (ii) calcular a depreciacdo dos bens e (iii e iv) aplicar
o desconto do imposto de renda sobre a receita tributdvel, que é o valor inicial menos a
depreciacdo. Finalmente, (v) o fluxo de caixa do investimento para cdlculo de sua viabilidade
utilizando as ferramentas ja apresentadas, serd obtido pela diferenca entre o valor do fluxo de
caixa inicial e o valor tributado para cada periodo. Esse procedimento € sumarizado a seguir.

i) Fluxo de Caixa Pré-Tributacdo (a)

i1) Depreciagdo (b)

ii1) Receita Tributavel (a - b =c¢)

iv) Desconto do Imposto de Renda (%IR*c = d)

v) Fluxo de Caixa P6s-Tributacdo (a —d =e)

2.4 Retificacao do agente refrigerante através de colunas de recheio

Adotando-se o par 4gua-amonia para o ciclo de refrigeragao por absorcdo, deve-se levar em
conta que a pressao de vapor da dgua ndo € insignificante quando comparada a pressao de vapor
da amonia nos processos de geracdo e retificacdo. Como resultado, sempre haverd, em sistemas
reais, uma fragdo de dgua no vapor produzido no gerador (FERNANDEZ-SEARA E SIERES,
2006).

Nos sistemas industriais de maior porte, é imprescindivel um processo de purificacdo para
reducdo da massa de dgua no vapor que deixa o gerador. Durante este processo, o conteido de
dgua no vapor (mesmo na ordem de ppm) deve ser reduzido a um valor minimo para se evitar seu

acimulo nos evaporadores, o que reduziria relevantemente a eficiéncia do sistema. Assim,
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mesmo que essa quantidade de dgua pareca insignificante, pode ter um impacto adverso
consideravel no funcionamento do sistema (BOGART, 1981).

A purificacdo do vapor pode ser executada por condensacdo parcial, por fluxo
contracorrente com interface liquido-vapor ou pela combinacdo de ambos os métodos. Em
sistemas com condensacdo parcial, a coluna de destilacdo pode ser composta por um ou mais
dispositivos retificadores, utilizando-se diferentes meios de resfriamento (FERNANDEZ—SEARA
ET AL, 2003a).

O processo de condensacdo parcial consiste em produzir um arrefecimento da corrente de
vapor resultante do gerador, causando a condensacdo de parte do vapor, resultando em uma
fracdo de condensado rica no componente menos volatil, a 4gua. Por fim, através da remocao de
parte da dgua inicial contida no vapor, obtém-se o enriquecimento em amonia do vapor resultante.
Esse processo ocorre no topo do gerador, através de uma serpentina para troca de calor, pela qual
circula um fluido de menor temperatura, produzindo a condensacdo do vapor sobre os tubos
(SIERES E FERNANDEZ-SEARA, 2006).

Uma andlise mais realista desse processo estd baseada na teoria do filme, utilizando-se
equagdes simultaneas de transferéncia de calor e massa. Esse método permite a determinagao do
estado da fase de vapor e evita simplificacdes como condi¢des de saturacdo. Fernandez-Seara et
al (2003b, 2003c) apresentaram um modelo de cédlculo com diferentes graus de discretizagao,
baseado em equacgdes simultdneas de transferéncia de calor e massa, para analisar o processo de
retificac@o utilizando uma serpentina helicoidal.

Segundo os autores (FERNANDEZ—SEARA ET AL, 2003b, 2003c), a resisténcia a
transferéncia de massa na fase de vapor € a que mais tem influéncia sobre a dimensdo da
serpentina necessdria para obter a separacdo desejada na mistura. No entanto, as resisténcias de
transferéncia de calor e de massa, tanto nas fases liquida e vapor, assim como a transferéncia de
calor do fluido de arrefecimento, s@o significativas na determinagdo do fluxo de vapor na saida do
retificador. Portanto, todas essas resisténcias deveriam ser consideradas no calculo do fluxo de
vapor necessario para determinadas condi¢des na saida do retificador, uma vez que esta varidvel

estd diretamente relacionada com a producao de frio.
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Um dos tipos utilizados, e adotado para dimensionamento nesse trabalho, ¢ a coluna de
recheio. Essas torres, através do recheio, promovem o contato direto entre a corrente de vapor
ascendente e a corrente liquida descendente. A transferéncia de energia e massa resultante causa a
separacdo dos componentes. Dois esquemas tipicos sao mostrados na Figura 2.4.1. Por questdes
de nomenclatura usual utilizada em literatura, geralmente divide-se a torre de destilagdo na secdo
de dessor¢do (abaixo do ponto alimentacdo) e secdo de retificagdo (acima do ponto de
alimentac@o). Na primeira, o fluido descendente na fase liquida € uma mistura do refluxo da
secdo de retificacdo e da corrente no ponto de alimentacdo. Na segunda, hd a condensacdo parcial
do vapor ascendente em um trocador de calor ou condensacao total quando se opta pelo refluxo

do fluido de trabalho proveniente do condensador.

T Saida de gas

Saida de gas K"_\

Distribuidor de liquide

- Recheio aleatério

=

(Re)alimentagao ~ gh00a00UTvwD

~ Redistribuidor de liquido

Placa supoﬂe%]  — R —  —

. - Suporte
Entrada de gas

1 — Qe -
Descarga |:| _—j ST= ST =T —— saida de liquido

de liquido

+—— Entrada de gas

Figura 2.4.1: Esquemas tipicos de colunas de recheio

Os trés principais tipos de coluna de destilacio envolvem a utilizagdo de pratos, pecas
empacotadas aleatoriamente e recheio estruturado. No primeiro, utilizam-se pratos perfurados. No

segundo, o mais convencional, algumas pecas com design especifico sdo “jogadas” em uma
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carcaca (ou vaso). No terceiro, sdo utilizadas se¢cdes manufaturadas especificamente para criar
uma area de contato uniforme entre fases para qualquer ponto da coluna (VAN WINKLE, 1967,
PERRY E CHILTON, 1984).

Os elementos para criagdo do recheio aleatério também s@o diversos. Os principais sao
mostrados na Figura 2.4.2. Na escolha do tipo mais adequado, deve-se levar em conta os
seguintes requisitos (NASCIMENTO, 1999): Maior 4rea interfacial entre o gds e o liquido em
contracorrente; Preferéncia a estruturas abertas que oferecam menor resisténcia a ascensao do gas;
Promover distribuicdo uniforme de liquido sobre a superficie do recheio; Promover fluxo

uniforme de gds ou vapor através da secdo reta da coluna.

3.8

Figura 2.4.2: Tipos de pecas para colunas de recheio: a) Anel Raschig, b) Anel Lessing, c) Sela Berl, d)
Sela Novalox, e)Tellerette, f) Anel Pall (SIERES, 2005)

Os anéis Raschig sao pequenos cilindros ocos, sendo que seu didmetro e comprimento sao
iguais. S3o uns dos tipos mais antigos e ainda sao de uso geral. A espessura da parede varia com
o tipo do anel, mas geralmente fica entre valores de 1/32” e 3/8” (aproximadamente entre 0,8 —
9,5 mm). Anéis do tipo Pall possuem extensao de drea no seu interior, 0 que aumenta a area de
contato, além de tornar o anel mais resistente. Esse estdo disponiveis em diversos tipos de
materiais como ceramica (grés e porcelana), plasticos e metais (inox, cobre e aluminio) (VAN
WINKLE, 1967).

No projeto de colunas de recheio, deve-se conciliar dois parametros basicos: a superficie de
contato e a queda de pressdo do fluxo de gds. Obviamente, deve-se maximizar 0 primeiro e
minimizar o segundo parametro. Essa caracteristica é muito bem definida pelo “fator de

empacotamento”, definido como a razdo entre a drea especifica de transferéncia de massa do
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recheio e o cubo do “volume vazio” da coluna (ap/e’). Em geral, uma superficie maior significa
uma maior queda de pressaio (SHERWOOD ET AL, 1975).

O projeto de uma coluna de recheio implica nas seguintes etapas (NASCIMENTO, 1999):
Escolha do tipo e dimensao do recheio; Determinagao do didmetro da coluna (capacidade), para
lidar com os fluxos méssicos de liquido e vapor; Determinagdo da altura da coluna necessaria
para a separacdo especificada; Escolha e projeto dos acessérios internos da coluna; suporte do
recheio, distribuidor do liquido e redistribuidores.

Um dos métodos mais utilizados para projetos de colunas de recheio envolve os conceitos
de eficiéncia de etapa e altura equivalente de um prato tedrico (HETP), que € a altura de recheio
necessaria para que as concentracdes de liquido e vapor que saem do retificador sejam as
correspondentes as condi¢des de equilibrio. Entretanto, ao invés de considerar uma variacdo
continua da concentracdo como realmente ocorre em uma coluna de recheio, utiliza no calculo
apenas as variagdes de concentragdo em uma etapa de equilibrio.

Outro método, que € mais apropriado, se baseia nos conceitos de nimero de unidades de
transferéncia (NTU) e altura de uma unidade de transferéncia (HTU), de forma que o produto de
ambos daria a altura de coluna de recheio necessaria (CHILTON E COLBURN, 1935).
Entretanto, esses conceitos se aplicam de forma discreta, quando em um sistema real, as
condic¢des da correntes de liquido e vapor variam ao longo da coluna.

Os modelos mais recentes para a simulacdo do processo de retificacdo levam em conta as
resisténcias de transferéncia de calor e massa em ambas as fases (TAYLOR ET AL, 2003) e estdo
baseados na teoria “dos dois filmes” de Lewis e Whitman (1924). Quanto ao método de
resolucdo, existem duas abordagens: dividir a coluna em secdes as quais se aplicam balancos e
equagdes de transferéncia de massa e energia (KRISHNAMURTHY E TAYLOR, 1985a, 1985b)
ou utilizar equagdes diferenciais que se resolvem numericamente (TREYBAL, 1969, FEINTUCH
E TREYBAL, 1978, FERNANDEZ-SEARA ET AL, 2002).
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2.4.1 Transferéncia de massa

Na maioria dos processos de separacdo, a transferéncia de massa geralmente ocorre de uma
fase para outra. No caso de evaporacdo de um liquido puro em um gés, apenas um lado da
fronteira entre as fases pode ser considerado. Na extracdo de liquido e em muitos outros
processos, a transferéncia de massa entre o fluido em maior quantidade e a interface ocorre em
ambas as fases.

As condi¢des em uma interface entre fases liquida e gasosa sdo muito dificeis de serem
observadas experimentalmente. Busca-se, entdo, desenvolver modelos matematicos para o
processo baseados em coeficientes de transferéncia massa, inicialmente através de modelos
bdsicos e mais gerais.

O fluxo de transferéncia de massa acaba quando se estabelece o equilibrio entre a interface
e o fluido em maior quantidade (bulk fluid). O potencial para que essa transferéncia ocorra é a
concentracao, que € proporcional a distancia do equilibrio, pois na maioria das situacdes ao passo
que a concentracdo equaliza, o fluxo tende a zero, além de ser um potencial vélido tanto para
difusdo turbilhondria, quanto para difusdo molecular em gases (SHERWOOD ET AL, 1975).

Em sistemas de absorcdo dgua-amonia, o fato de duas substancias poderem estar tanto na
fase liquida, quanto na fase gasosa significa que gradientes de concentracdo e resisténcia a
transferéncia de massa podem estar presentes em ambas as fases, fazendo com que o problema
fique bastante complexo. As interacdes entre transferéncia de calor e massa complicam o estudo
desse processo devido as condi¢des que estabelecem a mudanga no fendmeno de transporte. Os
coeficientes podem ser determinados analiticamente em algumas situacdes simples (SIERES ET
AL, 2007).

A teoria do filme (film theory), teoria da penetracio (penetration theory) e teoria da camada
limite (boundary layer theory), entre outras, sdo tentativas de expandir cdlculos simples a
situagdes mais complexas. Esses modelos t€m sido utilizados amplamente para determinacdo de
correlagdes de transferéncia de calor e massa semi-empiricas através de resultados experimentais,

pois possuem uma Otima representacao da situacdo fisica, apresentando resultados razoaveis.
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Ha inimeras correlagdes na literatura para estimar os coeficientes de transferéncia de massa
e de transferéncia de calor bindrios. Entretanto, geralmente sdao obtidos sob condi¢des de baixa
taxa de transferéncia de massa, considerando os perfis de velocidade, composi¢cdo e temperatura
constante. Assim, os coeficientes devem ser corrigidos lavando-se em conta a existéncia de um
fluxo de massa finito. Os trés modelos citados sd@o brevemente apresentados no ANEXO B e
permitem a determinacdo dos fatores de correcdo para situagdes tipicas (BIRD E STEWART,
2002, TAYLOR E KRISHNA, 1993, SHERWOOD ET AL, 1975, KILLION E GARIMELLA,
2001).

Nos casos em que ndo se conhecem as distribui¢cdes de velocidade, dificultando seu cdlculo
na transferéncia de massa, € comum o uso dos coeficientes de transferéncia de massa, no intuito
de se utilizar correlacdes de resultados medidos em situagdes mais simples.

A Figura 2.4.3 mostra uma fronteira entre duas fases, através da qual hd a transferéncia de
massa de cada componente (A e B) devido as contribuicdes difusional e convectiva. A primeira é

proporcional a uma diferenca de concentracdo caracteristica Ay entre o fluido na interface e as

condic¢des da fase. Ja a segunda, todavia, independe de gradiente de concentragdo. Assim, define-

se um coeficiente de transferéncia de massa em termos apenas da difusdo das espécies.

Fase Liguida Fase de Vapor
Y
y.'m yvm
Yo
—* ﬁ'q
q ﬁ
Interfase

Figura 2.4.3: Gradientes de concentragdo na transferéncia de massa entre duas fases
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A forga potencial da transferéncia de massa € a diferenca entre a concentracdo molar média

da fase y,, e na interface y,; “A” o componente mais voldtil; os subindices /, v, m e i significam,

respectivamente, fases liquida e de vapor, condi¢des médias e na interface.

Como pode ser visto nos modelos de transferéncia de massa, existem diversas definicdes
para o coeficiente de transferéncia, dependendo da forca impulsora escolhida para
equacionamento (concentracdo, pressdo, massa especifica, etc) (TREYBAL, 1980, HENLEY E
SEADER, 1988). Para o presente embasamento tedrico, optou-se por utilizar a diferenca de

concentracdo Ay como for¢a motriz e, portanto, F' como coeficiente de transferéncia de massa,

resultando assim, em sua forma simples, a relacao do fluxo molar de A, em (mol/mzs):

n,=F-Ay=F-(y, —y,) (2.4.1)

Sendo o coeficiente de transferéncia de massa corrigido mostrado na Equagdo 2.4.2,
conforme definido mais genericamente pelo modelo de Lewis e Whitman (1924), discorrido

brevemente no ANEXO B.

nA_ym'n

= (ym _yi)

(2.4.2)

Quando se transfere matéria de uma fase vapor a uma fase liquida através de uma interface
(que as separa), pode-se considerar, em principio, trés resisténcias a transferéncia de massa: a fase
de vapor, a fase liquida e a interface. No entanto, a resisténcia em cada fase provoca um gradiente
de concentracdo em cada uma delas (SIERES, 2005). Isso também pode ser visto na Figura 2.4.3,
observando que as concentra¢des molares dos componentes que se difundem nas duas fases
geralmente sdo diferentes perto da interface.

Deve-se ressaltar que, quando as duas fases estdo em equilibrio, os potenciais quimicos das
duas espécies em ambas as fases sdo iguais, mas ndo suas concentracdes. Portanto, a transferéncia

de massa, independentemente da concentragcao da fase, significa avangar na direcdo de uma queda
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no potencial quimico (SIERES, 2005). Considerando, assim, esse equilibrio na interface liquido-

vapor, as composi¢cdes em cada lado da interface podem ser expressas pela Equagdo 2.4.3.

v =) (2.4.3)

Assim, pode-se expressar a velocidade da transferéncia de massa do componente A na fase
liquida e de vapor, de forma proporcional a diferenca entre a concentragdo molar na fase e na

interface (Equagdes 2.4.4 e 2.4.5, respectivamente).

iy =F (v — i) (2.4.4)

’;lA:Fv'(yvi_yvm) (245)

Correlacdes para cédlculo dos coeficientes de transferéncia de massa e da area efetiva de
transferéncia de massa para colunas com recheio dispostos aleatoriamente, tanto para a fase
liquida, quanto na fase de vapor, podem ser encontradas em Wang et al (2005) e Onda et al

(1968).

2.5 Propriedades da mistura agua-amonia

2.5.1 Propriedades termodinamicas

Do ponto de vista termodinamico, d4gua e amdnia sdo fortes substancias polares. Os seus
pontos criticos sdo consideravelmente diferentes. As temperaturas criticas diferem de mais de 240
K (T, = 405,40 K para amonia e T, = 647,14 K para agua). A pressao critica da agua (P.=22.089
kPa) ¢ aproximadamente o dobro da pressao critica da amonia (P.=11.333 kPa). A mistura dgua

amonia cobre um vasto intervalo de temperatura de menos de 200 K a 647,096 K (TILLNER-
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ROTH E FRIEND, 1998). Como a dgua-amonia se trata de uma mistura, uma breve revisiao sobre
propriedades de mistura € discorrida no ANEXO A.

Segundo Tillner-Roth e Friend (1998), desde 1856, ha 59 trabalhos publicados sobre
propriedades da mistura 4gua-amonia, sendo que a maioria trata das propriedades no equilibrio
liquido-vapor. Além disso, tornou-se muito comum autores modificarem equagdes de outros no
intuito de aumentar o intervalo de alcance para algumas propriedades.

Thorin  (2000) reuniu aproximadamente 40 correlagdes para as propriedades
termodindmicas da mistura de 4gua-amonia, apresentadas na Figura 2.5.1. Entretanto, a maioria

foi desenvolvida para temperaturas e pressdes menores que as comumente utilizadas.
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Figura 2.5.1: Correlacoes para as propriedades termodindmicas da mistura de dgua-aménia (traduzido
de Thorin, 2000)
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As equacdes mais utilizadas para se encontrar as propriedades termodinamicas da mistura
de d4gua-amonia sdo baseadas nos trabalhos de Schulz (1973) e Ziegler e Trepp (1984), sendo que
Xu e Goswami (1999) desenvolveram um método que combinou o método da energia livre de
Gibbs para propriedades de mistura e as equagdes de ponto de bolha e ponto de orvalho para
equilibrio de fase, vélidas no intervalo de 230-600 K para a temperatura e 0.02-11 MPa para a
pressdo. Neste trabalho, sdo utilizadas as correlagdes propostas por Ibrahim e Klein (1993), que
usam as mesmas equacgdes de Ziegler e Trepp (1984), no entanto, as constantes na funcdo de
excesso de Gibbs foram recalculadas com dados experimentais a temperaturas e pressdes mais
altas (até 20 MPa e 589 K).

Primeiro, os autores utilizam equagdes de estado separadas (na forma da energia livre de
Gibbs) para célculo das propriedades dos componentes individuais (dgua pura e amonia pura) em
cada fase. Para calculo das propriedades da mistura dgua-amodnia, é assumido que esta se
comporta como gés ideal na fase de vapor e, na fase liquida, os autores utilizam a energia de
excesso de Gibbs levando em conta a diferenca entre o comportamento ideal. A energia livre de

Gibbs de um componente puro é dada por:

T P T
G=Ho—TSO+ICPdT+IvdP—TI%dT (2.5.1)
By Ty

Ty

A Equacdo 2.5.1 usa correlagdes empiricas para volume especifico (v) e calor especifico

(Cp) como fungdo de T e P para as fases liquida e de vapor, respectivamente:

Fase liquida (L):
v, =a,+a,P+a,T +a,T’ (2.5.2)
Cp, =b +b,T+b,T* (2.5.3)
Fase de vapor (V):

RT c c c,P?
v, =7+c1+T—23+T—f1+—;11 (2.5.4)
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C,, =d, +d,T+d,T* (2.5.5)

Todos os coeficientes nas equacdes acima sdo determinados empiricamente e podem ser
encontrados em Ziegler e Trepp (1984). A entalpia e entropia podem ser calculadas pelas
seguintes expressoes, sendo o subscrito “o” nas equacdes acima € utilizado nesse contexto para o

estado de referéncia.

o g ov

H= Tj C,dT + J {V—T(ﬁjp}dp+h{, (2.5.6)
T P

S = j&dT—j(ij dp+s, (2.5.7)
iT o p\ar),

Apresenta-se, finalmente, a funcdo de Gibbs intensiva para dgua e amodnia para as fases

liquida e de vapor, respectivamente, sendo que os coeficientes sdo mostrados na Tabela 2.5.1:

G,,=H,,,6 -TS,,, +B1(Tr _Tr,o)+%(T.2 _T2 )+%(T.3 73 )

~BT ln{TT’ j—BzTr (. —T,,O)—%T (r>-77) (2.5.8)

r,o

+(A, +AT +AT NP -P )+ % (P>-P2)

G,=H

r,

14 _TSr,o,V +D1 (Tr _Tr,o)+%(Tr2 —Tfo)+%(T3 -T )

r,0,

T D P
_DlTr ln - _DZTr(Tr _Tro)__3Tr(Tr2 _Trzo )+ Tr ln -
Tr,o ’ 2 ’ PV,U
Pr Pr,o Pr,oTr Pr Pr,o Pr,oTr
+C, T3_4T3 +3 T +C, T“_lzT“ +11 = (2.5.9)
c,(p> P, PT
+C1(P,—Pm)+?‘{TH -2 ]
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O subscrito

refere-se as propriedades reduzidas, assim definidas, sendo R a constante

universal dos gases e T = 100 K e Pg = 10 bar, estado de referéncia utilizado por Ibrahim e

Klein (1993).
;T
TB
p=r
PB
MG
" RT,
_ MH
" RT,
y = MVP,
RT,

(2.5.10)

(2.5.11)

(2.5.12)

(2.5.13)

(2.5.14)

Tabela 2.5.1: Coeficientes da expressdo da energia livre de Gibbs (Equacdes 2.5.8 ¢ 2.5.9)

Coeficiente Amonia Agua
Ay 3,971423 x 107 | 2,8748796 x 107
As -1,790557 x 10° | -1,016665 x 10™
A; -1,308905 x 107 | -4,452025 x 107
A4 3,752836 x 107 | 8,389246 x 10
B, 1,634519 x 10 1,214557 x 10
B, -6,50812 -1,8987
B; 1,448937 2,911966 x 10
C, -1,049377 x 10% | 2,136131 x 10~
C, -8,28822 -3,169291 x 10
Cs -6,647257 x 10> | -4,634611 x 10*
Cs -3,04532 x 10° 0
D, 3,673647 4,01917
D, 9,989629 x 107 | -5,175550 x 10
D; 3,617622 x 107 | 1,951939 x 102
H;or 4,878576 21,82114
H:ov 26,46887 60,96506
Tro 3,2252 5,0705
P.o 2,0 3,0
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As outras propriedades termodinamicas sdo derivadas da funcdo de Gibbs:

2
=BT [ 9 (G, (2.5.15)
M \oT,\T, ))
5= K[ (2.5.16)
M\ op, ),
v= KL [ 96, (2.5.17)
MP,\ 9P, ),

Uma vez que essas propriedades sdo conhecidas para os componentes individuais, regras de
mistura sdo aplicadas para obtencdo das propriedades da mistura. Como na fase de vapor, a
mistura dgua-amonia € tratada como uma solucdo de gases ideais, para essa condicdo, t€ém-se as
expressOes para as seguintes propriedades, sendo os subscritos “A”, “W” e “g” para amoOnia,

agua e condicao de vapor saturado, respectivamente.

H,., =y Hy +(1-y)H, (2.5.18)
S =V Sh +A=y, Sy +85™ (2.5.19)
§"" ==R[y, In(y,)+(1-y,)n(1-y,)] (2.5.20)
Voig = YeVa + 1=y v, (2.5.21)

As propriedades termodindmicas da mistura na fase liquida, entretanto, desviam-se
consideravelmente do comportamento de uma mistura ideal. Assim, o desvio € considerado pela
energia de excesso de Gibbs. Ibrahim e Klein (1993) usam as equagdes apresentadas por Ziegler e
Trepp (1984), mas os coeficientes foram recalculados com dados experimentais adicionais, para
maiores valores de pressdo e temperatura, e podem ser encontrados em Ibrahim e Klein (1993). A

energia de excesso de Gibbs € dada pela Equagdo 2.5.22.
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G* =(1-y \F, + F,(2y, -1)+ F,(2y, -1)’} (2.5.22)

Sendo:
ES E6
F =E +E,P +(E,+E,P.)T. B (2.5.23)
Ell E12
F,=E, +E,P. +(E, + E,,P.)T. o (2.5.24)
E, E
F,=E,+E,P +$+T—126 (2.5.25)

A entalpia, entropia e volume de excesso para misturas liquidas sdo dadas a seguir:

H® =—rT, 12| 2 (G* 1T (2.5.26)
o7, .
E
S* =—R[aG’ } (2.5.27)
oT
rdPLy,
E
ve = KTy | 96, (2.5.28)
P, Lop ], |

Assim, as principais propriedades termodindmicas da mistura liquida podem ser obtidas

pelas equacdes subsequentes, sendo o subscrito “f” referente ao estado de liquido saturado.

H, =y H;+(1-y)H, +H" (2.5.29)
Swin =V, Sy +A=y S +8% +85™ (2.5.30)
™" ==Rly, In(y, )+ =y, Jnli-y, )] (2.531)
Vi = Y Va H A=y vy +v" (2.5.32)
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Essas correlagdes cobrem pressdes de equilibrio vapor-liquido entre 0,02 e 20 MPa e
temperaturas entre 230 e 589 K. Todas as condi¢Oes de operacdo levadas em conta no presente
trabalho situam-se dentro desses limites.

Para a regido biféasica (liquido-vapor), as condi¢des de equilibrio, discutidas no ANEXO A,
devem ser satisfeitas. Ou seja, em ambas as fases, os valores de temperatura, pressdo e potenciais

quimicos devem ser 0s mesmos.

T =T"
pt=p"
s v (2.5.33)
My =Hy
Hy = Uy,
Para os potenciais quimicos, aplica-se:
oG
U, = 8_ (2.5.34)
s T,P,ny
oG
Hy = a— (2.5.35)
Ny T,P,n,
E, para cada fase, tem-se a func¢io de Gibbs:
G=n,G"+T Iny,|+n,[G" +T ny, |+ nG" (2.5.36)

Sendo assim, os potenciais quimicos serdo:

gl =Gh 4T Inyt +(1-y!f {[E +F, 2yt -1)+ £, 2y —1)2]+ vALF, +4F, (4 —1)]}(2.5.37)

1y, =Gy +T. In(l-1ny") (2.5.38)
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Ul =GL +T. 1n(1—y;?)+(y;})2{lFl +F,(2y8 1)+ F(2y2 —1)2J—(1—y;})[2F2 +4F,(2y7 —1)]}(2.5.39)

ty, =Gy, +T,Iny" (2.5.40)

A quantidade de dgua e amoénia na fase de vapor presente na mistura pode ser definida
através do titulo. Essa definicdo permite o cdlculo de propriedades, como entalpia, entropia e

volume especifico, durante a mudanca de fase.

= (mX-l_mv‘(/) _ y—JYy
- (m) +ml )+ (mt +mt) Y, =¥, (2.5.41)

2.5.2 Propriedades de transporte

As propriedades de transporte da mistura dgua-amonia como difusividade, condutividade
térmica e viscosidade afetam a transferéncia de massa no absorvedor. Correlacdes da

condutividade térmica (k) para as fases liquida e de vapor foram apresentadas por Yaws (1995).

Para a fase liquida:
Kkl =-0,2758+(4,612x107)- T - (5,5391x10°*). T2 (2.5.42)

Kkt =1,1606—(2,284x107)-T +(3,1245x10™). T (2.5.43)
Para a fase de vapor:

kY =0,00053+(4,7093x107°)-T + (4,9551x107)- T (2.5.44)

kY =0,00457 +(2,3239%107° ). T + (1,481x107)- T2 (2.5.45)
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A condutividade térmica de misturas liquidas bindrias, sendo x a fracdo madssica e k a
condutividade térmica, é mostrada na Equacido 2.5.46. Deve-se atentar para o fato de que a
expressao € escrita dessa forma pois k4 > ky.

ki o=x, ok, 4 xy ky —(ky =k, ) (1= x2) x, (2.5.46)

Nas relagdes acima, a condutividade térmica estd em W/mK e a temperatura em K. Através
dessas correlacoes, pode-se encontrar o coeficiente de difusdo da mistura liquida dgua-amonia
(Equagdo 2.5.47). Como a dissociacio de amonia € grande em baixos valores de sua
concentracao, essas expressoes ndo podem ser utilizadas para a d4gua pura. (FRANK ET AL, 1996,

GOEL, 2004).

DL

Lo = {165+ 2,47x)x107° . 710000/ KT: (2.5.47)
Para determinagdo do coeficiente de difusdo de uma mistura bindria na fase de vapor,
utilizou-se a correlacdo de Fuller er al (1969), sendo M4 e My os pesos moleculares da amonia e

da 4gua, T, e P, em K e Pa, respectivamente.

v :4,3515-Tm1’75\/[1/MA]+[I/MW]
et P, x10°

(2.5.48)

A viscosidade dinamica da mistura na fase liquida é proposta por Conde (2006). O autor
estabeleceu uma nova aproximacao, ajustando a diversos dados experimentais de varios autores.

Essa correlagdo, segundo o autor, € a equacao que melhor reproduz esses resultados.

Ing, =y-n7,q, +A=y)-7,q, +AR,q, ) (2.5.49)

T
ATy, sy = [0,534 -0.815- T—’"J F(y) (2.5.50)

c,w
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F(y)=638-(1— y)"> .(1— 0585y (1=)"" )- ln(ﬂa(Tu)()!S '77w<Tw)0’5) (2.5.51)

Para a fase de vapor, a correlacdo utilizada para a viscosidade dindmica da mistura dgua-

amonia € mostrada nas Equacgdo 2.5.52 e fora proposta por Wilke (1950).

y.nd + (1_y).77w

n, = (2.5.52)
y+d=-y)-¢, dA=-y)+y -9,
0.5 M 0,25 12
nW Ma
G, = (2.5.53)
g. (1 WM j
MVV
. M,
P =, Z: 'MW (2.5.54)

A tensdo superficial na fase liquida (em N/m) da solu¢do dgua-amodnia € calculada pela

Equagdo 2.5.55 de Herold er al (1996), sendo que, nesse caso, a unidade de T deve ser °F.

o, =0,001-[1,1211-10° - 7% =1,1955-107 -T2 +0,2970413 - T — 62,041 x* +
103,3571- x> —48,571- x+39,92207+1,945-10™* - T? - x* +
0,1851776 T - x> +1,40568-107 - T? - x = 0,70072-T - x]

(2.5.55)

Conclui-se do capitulo 2 que, apesar das variadas possibilidades de configura¢des do ciclo
de absorc¢do, esse sistema tem grande potencial de aplicagdo e otimizagdo, principalmente se
aproveitado os pontos fortes do sistema GAX.

O abatedouro, conforme visto, complementa a proposta, ja que possui oferta e demanda de
energia em larga escala, além de diferentes formas de se aproveitar e recuperar energia no proprio
ambiente. Por fim, as ferramentas de andlise econdmica sdo vélidas e necessdrias para uma

andlise de custo mais concreta da implantacio do sistema de absorcao.
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3 MODELAGEM TEORICA

Esse capitulo trata da metodologia utilizada para obten¢do dos resultados. Nas secoes 3.1 e
3.2, desenvolvem-se, respectivamente, os balangos termodinamicos dos ciclos de simples estagio
e GAX (Generator Absorber heat eXchange), por motivos explicados na primeira se¢do deste
capitulo.

Para simulacao dos ciclos, trocadores de calor e dimensionamento da coluna de recheio, as
equagdes foram implementadas no EES (Engineering Equation Solver). A escolha do software
deve-se a facilidade do seu uso no sentido de que ele identifica e resolve as equacdes utilizando o
método Newton-Raphson e possui uma extensa biblioteca de func¢des e propriedades matematicas
e termofisicas, incluindo as propriedades termodinamicas da mistura 4gua-amonia, obtidas pelas
correlagdes propostas por Ibrahim e Klein (1993).

A secdo 3.3 explicita alguns modelos e hipdteses envolvendo o dimensionamento dos
trocadores de calor presentes no sistema. Na se¢do 3.4 encontra-se o modelo adotado para
simulacdo e dimensionamento da coluna de recheio para retificacdo da mistura 4gua-amonia.

Por fim, o modelo de avaliacdo de viabilidade econdmica do sistema de refrigeracdo por
absor¢do € desenvolvido no item 3.5. O algoritmo de célculo fora implementado em C e utiliza as
ferramentas apresentadas nas secdes 2.3.2 e 3.5, além do método de Newton-Raphson para
obtencdo da TIR.

O programa utilizado (EES) permitiu também a utilizacio de uma ferramenta de
otimizagdo, que, para o caso de apenas um grau de liberdade, utiliza os métodos de busca por
secdo aurea (Golden Section Search) e o método de aproximacao recursiva quadratica (Recursive
Quadratic Approximations). Todavia, escolheu-se o primeiro, pois este se mostrou muito mais
confidvel, fornecendo resultados muito mais coerentes para cada otimizagao.

Esse método consiste em locar dois pontos no interior da regido de incerteza, tal que o
intervalo eliminado em uma iteracdo tenha mesma propor¢do no intervalo total restante, ndo
levando mais em considera¢do o tamanho do intervalo restante conforme nos métodos de busca

anteriores (EDGAR E HIMMELBLAU, 1988).
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Assim, a cada iteracdo, somente um novo ponto tem que ser calculado, visto que a
localizagdo de um dos pontos permanecerd na nova iteragdo juntamente com o resultado da
avaliacdo objetivo para seu valor. O método chama-se busca por se¢do aurea, pois o intervalo é
dividido em duas secdes, cujo tamanho serd definido através do nimero dureo (1,618033989).

Esse método ndo serd descrito em detalhes aqui, pois pode ser facilmente encontrado na literatura.

3.1 Simulacao termodinamica do ciclo de simples estagio

Como fora visto, inimeras configuracdes sdo possiveis para projeto de um sistema de
refrigeracdo por absorcdo. Obviamente, cada mudanga no ciclo que envolva aumento de custo
deve ser justificada pelo concomitante aumento da sua eficiéncia. Todavia, nem sempre a relacao
de eficiéncia energética entre diferentes ciclos sdo absolutas, pois deve se levar em conta os
limites impostos pela aplicacdo para a qual o sistema serd utilizado. Por isso, nos moldes do
proposito de estudo desse trabalho, também serd feita uma andlise comparativa entre
configuragcdes semelhantes do ciclo de absor¢do comuns em aplicacdes industriais, a fim de se
compara-los energeticamente.

Conforme mencionado anteriormente, a configuracdo mais utilizada em ciclos de
refrigeracdo por absorcdo é a de simples estdgio. Todavia, até mesmo nesse tipo, inimeras sao as
possibilidades de se recuperar energia internamente através de configuracdes a fim de tornar o
sistema mais eficiente. A mudanga mais comum € a insercao de trocadores de calor em posi¢cdes
estratégicas. Por isso, serd analisada, além da configuracdo escolhida para o ciclo simples estdgio,
duas derivacdes da mesma, baseadas na retirada de trocadores de calor.

O outro ciclo analisado é conhecido como GAX (Generator Absorber heat eXchanger) e é
essencialmente um ciclo de simples estdgio. No entanto, apresenta uma maior recuperacdo de
energia interna, e, por isso, geralmente, apresenta magnitudes significativamente maiores de

desempenho, comparado aos ciclos de simples estdgio convencionais.
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Inicialmente pretende-se tratar os sistemas como uma “caixa-preta” para que se facilite a
defini¢cdo de cada equipamento de acordo com a necessidade de cada estado representado no
ciclo. Portanto, um balanco energético e de massa utilizando a termodinamica cldssica torna-se
imprescindivel.

Todos os modelos formulados levam em conta as seguintes hipoteses:

As perdas de carga nas tubulagdes sdo despreziveis;
- Nao ha variagdes de energia cinética e potencial, nem perdas de calor para o meio;
A solucdo na fase liquida € incompressivel;

+ A safda do condensador, se obtém liquido saturado 2 temperatura de condensagio;

O liquido e vapor a saida do gerador estdo em condi¢des de saturacdo a temperatura do
gerador;

As correntes de liquido e vapor ao longo da coluna de destilacdo se encontram em
condig¢des de saturacdo;

Considera-se que nao ha acumulacdo de dgua no evaporador;

*  Operagdo em regime permanente.

O ciclo analisado envolve um condensador, evaporador, absorvedor, bomba, gerador
acoplado com uma coluna de retificac¢do, valvulas de expansao e trocadores de calor no intuito de
se aumentar a eficiéncia do sistema. A Figura 3.1.1 mostra o sistema de simples estdgio analisado

no trabalho.
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Figura 3.1.1: Diagrama esquemdtico do ciclo de simples estdgio

Sera considerada também a condicdo em regime permanente e as equacdes de balanco de
massa, espécie e de energia sdo simplificadas pelas hipdteses consideradas (Equagdes 3.1.1, 3.1.2
e 3.1.3) e serdo aplicadas para volumes de controle para cada equipamento. Como nao se conhece
a disposicdo fisica dos equipamentos, serdo impostos valores tipicos de perda de carga apenas nos

equipamentos trocadores de calor.

%:Zme “S i, G.1.1)
dﬁ;t'xzzme.xe “S i, - x, (3.1.2)
cf{—f:Q—W+2m€-h€ ~ i, -, (3.1.3)
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As pressdes de operacdo nos componentes do ciclo sdo determinadas pela concentracdo e
temperatura do liquido saturado e do vapor no condensador e no evaporador, respectivamente. No
entanto, estimativas inicias validas para esses valores podem ser obtidas pelas Equagdes 3.1.4 a
3.1.7, propostas por Bourseau e Bugarel (1986), que trazem as pressdes de saturacdo da mistura
em funcdo da sua temperatura e concentracao de amonia. O maior nivel de pressdo corresponde a
temperatura de condensacao 7¢ € o menor nivel, para o absorvedor, corresponde a temperatura de
saturacdo que se deseja no evaporador Tg. As equacdes sdo validas para as unidades: P (kPa), T

(K) e x (kg amonia/kg solucdo).

logP, —A-D- (3.1.4)
TC
logP,,  =A- B (3.1.5)
TE
A=7,44-1,767 - x+0,9823 - x> +0,3627 - x° (3.1.6)
B=20138—21,557 - x+1540,9- x> —194,7 - x* (3.1.7)

A temperatura de condensacdo é um dos parametros de entrada para simulagdo do sistema e
ela deverd ter um certo incremento sobre a temperatura ambiente (ou do estado de entrada fluido

que recebe calor da mistura em fluxo).

Tcond = Tamb + ATcond (3.1.8)

3.1.1 Conjunto gerador-retificador

No gerador acontece o aquecimento da solucdo rica de dgua-amonia. Esse equipamento

geralmente € um trocador de calor casco e tubo, com o fluido de aquecimento passando dentro
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dos tubos e a solugdo dgua-amonia no lado do casco. Assim, como a amodnia possui um ponto de
ebuli¢do mais baixo que o da dgua, gera-se vapor a uma concentracdo bem maior em amonia.

H4 duas maneiras de se remover com mais precisdo a massa de d4gua do vapor concentrado
em amoOnia que sai do gerador. A primeira € a condensacdo parcial e a segunda envolve uma
coluna com recheio com fluxos contracorrente. No primeiro, o vapor € resfriado para que uma
pequena fracdo condense. Essa pequena fragdo, ou refluxo, contém uma quantidade significante
de 4gua, o que deixa o vapor de saida mais concentrado. No segundo caso, uma coluna para
retificacdo do vapor requer um refluxo liquido no topo da coluna, além do recheio interno que
promove contato entre as correntes. Também é comum a unido dos dois processos, como a coluna
de recheio acoplada ao gerador e, no topo, uma serpentina de resfriamento, sendo ambos os
processos responsdveis pela purificagdo do vapor em amonia (HEROLD ET AL, 1996).

Assim, para um recheio de pratos ou pecas com disposicdo aleatdria, a mistura na fase de
vapor ja mais concentrada em amonia sobe através da coluna e, através da drea de contato criada
pelo recheio, troca calor e massa com mistura diluida na fase liquida que desce. O propésito do
recheio é, entdo, realizar o contato direto entre as solugdes liquida e de vapor, no intuito de
concentrar o vapor ascendente e diluir o condensado descendente.

A Figura 3.1.2 mostra o modelo de geragado-retificagdo apresentado por Threlkeld (1970) e
trata-se do gerador acoplado a uma coluna de retificacdo com uma serpentina de resfriamento no
topo (ou condensador de refluxo).

Para a andlise termodinamica, a principio, pode-se fazer um balangco de massa,
considerando as hipdteses ja mencionadas através de um volume de controle em uma secdo

aleatdria da coluna (“a” e “b”), conforme mostra a Figura 3.1.3.
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Figura 3.1.2: Conjunto gerador-coluna-condensador de refluxo e VC analisado

Figura 3.1.3: Diagrama esquemdtico de uma se¢do arbitrdria da coluna de retificacdo
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my.t+tmrpy =mMypr+mMpa (319)

fﬁv,a—fﬁL,a = fﬁv,b—ﬁ’lL,b (3.1.10)

A Equacio 3.1.10 pode ser aplicada a qualquer parte da coluna e os subscritos V e L valem
para a mesma secao. Dessa forma, para o sistema de retificagdo (parte superior da Figura 3.1.2),
aplicam-se os seguintes balancos de amonia e energia, sendo que o indice 21 refere-se a saida do

refrigerante do sistema de retificacao.

My, Xy, — M, X, =Ny Xy, (3.1.11)

i, by, — i, h, =1, by, + O, (3.1.12)

Das equacdes 3.1.10 e 3.1.11, se obtém:

my Xy =X

= (3.1.13)
my Xy =X,
Finalmente, das equacdes 3.1.11 a 3.1.13:

0T ()= (hy — by )+ 22 (3.1.14)
Xy =X my,

z

Para condicdes de regime permanente, ¢ importante a visualizacdo grafica da equacio
3.1.14, pois ela define uma reta no diagrama h-x (Figura 3.1.4). Com um projeto adequado de
troca de calor no topo da coluna, essa equacdo deverd ser satisfeita para obten¢do do estado
desejado no ponto 21, que é do vapor de amoOnia mais puro possivel em dire¢do ao condensador.

Assim, para uma mesma secdo da coluna, se forem tragadas retas que passam pelos pontos
de liquido e vapor, que representam as mudancas de fase, elas se encontraram em um ponto

comum, ou um poélo P; (Figura 3.1.5).
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Figura 3.1.4: Visualizacdo grdfica da Equagdo 3.1.14
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Figura 3.1.5: Representagdo grdfica das mudancas de fase em uma se¢do da coluna de retificagcdo

Para entender o que acontece em uma se¢do da coluna, deve-se conhecer o processo de
transferéncia de calor entre as fases liquida e de vapor. O vapor que passa pela secdo devera
entrar em equilibrio térmico com o liquido que passa pela se¢cdo a. Como o vapor em b estd a uma
maior temperatura, em uma linha de vapor saturado no diagrama A-x, esse estado de vapor, estaria

a esquerda da intersec¢@o dessa linha com uma linha isotérmica 7z, ,.
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Assim, para que a separagdo ocorra na coluna de retificacio, o processo de mudanca de fase
em cada secdo da coluna deve ser mais inclinado que a linha representante do processo
isotérmico. Assim, o ponto de interseccdo das linhas de mudanca de fase deve estar alto o

suficiente, considerando o ponto de transferéncia de calor em uma se¢ao da coluna (Figura 3.1.6).

Figura 3.1.6: Processo de mudanca de fase em cada se¢do da coluna

De forma semelhante, para a parte inferior da coluna, também pode ser demonstrado que,

para qualquer parte da coluna, a Equagdo 3.1.15 se satisfaz.

Xy =X '(hv_h[‘):(hv_hlo)-i_& (3115)

Xy =X, m,

Conforme ja discutido com mais detalhes, o vapor proveniente do gerador passa pela coluna
de retificacdo e sofre uma condensagdo parcial até a condicao final, que consiste na concentracao
de amonia mais alta do ciclo.

Observando a Figura 3.1.7, o volume de controle analisado mostra o sistema de retificagao
composto pelo acoplamento entre o gerador e a coluna de retificacdo (dividida nas secOes de

dessorcao e retificagdo) e o condensador de refluxo, discutido anteriormente. O vapor sai do
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gerador na condi¢do do estado 13. O vapor € concentrado ainda mais nas se¢des de dessorcdo e

retificacdo e no condensador de refluxo até chegar a condi¢ao final em direcdo ao condensador

(estado 21).

A solucdo rica proveniente do absorvedor (ponto 9) é misturada com o condensado

proveniente da secdo de retificacdo e essa mistura liquida € empobrecida (em amodnia) na se¢io de

dessorcdo, sendo que em qualquer secdo da coluna o vapor ascendente é concentrado e o

condensado descendente € diluido. Observando as hipdteses jd& mencionadas, obtém-se o0s

balan¢os termodinamicos para o volume de controle envolvendo todo o sistema de retificagao.

M

1o

Condensador de Refluxo

F 3

ot

Secdo de
Retificacio i iei

Segdo de [T

Dessorgdo L
14 1 {-13

--------
.........

181 17

_________ —

Qs

Figura 3.1.7: VC do conjunto gerador-coluna-condensador de refluxo

Balango de massa global e de amonia:

my, =m;; +my,
My Xy =My - Xz +my, - X,

Myg =My, + My,
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Mg = Xyg = My * Xpg + Ty - Xy (3.1.19)
1y = titg (3.1.20)

X7 = Xg (3.1.21)

Balang¢o Energético:

ny, -y, + QG =y - hyy + 1y - by (3.1.22)
My - g =My - hoy + 10y, - hyy + QR (3.1.23)
Oy =1, - (hy—h,) (3.1.24)

Secao de dessorcao:

My + Mg = 1y, + 1y (3.1.25)
My Xy + 1y Xy = My Xy +1s X (3.1.26)
My -y + g - g =iy - hy g by (3.1.27)

Secdo de retificagdo:

My + My, = Ty + 1y (3.1.28)
My = Xyg My - Xog = Mg - Xpg + 1 - Xy (3.1.29)
My Ry iy - hyy = 1yg - hyg + 11y - By (3.1.30)

Ponto de alimentacao:

s +myg + 1y = 1y + 1, (3.1.31)
s - Xys + Mg - Xyg + 1y - Xg = Mg - Xyg + 115 - Xy (3.1.32)
s - hys + g - hyg +mg - hy = myg - hyg +my; - hy, (3.1.33)

Da combinacgao das equagdes de 3.1.16 a 3.1.24, se obtém para o balanco global do sistema

gerador-retificador:
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(3.1.34)

Graficamente, pode-se observar que a equagdo 3.1.34 define também uma linha de operagao
entre dois pélos que passa pelo ponto que representa o estado 9 (Figura 3.1.8). Obviamente, os

processos de mudancga de fase dependem das taxas de transferéncia de calor de cada processo em

particular. A Figura 3.1.9 mostra uma possibilidade.

A A
P,
|
T 3§ <
T 21 £
‘g
h \ +1_
<
-T_M ______,__.——"""
. C? ha=(hyQemyg)
L P
!xg-x“_. Hz1-Kg
X —»

Figura 3.1.8: Linha de Operagdo entre dois Polos
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Figura 3.1.9: Processos no Gerador-Retificador que envolvem Mudanga de Fase

Considera-se que o vapor que deixa o gerador (V,) estd em equilibrio com a solugdo pobre

(ponto 10) e o estado do condensado (L,) que chega ao gerador proveniente da coluna de

retificacdo € observado no diagrama h-x pela intersec¢@o da linha de operacao P,V  com a linha

de liquido saturado.

Bosnjakovic (1930) mostrou que quanto mais proximo estiver o ponto em que O vapor

deixa a sec¢do de exaustdo (ponto 13) da intersecc@o da linha de vapor saturado com a linha PP, ,

menos pratos serdo necessarios no processo de retificacao.
Se se considerar que o condensado que volta a parte superior da coluna de retificacdo (L)

estiver em equilibrio com o vapor no estado 21, de forma semelhante ao raciocinio anterior, a

retificacdo serd otimizado quanto mais proximo esse estado estiver da linha de operacdo PP, .

A linha de operacdo E define a demanda energética do gerador (Q,, /m,,) ¢ do topo da

coluna de retificagdo (Q , / m ,, ) para determinados valores de x;¢ € x2;. Entretanto, a posi¢do dos
polos P; e P, sempre deverd ser tal que todas as linhas de operacdo estejam mais inclinadas que as
regides isotérmicas da mistura para cada secdo da coluna. Assim, considera-se que todas as
correntes de vapor e liquido presentes na coluna, assim como o fluxo que sai do condensador de

refluxo (ponto 21), estdo saturados.
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Propriedades dos pontos principais:
To = T(Pg,x9,hg)

T10 = Tsar (P10, X10)

hio= hs(P10.x10)

T21 = Ty (P21, X21)

hz1 = hg (P21,x21)

Alguns parametros também sao uteis para se avaliar o desempenho da coluna. Ainda na
andlise termodindmica, comumente, utiliza-se a efici€éncia do estigio de destilacdo segundo
Murphree (1925), que indica o enriquecimento em amonia da fase de vapor obtido em relacdo ao
maximo enriquecimento possivel que seria obtido se a corrente de vapor estivesse em equilibrio
com a corrente de liquido de entrada (ou o empobrecimento real da corrente liquida em relagdo ao
seu empobrecimento ideal). Respectivamente, mostra-se sua definicdo para as secOes de

dessorcao e retificacao.

X< — X
Mooy = ————— (3.1.35)
Xrs=161 ~ %13
X — X
Ny = ————— (3.1.36)

K20 = x[TIS =Ty71

3.1.2 Absorvedor

No absorvedor, acontece a absor¢do do vapor de amoOnia a baixa pressao, que chega do
evaporador, pela mistura diluida de dgua-amodnia proveniente do fundo do gerador. Apds o
processo de absorc¢do, que € exotérmico, a solucdo rica € entdo bombeada para o gerador,

passando por trés processos de transferéncia de calor.
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O primeiro processo ocorre dentro do préprio absorvedor, onde € retirado calor a fim de
compensar a entalpia de absor¢do. O segundo processo ocorre no condensador de refluxo, no topo
da coluna de retificacdo, em que a solucdo rica resfria os vapores da mistura da saida da sec¢do de
retificacdo (ponto 19) e é parcialmente pré-aquecida. O terceiro processo € também um pré-
aquecimento, onde essa solucdo rica recebe calor da corrente de solucdo pobre que sai do fundo
do gerador (ponto 10) em dire¢ao a valvula de reducdo de pressdo (11) e ao préprio absorvedor
(12).

A finalidade, para o primeiro e terceiro processos, consiste no fato de que uma menor
temperatura no absorvedor resulta em maior absor¢do da amodnia. A corrente também auxilia no
papel da retificacdo no topo da coluna. E, além disso, ao chegar com uma maior temperatura no
gerador, serd menor a demanda energética (térmica) para geracdo de vapor refrigerante,
diminuindo o consumo da fonte de aquecimento do ciclo.

No processo ideal, a pressd@o do vapor no estado 5 corresponde a temperatura de saturacio
que se deseja no evaporador e esta € a pressdo no absorvedor. Seguem os balangos
termodindmicos para o volume de controle que envolve o absorvedor do ciclo de simples estdgio

(Figura 3.1.10).

6
-
Absorvedor
5 —
. e N 1 .Qf't

24

Figura 3.1.10: VC do absorvedor

Balanc¢o de massa global e de amonia:
iy, + s = g (3.1.37)

My = Xpy + s - X5 = Mg - Xg (3.1.38)

Balango Energético:
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QA =g -hg —my, - by, —ms - hy (3.1.39)

Propriedades dos pontos principais:
Ps = Py (Te, X6)

he = hy (Ts,xs)

Ts = T(Ps,xs,hs)

3.1.3 Condensador

O condensador € o equipamento responsével pela liquefacdo do vapor de aménia que deixa
o gerador, sem que ocorra variagdo da concentracdo dessa mistura. Nesse equacionamento,
considera-se que o vapor chega ao estado de saturacdo e sai no estado de liquido saturado a

pressao de condensagdo. O volume de controle analisado é mostrado na Figura 3.1.11.

21¢

Condensador

Qs | =

E

Figura 3.1.11: VC do condensador

|

|

Balanc¢o de massa global e de amonia:

rity, = 1, (3.1.40)

Xy =X, (3.1.41)

Balanco Energético:
Qc =y, - (h21 - h‘l) (3.1.42)
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Propriedades de cada ponto:
P; =Py (T}, -xl)
hi= hs(T1,x1)

3.1.4 Evaporador

O volume de controle considerado para esse equipamento ¢ mostrado na Figura 3.1.12. O
refrigerante, depois de condensado, passa pela vdlvula de expansdo e entra no evaporador com
uma pequena parcela de vapor. Neste trabalho, ndo € objetivo a andlise a fundo desse
equipamento, pois, o sistema de absor¢do integrado no ambiente industrial analisado
(abatedouro), poderia servir para resfriamento de ar de determinado ambiente, para producdo de
agua gelada ou até gelo, possibilitando uso de diversos tipos de evaporadores, dependendo da
necessidade.

Considera-se, no entanto, que tanto a vazdo, quanto a concentracdo de amoOnia no
refrigerante permanecem constante durante o processo. A pressdo do ponto 4, que corresponde ao

nivel mais baixo, é obtida pela temperatura (7), concentragao (x) e titulo (¢) do mesmo ponto.

o 14

Evaporador
Qe —

- p—

Figura 3.1.12: VC do evaporador

Balanco de massa global e de amonia:

1, =i, (3.1.43)

X, =x, (3.1.44)
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Balanco Energético:

Q, =y - (h, — hy) (3.1.45)

Propriedades de cada ponto:
T3=T (P3x3hs;)
Py= P (T4,x4,q4)

3.1.5 Pré-aquecedor de soluc¢ao rica

Como o préprio nome sugere, o objetivo desse trocador € aquecer a solug¢do rica em amonia
que deixa o absorvedor em direcdo final ao gerador, com o objetivo de reduzir a necessidade de
energia térmica no mesmo, €, concomitantemente, resfriar a solucdo pobre que deixa o gerador
para que esta chegue a temperatura mais baixa possivel no absorvedor, por motivos ja explicados.
Por isso, esse processo aumenta o COP do sistema. Observa-se o volume de controle considerado

para esse equipamento na Figura 3.1.13.

np o

~‘|~1D

13

Figura 3.1.13: VC do Pré-aquecedor de solugdo rica

Balanc¢o de massa global e de amonia:
Mg =1, (3.1.46)
1y, =1y, (3.1.47)
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X3 = X, (3.1.48)

X0 = 1 (3.1.49)

Balango Energético:
Opasg =1y '(h9 - hg) (3.1.50)

QPASR = my, '(hlo _hu) (3.1.51)

Efetividade do trocador:
fﬁw- (h10 B hn)

min[mlo (hlo - h[Tn:Ts] ); MS (h[TQ:Tm] - hg )j|

Epask =

(3.1.52)

Propriedades dos pontos principais:
Ts=T (Psxshs)

To=T (Pgxg,ho)
T11=T(Pix11,h11)

3.1.6 Sub-resfriador

A funcdo desse trocador de calor € resfriar a amdnia condensada proveniente do
condensador utilizando a energia do vapor de amdnia proveniente do evaporador. Dessa forma, o
efeito refrigerante da instalacao € incrementado.

A principio, essa aplicacdo poderia se tornar invidvel, ja que o vapor refrigerante chegara ao
absorvedor com uma maior temperatura. No entanto, desde que o trocador e os estados sejam
projetados e computados corretamente, o efeito liquido da inser¢do € positivo e resulta no

aumento do desempenho do sistema. Seu volume de controle € apresentado na Figura 3.1.14.
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Figura 3.1.14: VC do Sub-resfriador

Balanc¢o de massa global e de amonia:

1, = i,
m, = nig
X, =X,
Xy = X;

Balango Energético:
QSR =, '(h1 _hz)

QSR = s '(hs_h4)

Efetividade do trocador:
m- (h, —h,)

min[nﬁl (h1 = Mgy, )§ ma (h[TS:Tl] —h, )}

Eqp =

Propriedades dos pontos principais:
T)=T(Prx1,h)
T, =T (P2x2h3)
Ts=T (Psxshs)
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3.1.7 Bomba

No sistema em estudo a bomba faz o papel de aumento de pressao do sistema e circula o

fluido de trabalho pelo mesmo. Deve ser capaz de vencer a diferenca de pressdo entre o

absorvedor e o condensador, somadas as resisténcias hidraulicas do circuito.

Conforme ja discutido, a bomba é o ponto critico do sistema de absor¢do, pois possui

elementos em rotagdo, que, somado a ventiladores, sdo os tnicos elementos rotativos no sistema

de absor¢@o. Por causa disso, ¢ necessdria uma maior manuten¢do €, ndo menos importante,

isolamento adequado devido a toxidade da amonia.

Esse equipamento €, conceitualmente, muito importante para esse trabalho, pois, também

além dos ventiladores, € praticamente a unica fonte considerdvel de consumo de energia elétrica,

entretanto em baixissima quantidade comparado ao consumo de compressores nos ciclos por

compressao de vapor. O volume de controle € observado na Figura 3.1.15.

WEl
SO
Figura 3.1.15: VC da bomba

Balanc¢o de massa global e de amonia:
g =,

Xg = X,

Balanco Energético:

m6'V6'(P7_P6)
s

WB = g '(h7 _h6):

_ hh _hé

My Iy —h,
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3.1.8 Valvulas de expansao e reducao de pressao

Os dispositivos de expansao sdo necessarios para reduzir a pressao do fluido refrigerante e,
conseqiientemente, reduzir sua temperatura de acordo com sua propriedade.

Considera-se assim que a concentracdo de amodnia ndo varia, pelo fato de o processo ser
praticamente adiabdtico, e a entalpia permanece constante. Geralmente, o estado final é uma
mistura liquido-vapor. Portanto, para todas as vélvulas de expansao e de reduc¢do de pressdo
presentes no circuito (Figura 3.1.16), consideram-se massa, concentragdo de amonia e entalpia

constantes.

2 12

1

Figura 3.1.16: VC das vdlvulas
3.1.9 Coeficiente de desempenho do sistema
Para sistemas de refrigeracdo, a medida de desempenho € feita com a definicdo do

parametro COP como a relagdo entre o efeito frigorifico do sistema e a energia total consumida.

Um balan¢o termodinamico no sistema mostra que:

Qy +Q, +W,=Q, +Q, (3.1.64)

Além do sistema de bombeamento responsavel pela elevacdo de pressao do sistema, o

trabalho necessdrio para funcionamento no sistema inclui ventiladores, pequenas bombas,
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dispositivos elétricos, etc, entretanto, despreziveis quando comparados com o primeiro fator.

Portando, o COP ¢ definido da seguinte maneira:

CcoP :QQ—EW (3.1.65)
G + B

3.1.10 Variacoes possiveis da configuracio de simples estagio

A titulo de comparacdo com o sistema adotado para simulacdo mostrado na Figura 3.1.1,
configuragdes mais simples sdo propostas, em que, em cada ha a auséncia de um trocador de calor
que antes era utilizado para aumentar a efici€ncia do ciclo. Esses ciclos sdo muito utilizados na
pratica por serem de menor custo, todavia, espera-se realizar uma andlise quantitativa da perda de
desempenho oriunda de um menor fator de recuperacdo energética interna devida a retirada dos
equipamentos.

As Figuras 3.1.17 e 3.1.18 mostram, respectivamente, derivagdes do ciclo de simples
estdgio analisado (Figura 3.1.1), no entanto, sem o sub-resfriador e sem o pré-aquecedor de
solu¢do rica. No primeiro, retirou-se o trocador que seria responsavel pelo resfriamento do
liquido refrigerante proveniente do condensador. No segundo, o trocador que realizaria o

(pré)aquecimento da solugdo rica proveniente do absorvedor.
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Figura 3.1.17: Diagrama esquemdtico do ciclo de simples estdgio sem sub-resfriador
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Figura 3.1.18: Diagrama esquemdtico do ciclo de simples estdgio sem pré-aquecedor de solugdo rica
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3.2 Simulacio termodinamica do ciclo GAX (Generator Absorber heat eXchange)

O ciclo GAX tem se tornado uma alternativa corrente para se alcancar maior desempenho
com uma configuracdo que essencialmente se parece muito com o ciclo de simples estdgio.
Todavia, possui um potencial bem maior no campo industrial.

O ciclo GAX esta interligado com o fato de que o sistema permite uma maior recuperagao
interna de energia. Para o ciclo de simples estigio, um trocador de calor (PASR) fazia o
aquecimento da solucdo rica que vinha do absorvedor, no intuito de se precisar de menos energia
térmica no gerador.

O conceito do GAX parte do mesmo principio, porém o trocador de calor comum dé lugar
ao trocador de calor GAX, responsdvel por uma transferéncia de calor mais direta da regiao de alta
temperatura do absorvedor para a regido de baixa temperatura do gerador, através de um ciclo
secunddrio, resultando um significativo aumento de desempenho (HEROLD ET AL, 1996).

A Figura 3.2.1 mostra o ciclo GAX analisado. O equacionamento termodinamico é feito
partindo do principio que o absorvedor pode ceder uma certa quantidade de calor (Quisp) que
surge da diferenca entre os estados 10 e 11, sendo que o ponto 11 é o estado no absorvedor que
representa a menor temperatura no gerador. Concomitantemente, o gerador pode receber uma
certa quantidade de calor (Q,,) do absorvedor, que, teoricamente, estd na diferenca entre os
estados 14 e 12, sendo que o ponto 12 € o estado no gerador que representa a maior temperatura
no absorvedor.

Assim, como geralmente a quantidade de energia térmica fornecida pelo estado de maior
temperatura do absorvedor € menor que o calor requerido pelo estado de menor temperatura do
gerador, a recuperacdo interna de energia consiste nessa energia cedida pelo absorvedor, a qual é
realizada através do ciclo secundério. Além disso, esse intervalo que potencializa a troca térmica

estd restrito pelo “approach’” de temperatura entre os pontos 14 e 11 e entre 10 e 12.
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Figura 3.2.1: Diagrama Esquemadtico do ciclo GAX

Segue, assim, o equacionamento adotado para simulagdo do ciclo GAX, no entanto,
discorrido de forma mais objetiva, j4 que a maioria dos elementos, comum nos dois ciclos, teve
seu volume de controle e caracteristicas analisados e discutidos com mais detalhes no item

anterior.

3.2.1 Conjunto gerador-retificador

Os balangos termodinamicos para o conjunto gerador-retificador do ciclo GAX sdo também
semelhantes aos balangos para o ciclo simples estidgio, no entanto, a alimentacdo da solucdo rica
proveniente do absorvedor € feita na base coluna. Essa mudanca foi necessdria para que a
corrente liquida chegasse ao gerador a uma temperatura mais baixa no intuito de criar a regido
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fria do gerador, permitindo a funcionalidade do conceito do trocador GAX. Além disso, essa

mesma solucao rica € pré-aquecida na regido quente do préprio absorvedor.

Balanc¢o de massa global e de amonia:

m, = m,; +ny (3.2.1)
My, = Xy =My - X5 + 00, - X (3.2.2)
Mg = My + 1y, (3.2.3)
My * X1g = Myg * Xy + My * Xy (3.2.4)

Balango Energético:
My - hy + Qpr, =145 - hyy + g - by (3.2.5)

My - g =My - hoy + 10y, - hyy + QR (3.2.6)

Secdo de dessorcao:

s + g = Ny + 1y, (3.2.7)
s - Xis + Mg - Xy = Mg - Xig + 10, - X (3.2.8)
mys - bys + g - byg =y by + g, by (3.2.9)

Secao de retificacao:

My + My, =t + 1y (3.2.10)
My - Xpg 1y - Xog = Mg - Xig + 1 - Xy (3.2.11)
My By iy - oy = 1yg - hyg + 11, - By (3.2.12)

Ponto de alimentacdo:

My + 1y + g = 1y + s (3.2.13)
My Xy + Mg - Xyg + Mg - Xg =1y, - Xy + 15 - X5 (3.2.14)
My - by + g - hyg +mg - hg =my, - hy +mys - by (3.2.15)
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Propriedades dos pontos principais:
Ts= T(Ps,xshs)

T9 = Tsar (P9, x9)

hg = hy (Pg,x9)

T21 = Ty (P21, X21)

hz1 = hg (P21,x21)

3.2.2 Absorvedor

Balanc¢o de massa global e de amonia:
My + s = g (3.2.16)

Mg - Xyg + g - X5 = 1lg - X (3.2.17)

Balango Energético:

My, - by +ms - hs +m; -hy =mg-hg +mg-hy +Q,p, (3.2.18)
Qrec =My '(hs - h7) (3.2.19)
Recirculacgdo:

m, = i (3.2.20)
X; = Xg (3.2.21)

Propriedades dos pontos principais:
Ps = Pyt (Te, X6)

he = hy (Ts,Xs)

Ts = T(Ps,xs,hs)

116



3.2.3 GAXA (Trocador GAX na regiao do absorvedor)

My + 1y, = 1y, (3.2.22)
My - Xy + 1y, - X, =My - Xy (3.2.23)
Mg -y + 10y, - By, =y by, + O, (3.2.24)
T11 = T4 + AT approach (3.2.25)

3.2.4 GAXG (Trocador GAX na regiao do gerador)

my, +m,,, =m; +n,, (3.2.26)
My - Xy 1y, - Xy, = 1y Xy + 10, - Xy, (3.2.27)
My hy +mgy, Qr@q =1y gy gy, hy, (3.2.28)
T12 = T10- AT approach (3.2.29)

3.2.5 Condensador

Balanco de massa global e de amonia:

rity, = i, (3.2.30)

X, = X, (3.2.31)

Balango Energético:

Qc = 1y, '(hzl _h1) (3.2.32)
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Propriedades de cada ponto:
P; =Py (T}, -xl)
hi= hs(T1,x1)

3.2.6 Evaporador

Balanco de massa global e de amoénia:
hy = i, (3.2.33)

X, =x, (3.2.34)

Balango Energético:

QE =, - (h4 - hs) (3.2.35)

Propriedades de cada ponto:
T3=T (P3x3h;)
Py= P (T4,x4,q4)

3.2.7 Sub-resfriador

Balanc¢o de massa global e de amonia:

i, = i, (3.2.36)
i, = it (3.2.37)
X =X, (3.2.38)
X, = X (3.2.39)
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Balanco Energético:
Ose = ity - (hy = hy) (3.2.40)

QSR = - (hs - h4) (3.2.41)

Efetividade do trocador:

_ ml ) (hl — hz )

Esw =71 . (3.2.42)
mm[ml(hl Iy )iy — )

Propriedades dos pontos principais:

T =T (Px1,hi)

T>=T (P2x2,h)

Ts=T (Psxshs)

3.2.8 Bomba

Balanc¢o de massa global e de amonia:

m, =1, (3.2.43)

Xg = X, (3.2.44)

Balanco Energético:

. i, v, \P, — P,
W, =i, -, — ) = o Ve (B = Pe) (3.2.45)
UF:

h, —h

Ny =—12—= (3.2.46)
h7 - he
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3.2.9 Valvula de expansao e reducao de pressiao

Para todas as vélvulas de expansao e de reducdo de pressdo presentes no circuito, assim
como no ciclo de simples estdgio, consideram-se massa, concentracdo de amodnia e entalpia

constantes.

3.2.10 Coeficiente de desempenho do sistema

O COP para o ciclo GAX ¢ calculado da mesma forma como calculado para o ciclo simples
estdgio. No entanto, os valores de troca térmica considerados sdo calculados considerando a
recuperacao interna de energia, que € a vantagem do GAX.

Como visto no equacionamento, calcula-se o potencial térmico do absorvedor em ceder

calor para o gerador (Q,,,) € o potencial térmico do gerador em receber calor do absorvedor

(Q,.e ,)» sendo ambos obtidos pela diferenca térmica entre a regido quente do absorvedor e a regido

fria do gerador, como também j4 discutido. No entanto, uma rotina € feita para determinar se o

calor requerido pelo gerador excede o calor disponivel pelo absorvedor para, entdo, limitar a troca

de calor.
QG = QGT _milereq’Qdisp] (3247)
QA = QAT - m[lereq’QdispJ (3248)
QG +QE +WB :QR +QA +Qc (3.2.49)
COP = L (3.2.50)
Q; +W,
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3.3 Dimensionamento dos equipamentos trocadores de calor

Nessa secdo serdo propostos alguns modelos e consideradas algumas hipéteses para um
dimensionamento menos genérico do ciclo. As quedas de pressdao nos dutos entre equipamentos e
em valvulas ndo serdo consideradas, haja vista que o objetivo principal nao € o detalhamento
fisico do sistema, como comprimento de dutos e insercio de valvulas, mas um pré-

dimensionamento de alguns equipamentos, principalmente os trocadores de calor.

3.3.1 Pré-dimensionamento dos trocadores de calor

No balang¢o termodinamico do ciclo, foi considerado que os equipamentos nao perdem calor
para o ambiente. Também como no caso dos trocadores, a transferéncia de calor ocorre
exclusivamente entre os fluidos circulantes.

Para o pré-dimensionamento dos equipamentos trocadores de calor, predominantes no
sistema, optou-se pelo método mais comum, da média logaritmica da diferenca de temperatura
(4T}y,) determinado a partir da taxa de troca de calor e as temperaturas de entrada e saida dos
fluidos quente e frio. Espera-se, entdo, obter a partir dos estados simulados pelos programas, o
fator UA de cada equipamento, sendo “U” o coeficiente global de transferéncia de calor e “A” a
area de troca térmica, que € a drea superficial do feixe de tubos, podendo ser calculada por zDL.

A relacdo descrita com a taxa de troca de calor é mostrada na Equacdo 3.3.1 e a média
logaritmica das temperaturas das correntes no trocador na Equagdo 3.3.2, sendo AT; = (T, — Tyy)

e AT, = (T,s — Tr.), em que os subscritos “q”, “f”, “e” e “s” representam, respectivamente,

quente, frio, entrada e saida.

Q=U-A-AL, (33.1)
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AT, - AT,
" In(AT, /AT,) (3.3.2)

3.3.1.1 Gerador

Para o sistema analisado, conforme proposta sua utilizagdo no abatedouro, o fluido que
fornecera energia térmica para aquecimento da mistura 4gua-amonia serd o vapor a alta pressao
produzido por caldeira.

Assim, considerando a troca de calor com a corrente de vapor e que os fluidos liquido e
gasoso no gerador estdo a uma temperatura de equilibrio, que € a temperatura do gerador, pode-se
achar o parametro UA do equipamento utilizando o método ja apresentado. O raciocinio segue
tanto para o ciclo de simples estagio (Figura 3.1.1), quanto para o GAX (Figura 3.2.1).

Para célculo dos parametros UA das serpentinas do ciclo secundario que fazem parte do
trocador de calor GAX (chamada GAXA na regido do absorvedor e GAXG na regido do gerador),

as temperaturas do fluido em circulacio foram estimadas através do Approach A4T,,, ja

mencionado.
QG = mvapor(h‘vapor,e - h‘vapor.s) (333)
~ 0
(UA)G;GAXG = AT, - AT, (3.3.4)

In(AT, / AT,)

Ciclo Simples Estdgio: Q = Qg ; AT1 = (Tvapore — T10) € AT2 = (Tvapor.s — Ti0)-
GAX: Q=0 ; AT; = (Tvapore — To) € AT> = (Tyapor.s — T).

GAXG: Q=0Q,, : AT; = (T1g— AT,/2 = T13) e ATy = (Ty; + AT /2 — T1y).

req’
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3.3.1.2 Absorvedor

No absorvedor ocorre a reacdo exotérmica de absorcdo da amonia pela dgua. Assim, é
necessdria uma corrente de arrefecimento eficiente, pois uma alta temperatura nesse equipamento
prejudica o desempenho do ciclo como um todo. Assim, propde-se, como de costume, uma
corrente de dgua, para retirada da energia térmica e favorecimento térmico do processo quimico.

No caso de um absorvedor evaporativo, pode-se considerar que Taguae = Tagua,s-

agua,e) (335)

0

(UA)A;GAXA;REC = AT, AT, (3.3.6)
In(AT, / AT,)

QA = magua (hagua,s

Ciclo Simples Estdgio: Q = QA ;AT = (T12— Tuguas) € AT2 = (Ts— Taguae)-
GAX: Q = QA s ATI = (TIO_ Tagua,s) € ATZ = (T6_ Tagua,e)-
GAXA: Q=0Q,,,; ATi = (Tio— Tz + ATy/2) € AT> = (Ty; — Tig + 24T,).

Recirculagio: Q = Qpye; AT; = (T1; —Ts) e AT, = (T;; — T7).

3.3.1.3 Condensador

Os equipamentos para condensacdo do vapor de amodnia, procedente do retificador,
geralmente sdo condensadores evaporativos. Para essa simplificac@o, serd considerada uma vazao
de reposi¢do constante e, portanto, uma vazado madssica total para retirada de energia térmica

também constante.
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Todavia, ja que existe resfriamento e condensacdo, o método da diferenca logaritmica de
temperatura ndo pode ser utilizado para todo o trocador e, por isso, serd calculado separadamente

para essas duas etapas. Além disso, sendo um condensador evaporativo, considera-se a hipdtese

da Equagdo 3.3.7.

T‘agua,e = Tagua,s = Tagua (337)

QC = Qresf + Qcond (338)
Q.revf

( )reaj A711 _AY‘2 (3.3.9)

In(AT, / AT,)

_ Qcond
(VA),,.q = AT, (3.3.10)
Ciclo Simples Estdgio: AT = (T21 — Tugua), AT2 = (T1— Tugua) € AT3 = (T1— Tagua)-
GAX: AT; = (T1 — Tugua), AT> = (T1— Tagua) € 4T3 = (T1— Tygua)-
3.3.1.4 Pré-aquecedor de solucao rica
_ QPASR
(UA) ppsz = TAT -AT, (3.3.11)

In(AT, / AT,)

Ciclo Simples Estdagio: AT; = (T19—To) e AT, = (T;; — Tg).
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3.3.1.5 Sub-resfriador

QSR
AT, — AT, (3.3.12)
In(AT, / AT,)

(UA)SR =

Ciclo Simples Estdagio: AT; = (T; —Ts) e AT, = (T> — Ty).
GAX: AT] = (T] - T5) CATZ = (T2 - T4).

3.3.2 Coeficientes de transferéncia de calor

Utilizando o conceito de resisténcia térmica, como se vé na Figura 3.3.1, pode ser
demonstrado que o produto do coeficiente global de transferéncia de calor pela drea de troca
térmica, que € o inverso da resisténcia térmica total, incluindo conducdo e convecgao, € calculado
pela Equacgdo 3.3.13. Sendo k a condutividade térmica do material do tubo em W /(m- K) e L seu
comprimento em metros, a resisténcia térmica € achada em K/W. Essa equacao € utilizada para se
estimar a drea de troca térmica dos trocadores de calor juntamente com os coeficientes utilizados,

expostos nas se¢des em sequéncia.

1 In(re/r;) 1
h21rL 2mkL he2TTr.L

Figura 3.3.1: Metodologia bdsica de Resisténcia Térmica usada para um tubo circular
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. ln( ext ] .
R.. D. R
1 1 + f.int + int + fext 1 (33 1 3)

RTot == +
UA h A, A 27KL h

int ext ext * “ext

3.3.2.1 Trocadores de calor evaporativos

Como ja mencionado, para sistemas de refrigeracdo de médio-grande porte, semelhantes ao
sistema analisado neste trabalho, os equipamentos responsdveis pela retirada de calor do fluido
em circulacdo geralmente t€m seus papéis realizados por condensadores evaporativos.

No caso do abatedouro Extremo Sul, em Pelotas (RS), um dos tnicos no Brasil que
utilizam o sistema de absorcdo para refrigeracdo de todo o ambiente industrial, condensadores
evaporativos sdao utilizados como os préprios condensadores do sistema e até como
absorvedores, em que a mistura do vapor refrigerante proveniente do evaporador e da solucdo
pobre proveniente do gerador se dd na entrada na serpentina do condensador evaporativo,

conforme mostra a Figura 3.3.2.

Agua de resfiaments

oh o

i ! i ! i | Ill‘
’ ! 1 ! Y \
& e e o W ta tm e a

o

G (:_l <_| (\r_ | ( V%‘" - vapor de amdnia
PRTTITTTIT T Tomosan

Ar

I: ——peg0lucIo rica

Figura 3.3.2: Serpentina de condensador evaporativo como absorvedor de borbulha horizontal

(PRATTS, 2002)
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Portanto, as correlagdes apresentadas a seguir sdo de grande utilidade e permitem um
dimensionamento desse equipamento a fim de se estimar a 4rea de troca necessdria para
concretizagdo do efeito térmico. A Figura 3.3.3 mostra um condensador evaporativo tipico
comumente utilizado nos sistemas de refrigeracdo industriais.

Externamente a serpentina levando a solucdo concentrada de amonia passam, em
contracorrente, um fluxo de ar ascendente e um fluxo de dgua descendente, que € recirculado.
Deve haver, entdo, a reposi¢do de dgua, pois parte dela foi evaporada pela energia térmica do ar,
que sai entdo no estado saturado. A vantagem € que esse processo permite a operagdo com

temperaturas de condensacao mais baixas que os outros tipos de condensadores.

Saida de ar 444444444444

N

(4 )| Ventilador
\/

] . —‘ Eliminadores de gotas
Chuveiros | — S T y
Entrada de refricerante —» =N
j‘ !
@ -
Nz )
2/
C
\._' _:‘\I
Saida de refrigerante « J =
- «
—» «
Entrada de ar J; f
—» “
> -«
Entrada de agua —>:_'_—_;__1_1:_,_7j
de reposicao N Bomba
I_,Q de agua

Figura 3.3.3: Esquema de um condensador evaporativo comum em sistemas industriais (DANIELI ET

AL, 2006)

Assim, para que a Equacdo 3.3.13 seja utilizada, deve haver o calculo dos coeficientes de
transferéncia de calor. O coeficiente pelicular externo para o filme d’dgua é determinado pela

Equacdo 3.3.14 vélida para 1,36 < (I'/ D, )< 3, de acordo com Peterson et al (1988).

1/3

h,, =(982+1558-T)- DL (3.3.14)

0
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A varidvel I' representa o fluxo do filme de dgua por unidade de longitude de tubo e é

calculado pela Equagdo 3.3.15, em que m, representa a vazao madssica de dgua, /, 0 comprimento

do tubo e n. o nimero de tubos por coluna.

ro (3.3.15)

Outra correlag@o para o cdlculo do coeficiente na parte externa dos tubos é dada por Parker

e Treybal (1959), conforme mostra a Equagdo 3.3.16, em que T, representa a temperatura de

filme da 4gua e pode ser calculado pela Equacdo 3.3.17, no caso do ciclo de simples estagio, e
F4c o fator de ajuste, cujo melhor valor obtido foi de 0,1906 no trabalho experimental de

Nakalski (2007).

1/3
by =1705F | ——| |1+0,0123-(T,, ~273)- 2 +32 (3.3.16)
4.D, | 5
TZl +T1 +Tare +T‘ars
T, = e (3.3.17)

Para cdlculo do coeficiente de transferéncia de calor na regido do escoamento interno, a
Equacdo 3.3.18 (PARKER E TREYBAL, 1959) € utilizada para calculo do coeficiente de
transferéncia de calor nessa regido. Nela, g é a aceleracdo da gravidade em m/s’; p ¢ a densidade
do refrigerante em kg/m’; k é a condutividade térmica do refrigerante em W /(m-K); n a
viscosidade dinimica do refrigerante em Ns/m?; T,s € a temperatura de condensagdo a pressdo de
saida em K. Por fim, os subscritos / e v representam as condi¢des de liquido e vapor saturado,
respectivamente. As varidveis T, e h’;, sdo obtidas pelas Equacdes 3.3.19 e 3.3.20,

respectivamente.
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1/4
g.pl (pl _pv)'kl3.h'lv

h,, =0,555- (3.3.18)
77/ .(Taf _Tv)Dt
7 =Ll (3.3.19)
| 2
, 3
W=l +5ec, (0, =T) (3.3.20)

Nas duas ultimas equagdes, os parametros 7., Ty, hi, € ¢, TEpresentam, respectivamente
as temperaturas da dgua de reposi¢do e de bacia (K), entalpia de vaporizacdo em J/kg e calor
especifico do liquido em J /(kg - K).

Ainda para o escoamento interno, também pode ser utilizada a correlagdo de Shah (1979),
dada pelas Equagdes 3.3.21 e 3.3.22, sendo que o nimero de Nusselt Nu; pode ser calculado pela

Equacdo 3.3.23, de Dittus-Boelter (INCROPERA E DEWITT, 1996) para escoamentos

turbulentos.
Nu(x) -k
= Nu) ky (3.3.21)
Di
076 (1 _ 0,04
Nu(x) = Nu, .{(1—)6)0’8 + 38-x Pr“glg x) } (3.3.22)
Nu, =0,023-Re*”. Pr*’ (3.3.23)

3.3.2.2 Trocadores de calor casco e tubo

Outro tipo de trocador comumente utilizado nos sistemas de médio-grande porte é o
trocador de calor casco-tubo (ou feixe tubular e carcaga). Para o gerador, conforme mencionado,
o fluido de aquecimento € o vapor d’adgua a alta pressdo, entretanto € comum o uso de gases de

combustdo ou outros fluidos com temperaturas relativamente altas. Nesse caso, o vapor, que € o
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fluido de aquecimento, passa dentro dos tubos, aquecendo a solucdo liquida no lado da carcaca.
Uma vez que a amodnia possui um ponto de ebulicdo mais baixo que o da dgua, nesse
equipamento jd acontece a primeira etapa da separacdo dessas substincias a fim de se purificar o
agente refrigerante.

Os trocadores intitulados pré-aquecedor de solugdo rica (PASR) e sub-resfriador (SR)
também podem ser projetados como trocadores casco e tubo, ainda pensando nos ciclos de
médio-grande porte. Para o primeiro, considerou-se que a solu¢do pobre proveniente do gerador
passa dentro dos tubos, enquanto que a solucdo rica proveniente do absorvedor fica no lado do
casco. No caso do sub-resfriador, o vapor refrigerante proveniente do evaporador fica no lado da
carcaga, enquanto que o refrigerante condensado passa pela serpentina de tubos.

As correlacdes a seguir, foram, entdo, utilizadas para célculo dos coeficientes de
transferéncia de calor que sdo necessarios para uma estimativa fisica inicial desses equipamentos
mediante o efeito térmico desejado.

A Equagao 3.3.24 calcula o coeficiente de troca térmica na ebuli¢ao segundo Kreith e Bohn
(2001), sendo que G é a velocidade mdssica através dos tubos em kg /(m’s) e pode ser calculada

pela Equagdo 3.3.25, sendo n; o nimero de tubos por passe. Tendo sido os demais parametros

previamente definidos, o cdlculo do nimero de Prandtl € mostrado na Equagao 3.3.26.

0,28 D G 0,87 k
h. =0,06- (&j - (—xJ pr . S (3.3.24)
pv 771 Di
41
G=_4m 3.3.25

nr T Di2 ( )

c .
Pr, = Coa T (3.3.26)

kl

Segundo Perry e Green (1984), a correlacio de McNelly, na forma adimensional,
representada pela Equacdo 3.3.27, pode ser utilizada para o cédlculo do coeficiente de

transferéncia de calor em evaporacdo nucleada. Nela, as varidveis Q”, P e ¢ representam,
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. . , 2 ~ ~
respectivamente, o fluxo de calor por unidade de drea em W/m", a pressdo em Pa e a tensdo

superficial em N/m. O cédlculo do nimero de Prandtl é feito como mostra a Equagao 3.3.26.

h D Q" D 0,69 P D 0,31 0,33
Nu,, =——¢=0225- Pr0’69( ¢ ] ( ¢ ] -(& —~ 1j (3.3.27)
kf A- m 'h/v 0, P,

Para a solugdo rica, a correlacio representada pela Equagao 3.3.28 ¢ utilizada para cédlculo
do coeficiente de transferéncia de calor na regido externa (KREITH E BOHN, 2001). A

velocidade, o nimero de Reynolds e Prandtl para a solucdo sdo calculados segundo as relacdes

subsequentes.
hm = (),()23.pr5 P, 'Vs ,Rezo,z, Prs—O,667 (3.3.28)
V, = A (3.3.29)
‘ pY : ﬂ- : De
.V.-D
Re = £ ¥ % (3.3.30)
1,
Pr, = C”’;ﬂs (3.3.31)

Na regido interna, o coeficiente de troca térmica para a solu¢do pobre é calculado pela
correlagcdo apresentada pela Equagdo 3.3.32 presente em Incropera e DeWitt (1996), vélida para
0,7 < Pry <160, Re; > 10.000 e L/D > 10. Os nimeros de Reynolds e Prandtl podem ser

calculados conforme as Equacdes 3.3.29 a 3.3.31, todavia, trocando D, por D;.

h. . =0,023- % -Re’*- Pr? (3.3.32)

int
i
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Para as correntes liquidas e escoamentos turbulentos completamente desenvolvidos, o
coeficiente de troca térmica também pode ser calculado pela correlagdo proposta por Gnielinski

(1976), conforme mostra a Equagado 3.3.33, vélida para 0,5 < Pr <2000 e 3000 < Rep < 5x10°.

Ny =D _ (f/8)-(Re,—1000)- Pr

= - 33.33
"k, 1+12,7-(F/8) - (Pr2-1) (3339

A varidvel f representa o fator de atrito. Para seu célculo, diversas relacdes foram propostas

para escoamento interno. A correlagdo clédssica de Prandtl, Kdrman e Nikuradse (KAKAC ET AL,

1987), para 4x10° < Rep < 10’ , € mostrada abaixo.

1
——=1,7372-In(Re -/ f |- 0,3946 (3.3.34)
=172l )

A correlacdo utilizada, no entanto, é a de Churchill (1977), que utiliza a rugosidade R da

superficie interna, apresentada a seguir.

16 755 |12

12 16
f:S( 8 j +|]2.457-1n ! +(37530j (3.3.35)
Re
+027-R

Re,

O nimero de Reynolds, para tubo circular, € calculado conforme se desenvolve a relagao

representada pela Equacdo 3.3.36, sendo u, a velocidade média do fluido sobre a se¢ao

transversal do tubo.

My 1

Re,, (3.3.36)
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3.4 Dimensionamento da coluna de recheio para retificacao do agente refrigerante

O modelo adotado para dimensionamento da coluna de retificacdo € baseado nas teorias ja
apresentadas e fora aplicado por Sieres (2005), Sieres et al (2005) e Fernandez-Seara et al (2001,
2002, 2003a, 2005). A coluna funciona de forma adiabdtica e levam-se em consideracao os
processos simultaneos de transferéncia de massa entre a corrente liquida e de vapor em
contracorrente na coluna, promovidos pelo recheio, que se baseiam na aplicacdo de balancos de
massa e equacdes de transferéncia de massa em um elemento diferencial da coluna.

Para construcdo de um modelo tedrico relativamente simples, mas que leve em conta os
principios de transferéncia e conservacdo de massa e energia, deve-se partir de um volume de
controle diferencial genérico, mas que envolva as fases liquida e de vapor e a interface entre

ambas (Figura 3.4.1).

NJ + CFNI. r':'lr+ dNLr
]-”.'m + d}'tjml I_}'r vm + d}"vm
dy P T ===="=7============
Vi Vi
dy. ﬁr —_— ﬁ_.-
Pgry pyny
T-fl'l'l T'.-'rl'l
T, $ dA,
¥ e e e o e e o e — - Y Y Y Y e
il Tmu
}’rm }'rn,.-m

Figura 3.4.1: Elemento diferencial genérico de uma sec¢do da coluna de altura dy

Conforme apresentado nas teorias de Lewis e Whitman (1924) e a teoria do filme (ANEXO
B), considera-se que a resisténcia a transferéncia de massa estd confinada em um pequeno filme

na vizinhanga da interface liquido-vapor.
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O elemento diferencial considerado, conforme mencionado, representa uma secao da coluna
de recheio de altura diferencial dy. A transferéncia de massa da amodnia da fase liquida para a fase
de vapor, passando pela interface liquido-vapor, € descrita pelas Equacdes 3.4.1 a 3.4.5.
Primeiramente, as seguintes consideracdes sao feitas em busca de uma menor complexidade:

Considera-se regime permanente e fluxo unidirecional;

Perdas consideradas despreziveis: por energia cinética e potencial, por radiacdo e perdas
de carga;

N3ao ha reacdes quimicas, sendo que o nimero total de moles se conserva;

A drea de transferéncia de massa entre as fases liquida e de vapor sdo iguais;

A fase liquida e de vapor se encontram em condicdes de saturagdo;

Considera-se valida a teoria de Lewis e Whitman (1924), da resisténcia nula na interface
liquido-vapor, e a teoria do filme (BIRD ET AL, 1960; TREYBAL, 1980), em que a
resisténcia a transferéncia de massa estd confinada em um pequeno filme na vizinhanga
da interface;

Considera-se que a resisténcia a transferéncia de massa na fase de vapor € a que governa
todo o processo de transferéncia de massa na coluna (FERNANDEZ—SEARA ET AL,
2002). Assim, a diferenca das concentracdes molares, que é a forca motriz a

transferéncia de massa, € preponderante na fase de vapor.

Conforme fora dito, a transferéncia de massa que ocorre na interface se deve a difusdo
molecular e a existéncia do movimento da matéria (convec¢do) através dela. O fluxo molar de
amonia transferido da interface até a fase de vapor e da fase liquida até a interface pode ser

obtido, respectivamente, mediante as Equagdes 3.4.1 e 3.4.2.

g, =F, 2 h{%} (3.4.1)

. =Y

Ry, =F -z In Ednb/ 3 (3.4.2)
Z_ylm
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Nessas equacdes, z € a relagdo entre o fluxo molar de amonia e o fluxo molar total (Equacao
3.4.3) e y, como ja definido, € a fracdo molar de amonia na fase considerada. A exigéncia de
continuidade na interface liquido-vapor implica que os fluxos molares devem ser iguais, como

mostra as Equacgdes 3.4.4 ¢ 3.4.5.

n n
7= N.H3 =— NH3. (3.4.3)
n g, 70
’;lNH” = ’;lNHw = ’;LNH3 (3.4.4)
n,=n,=n (3.4.5)

Conforme mencionado nas hipdteses, a resisténcia na interface liquido-vapor € nula, o que
significa que as concentracdes na interface sdo as concentracdes de equilibrio a temperatura e

pressdo na interface (p;, T;). Assim, t€ém-se as Equacgdes 3.4.6 € 3.4.7.

Vi = froa Py T}) (3.4.6)

Yo = Foa (P T)) (3.4.7)

Na coluna de recheio, a drea de transferéncia de massa da fase liquida para a fase de vapor é
determinada pelo pardmetro a.;, que € a drea efetiva de transferéncia de massa por unidade de
volume da coluna. O conhecimento do seu valor € de extrema importincia para se determinar a
eficiéncia de um determinado recheio. Apesar de ter certa relacdo com a drea especifica do
recheio (ap), seus valores sdo diferentes.

A drea efetiva de transferéncia de massa (a.,) € medida experimentalmente, mas com
grande dificuldade, pois, além da presenca de liquido na superficie do recheio, hd também
gotejamentos e bolhas de gds, ou seja, hd grande complexidade fisica para medic¢do direta do
parametro. Neste trabalho.

Assim, devido a dificuldade de separar os efeitos, geralmente se utiliza o coeficiente

volumétrico de transferéncia de massa como parametro base, que é o produto do coeficiente de
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transferéncia de massa e da drea efetiva de transferéncia de massa (F -a, ). Neste trabalho, o

célculo desse parametro fora feito conforme mostrado no fim desta secao.

Assim, a drea diferencial de troca é dada pela Equagdo 3.4.8, em que d. € o didmetro interno
da coluna de recheio, L e V sdo os fluxos superficiais de liquido e vapor, respectivamente,
definidos pelas Equacdes 3.4.9 e 3.4.10, nas quais N , € NV sdo as vazoes molares de liquido e

vapor, respectivamente.

aef-ﬂ'-df
d =~ = dy (3.4.8)
. 4-N
L= ! 3.4.9
v (3.4.9)
V= 4’1;; (3.4.10)
7[.

De acordo com o elemento diferencial adotado (Figura 3.4.1), pode-se fazer balangos de

massa e espécie, modificando-os através das defini¢cdes prévias.

dN, =h-dA, > dV =1n-a, -dy (3.4.11)
dN, - y,,)= 1y, -dA —dV -y,,)= 1y, a, -dy (34.12)
dN,—dN,=0—dV =dL (3.4.13)
W, -y,,)-dW, y,)=0->dV -y, )=dli-y,) (3.4.14)

Como ja discutido, na coluna de recheio ha simultineas transferéncias de calor e massa
entre as fases liquida e de vapor, como conseqiiéncia dos gradientes de concentragdo e
temperatura entre ambas as fases.

Além disso, a variagdo de concentracdo dentro de cada fase normalmente ocorre na
vizinhanca da interface, o que levou Lewis e Whitman (1924) a sugerirem que as concentracoes

molares na interface y, e y . sdo os valores correspondentes ao equilibrio e que as resisténcias a
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transferéncia de massa em ambas as fases sdo aditivas. Ou seja, equilibrio na interface significa,
nessa regido, valores iguais de potencial quimico do liquido e do vapor e, por isso, nenhuma
resisténcia a transferéncia de massa na interface.

Tendo em mente os conceitos discutidos anteriormente e sabendo-se o que foi considerado
na sexta hipdtese, em que a transferéncia de massa na fase de vapor controla todo o processo,
considera-se a for¢a motriz a transferéncia de massa, que € a diferenca das concentragdes molares
Ay da amonia, preponderante na fase de vapor e, portanto, pode-se estabelecer a relacdo

representada pela Equacao 3.4.15.

Yo=Y =Y, = Vs (3.4.15)

Sendo que y; € a concentragdo molar na mistura 4gua-amonia na fase de vapor que estaria
em equilibrio com o liquido (a temperatura 77). Além disso, considerando-se que a fase liquida
estd em condi¢des de satura¢@o, pode-se, assim, obter y, em func¢do unicamente da concentracao
da fase liquida y, e da pressdo de trabalho na coluna. De acordo com as simplifica¢des anteriores,

a Equacdo 3.4.1 se torna a Equacao 3.4.16 e, considerando novamente as Equacgdes 3.4.3 ¢ 3.4.12,

sdo obtidas as Equacdes 3.4.17 a 3.4.19.

P, :Fv.z-ln(i:iij (3.4.16)
iy, Gy -dy =V -dy, +dV -y, (3.4.17)
Z:’;lNH3 :V'dyv+dV-yv (3.4.18)
n dv o
av =" D (3.4.19)

(z-y,)

Fazendo-se a substitui¢ao, partindo da Equacgdo 3.4.16,
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_ . d
Fv-z-ln(z y:j-aef-dyzz-V~( yv) (3.4.20)
=Y, =),
dy=—"V .1 D (3.4.21)
Foag [ 2=y (z-y)
=),

Pode-se ainda reescrever a Equacdo 3.4.21 com o conceito da diferenca logaritmica média

para a concentr 39502

Ay, =—F——~ (3.4.22)
=,
In
(Z— Y, ]

s (3.4.23)

Integrando a Equacdo 3.4.23 entre as condi¢cdes de entrada e saida da coluna, pode-se

calcular a altura de recheio necessdria para se obter determinada separacgao.

H=y,-y =

2 5 A i d
[ P, (3.4.24)
1

Foa, (z-y) bi-»)

O primeiro termo do lado direito da equacdo 3.4.23 é a expressdo geral da altura de uma
unidade de transferéncia da fase de vapor (H,) e os termos restantes representam o nimero

diferencial de unidades de transferéncia da mesma fase (V,).

H, = v (3.4.25)
Fv-aef
: Ay I dy

N, = S (3.4.26)
v!‘(Z_yv) (yv_yv)
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Utilizando a aproximacdo de Wiegand (1940), na qual se supde equivaléncia entre a

diferenca logaritmica média e a média aritmética, € obtida a Equacdo 3.4.27.

Yy =Yy (3.4.27)

Ayv,lm z(Z_yv)-i_T

Através de um balango total sobre a coluna, um valor médio de z também pode ser obtido:

7 =22 Yo Vi Y _ B Y T he Vi (3.4.28)
V, =V, L-L,

Supde-se também que em uma se¢do qualquer da coluna, o valor de z € aproximadamente

igual ao seu valor médio (z = 7 ) e a velocidade superficial das fases de vapor e liquida pode ser

expressa em funcdo de seus valores na entrada ou na saida.

V:W(Z__y“j:vz-(z__y”j (3.4.29)

Z_yv Z_yv

L':Ll-(z__y“j:g(z__y’zj (3.4.30)
=Yy =Y

Substituindo-se as expressoes anteriores na Equagdo 3.4.23, obtém-se:

1 'VZ.(Z_yVZ). 1+ yv_y: . dyv
2 b

dy = — — -
Fv'aef (Z_yv) '(Z_yv) v_yv)
V,-(z-y,) 1 1
dy =—=2 v2’, — —~ = -dy, (3.4.31)
F,-a, ((y‘—Z)-(yv—yv) 2 (yV—Z)zJ

Caso o termo F, -a,, ndo varie consideravelmente, pode-se considerar seu valor constante e
a Equagdo 3.4.31 dependerd somente de y, que, como fora dito, representa a concentragdo de
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vapor em equilibrio com um liquido de concentracdo y,. Portanto, a partir das condi¢Oes de
entrada e saida da coluna, essa integral pode ser resolvida conhecendo-se a dependéncia de y;
com y . A concentragdo y, estd relacionada pela Equagdo 3.4.32, vdlida para 7 < p < 16 ¢ 0,87

< y, < 1, cujos coeficientes sao dados na Tabela 3.4.1.
yi=1={b, +b, - p+by-p*)-(1-)) (3.4.32)

Sendo que estéd considerado que a pressdo na coluna € constante, para um determinado valor

dessa varidvel, considerando a constante B=hb,+b,-p+b,-p>, pode-se expressar a Equagdo

3.4.32 da seguinte forma:
y:=1-B-(1-y,)=(1-B)+B-y, (3.4.33)

Tabela 3.4.1: Coeficientes de ajuste da concentracdo molar de vapor em funcdo da concentracdo molar
de liquido em equilibrio e da pressdo (Equacdo 3.4.32)
by b, b,
-9,48596%10” | 6,79315%10" | 9,58238*10°

Fazendo-se um balanco na coluna de retificacdo (Equacdo 3.4.34) e substituindo nela as
Equacgoes 3.4.29 e 3.4.30 das velocidades superficiais das fases liquida e de vapor, tem-se a

Equagao 3.4.35.

V'yv +L2 Vi :L'YI +V2 “Yio (3.4.34)

. Z-y, : . oz- .

ARSI R S S/ B A (3.4.35)
Z_yv Z_yl
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Na expressdo 3.4.36, pode-se obter y, unicamente em funcdo de Yy, , supondo

conhecimento dos parametros de entrada. Assim, sua substitui¢do na Equagdo 3.4.33 fornece a

Equacdo 3.4.37, cujos parametros sdo definidos na Tabela 3.4.2.

_ Vz '(Z_yvz)' Yy +(L2 Y _Vz ’ yvz)'(z_yv)
= . : (3.4.36)
L-(zZ-y)+V, (v, - y.)

E+F-y,

Tabela 3.4.2: Equacdes dos pardmetros da Equacdo 3.4.37.
A=I1-B

C:B'(Lz'yzz_vz'yvz)'Z

D:B'(Vz'Z_Lz'YIz)

E=B-(L2-Z—V2-yvz)

F:B'(Vz_Lz)

Finalmente, a substituicdo das expressdoes anteriores na Equacdo 3.4.31 fornece as
correlagdes a seguir, cujas constantes sao descritas na Tabela 3.4.3. Para tal, considera-se que F #

0. Caso fosse o contrdrio (F = 0), a coluna operaria em condicdes de refluxo total, isto &,

V,=1L,.
dy =V lT00), £(v,)-dy, (3.4.38)
F, A,
Sendo:
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1 1

()= -
(., C+Dy,) 2y, -2
(v, -2) {yv A BE+F'yJ

7(3,)= S -

" (v,-2)|F-y+(E-A-F-B-D) y,-(A-E+B-C)| 2.(y,-2)
)= (r+y.) b («eF=0) (3.4.39)

(0,202 +G oy -H) 2.y, -2
f(y,)= I+y,) S— (3.4.40)

Tabela 3.4.3: Equacées dos pardmetros das Equacoes 3.4.39 e 3.4.40.

(E-A-F-B-D)
F

(A-E+B-C)
F

G=

H =

==
F

_-G+JG’+4-H

2

~G-JG*+4-H

2

J

K =

Como se observa nas Equacdes 3.4.39 e 3.4.40, f (yv) se da pela diferenca entre dois

termos. O primeiro é uma fracao irredutivel cujo denominador estd decomposto em fatores, te tal

forma que todas as raizes sdo reais e simples. No segundo termo da subtracdo, o denominador

estd formado por uma raiz real multipla. Portanto, a integracdo da fungdo f (yv) nio ¢ muito

complicada e sua solugdo € como indicada a seguir.
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g(yv):jf(yv)‘dyvzj( (1+y,)dy, 11( dy,

y.-2)-(y,-J)-(y,-K) 2 (3.4.41)

Primeira integral da Equacao 3.4.41:

(I+yv)'dyv _ M, M, M, . _
o906 -n6-071 (@;z)*(yv—n*(yv—mJ .
=M,-In(y, -z)+M, -In(y, = J)+ M, -In(y, — K)

Segunda integral da Equagao 3.4.41:

(v,-2 (-2

J' dyv _ 1

A solucgdo g(yv) da integral de f (yv) com relacdo a y € vista na Equacdo 3.4.42 e suas
constantes, na Tabela 3.4.4.

1
g(y,)=M, In(y,—z)+ M, In(y, —J)+ M, -In(y, —K)+m (3.4.42)

Tabela 3.4.4: Constantes da Equacdo 3.4.42

_ I+%
M‘_(Z—J)-(Z—K)
B I+J
(R = N Vg

1+ K
M=k (k)

Finalmente, tendo em conta esses resultados, a integracdo da equacgdo 3.4.38 fornece a
seguinte solucdo:
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H=‘/2'(Z_))V2).{Ml.m(y"Z_ZJ_,_MZ.h{va_JJ_,_Ms.ln(va_K]_,_1.( 1 _ 1 ]}(3.4.43)
F,-a Yo —2 Y —J yu—K

v e Yo =2 Yy X

Assim, através da Equagdo 3.4.43, pode-se calcular a altura H de recheio necessdria para se
obter uma determinada separa¢do com a mistura dgua-amonia. Essa equagdo também poderia ser
utilizada para se estimar o produto do coeficiente de transferéncia F, e da drea de transferéncia
efetiva a.r, em fungdo das dimensdes da coluna e a separag@o obtida. Como esse ultimo caso nido
se aplica ao presente trabalho, o coeficiente de transferéncia de massa volumétrico (F)*a.) foi
calculado através de correlagdes obtidas de trabalhos experimentais.

A correlacdo mais utilizada pertence a Onda et al (1959, 1968), que assumiram que a
superficie molhada nas pecas do recheio € idéntica a interface efetiva liquido-gds. Assim,
propuseram equagdes empiricas para os coeficientes de transferéncia de massa em ambas fases,
dividindo o coeficiente volumétrico pela interface efetiva as fases para absorcdo e vaporizacio
gasosa (WANG ET AL, 2005).

As correlacdes foram feitas para anéis Rashig, esferas e celas de Berl para varios materiais.
O coeficiente de transferéncia de massa para a fase de vapor € obtido mediante a seguinte

equagao:
D, -p
F = C-Re?”-Scf,)’333 — (3.4.44)

Sendo que a constante C depende do tamanho nominal do recheio (d,). Se d, < 0,015 m, C
= 2,0 e, caso contrario, C = 5,23 se d, > 0,015 m. A varidvel a, representa a drea especifica do
recheio. Tanto d, quanto a, sdo valores tabelados. Os nimeros de Reynolds e Schmidt sido

calculados como mostra as Equagdes 3.4.45 e 3.4.46.

Re =P (3.4.45)

a, -,
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(3.4.46)

Assim, a drea efetiva, segundo Onda et al (1968), € obtida com a Equacdo 3.4.47, em que o;

e o, sao as tensdes superficiais do liquido e do recheio, respectivamente. Os numeros de

Reynolds, Froude e Weber para a fase liquida sdo mostrados nas equagdes subseqiientes.

a, f
P U
Re, =——
a, -1,
2
e _a,u
}"l_
8
)
P U
We, =———
a, o

0,75
ae' o —
& _ l—exp(— 1’45.(_rj ‘Re"' Fr, 0% _Welo,zJ

(3.4.47)

(3.4.48)

(3.4.49)

(3.4.50)

Os limites de aplicagao das equagdes anteriores sdo 5 < Re, < 1000. Alguns valores de o,

sdo mostrados na Tabela 3.4.5.

Tabela 3.4.5: Valores de tensdes superficiais criticas para diferentes materiais

Material o, (N/m)
Polietileno 0,033
PVC 0,040
Carbono 0,056
Ceramica 0,061
Vidro 0,073
Aco 0,075
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3.5 Integracao do sistema com um abatedouro de aves

Foram feitas algumas visitas técnicas em um abatedouro localizado pr6ximo a Campinas.
Essas foram essenciais, pois expuseram as caracteristicas e demandas energéticas de um ambiente
industrial de grande porte que necessita de aplicagdes de baixa temperatura €, a0 mesmo, tempo
possui diversas formas de geracdo e utilizagdo de calor em aplicacdes de alta temperatura. Além
disso, foi possivel analisar a forma de aproveitamento energético, que podem tornar o sistema de
absor¢do ainda mais interessante.

O abatedouro visitado possui uma capacidade de abate de 180.000 aves/dia (500 ton/dia),
operando com uma caldeira de capacidade nominal de geracdo de vapor de 12 fon/h que utiliza
lenha como combustivel, sendo que o vapor € distribuido entre os digestores, trocadores de calor
para fornecimento de dgua quente, escalda dos frangos no processo de abate, dentre outros.

Atualmente a carga térmica de refrigeracdo do abatedouro € de quase 6.000.000 kcal/h
(6.978 kW), distribuida entre diversos setores, como tineis de congelamento, estocagem, fibricas
de gelo, producao de dgua gelada e climatiza¢do de salas. Para tal, hd uma poténcia instalada de
quase 3 MW dos equipamentos compressores por pistdo e parafuso, que sdo energointensivos e
consomem, em média, 80 % de toda energia elétrica consumida pelo abatedouro.

Para que um setor do abatedouro seja refrigerado através de um sistema de absorcdo, de
forma a cumprir o objetivo conceitual deste trabalho, primeiramente, o processo de geracdo e
consumo energético deve ser otimizado. Isso pode ser feito através das técnicas de recuperacdo
energética apresentadas na se¢do 2.2.3, além de um mapeamento explorativo na fabrica a fim de
identificar e reparar pontos de desperdicio. Dessa forma, o sistema de absorcao pode considerar
ainda que uma pequena parte da carga do sistema de compressdo, o que seria vidvel

principalmente pela conseqiiente economia de energia elétrica.
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3.5.1 Utilizacao de agua no abatedouro

A Tabela 3.5.1 mostra o consumo estimado de dgua pelos principais setores do abatedouro.
O resultado final fora adotado para efeito de célculo e sugere um consumo de dgua equivalente a
37 litros por ave abatida (GELMAN ET AL, 1989). Esse valor envolve os setores de lavagem de
pisos e equipamentos, limpeza, secagem e resfriamento (chillers) das carcagas, efluentes da
graxaria, etc. Entretanto, € possivel estabelecer valores que vao desde 10 até 55 litros de dgua por
ave (NASCIMENTO ET AL, 2000). A legislacao brasileira do Ministério da Agricultura e do
Abastecimento prevé o uso minimo de 30 litros por ave, permitindo, no entanto, o uso de
volumes inferiores, desde que aprovados pelo DIPOA (Departamento de Inspe¢ao de Produtos de

Origem Animal).

Tabela 3.5.1: Consumo de dgua estimado para alguns setores do abatedouro. Traduzido de Gelman et al

(1989)
Setor do abatedouro Consumo de agua (litros/ave)

Evisceracao 12,49
Escalda 1,13

Calha de penas 8,7

Chillers 3,4
Lavagem das instalacdes 9,08

Limpeza dos equipamentos 1,1
Outros 1,05

Total 37

3.5.2 Método para obtencao da capacidade de producao de biogas

A alternativa da obtengcdo do biogds a partir dos residuos liquidos do abatedouro foi
também amplamente discutida no item 2.2.3.3. A literatura estrangeira é extremamente rica

acerca dessa proposta e, definitivamente, deveria ser adotada no Brasil, mesmo que o interesse
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primdrio ndo seja a utilizagdo do biogds exclusivamente como fonte energética para o ciclo de
absorcao.

A producdo tedrica de metano por grama de DQO removida do despejo € calculada pela
Equagdo 2.2.1 ja apresentada. O valor adotado da carga de DQO removida no reator e convertida
em metano foi de 2.232 mg/L, que além de estar em um intervalo tipico (EPA, 2002), esse valor
fora computado por Pereira (2004) a partir do efluente de dgua residual de um abatedouro. Assim,
pode-se obter um valor de carga orginica disponivel para a digestdo de 14.865 kgDQO/dia ou,
para se ter uma func¢do comparativa, 82,58 gDQO/ave. Pozo et al (2000) obtiveram um valor
médio de 76,02 gDQO/ave. Portanto, todas as informagdes utilizadas para o célculo estdo
coerentes.

Por fim, pode-se obter o valor estimado da producdo de metano e seu respectivo valor

energético, utilizando um poder calorifico de 23.027,4 kJ/m’ (REGO E HERNANDEZ, 2006).

3.6 Analise de viabilidade economica

3.6.1 Estimativa de custos

Para que se analise se um projeto de engenharia é vidvel economicamente, o0 primeiro passo
¢ listar detalhadamente todos os custos possiveis e, posteriormente, computa-los para que sejam
colocados no processo de célculo.

As Tabelas 3.6.1 e 3.6.2 a seguir sdo estimativas de custos provenientes da implantacio e
manutencdo de um sistema de absorcdo. Dividem-se em custos fixos (equipamentos, materiais e
infraestrutura) e custos operacionais (manutencao, recursos humanos e insumos). Ratifica-se que
alguns equipamentos podem ser reaproveitados de uma possivel substituicio de um sistema de
refrigeracdo por compressao.

Um dos pontos fundamentais, haja vista que se procura uma compara¢ao econdmica entre
os sistemas de absor¢do e compressao, € a obten¢cdo da economia que se terd com o abandono,
ainda que parcial, de alguns compressores e, conseqiientemente, reducdo do consumo de energia

elétrica pelo abatedouro.
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Tabela 3.6.1: Estimativas de custos fixos

1 CUSTOS FIXOS

1.1 EQUIPAMENTOS/MATERIAIS

Evaporador

Tanques

Condensador e Absorvedor

Vélvulas de seguranca e registros

Pré-aquecedor de solugdo rica

Vélvulas redutoras de pressao

Gerador Valvulas Solenoide
Coluna de recheio Pressostato
Sub-resfriador Manometros

Bomba de solugdo

Sistema de aquisi¢do de dados + Termopares

Separador de liquido Controladores e condicionadores de sinais
Filtros Tubos
Medidores de vazido Quadro elétrico
1.2 INFRAESTRUTURA
Materiais Estruturas metdlicas de sustentagcdo
Instalacdes Custos com construgdo civil

Tabela 3.6.2: Estimativas de custos operacionais

2 CUSTOS OPERACIONAIS

Manutencao (sistema de absor¢ao)

Manutengdo (sistema de compressao)

2.1 RECURSOS HUMANOS

Operadores

Técnicos de

manutencao

2.2 INSUMOS

Agua

Energia elétrica

Amonia

Conforme ja mencionado, as Tabelas 3.6.1 e 3.6.2 s@o apenas estimativas com relacdo aos

N

custos necessdrios a implantagdo do sistema de absor¢cdo em nivel industrial. A partir desses
dados, podem-se obter, no mercado, valores concretos de cada equipamento, insumo e mao-de-

obra efetivamente necessdria para se realizar uma andlise de mérito econdmico, através do

modelo criado neste trabalho.
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3.6.2 Custos com manutenciao

Instalacoes frigorificas industriais que trabalham com amonia, como refrigerante e em
condi¢Oes de temperatura, pressdo e umidade diferenciadas do habitual, apresentam riscos
especificos a seguranca e a saide. As maiores preocupagdes sao com vazamentos que gerem
formacgdo de nuvem téxica de amonia e, em piores casos, explosoes.

Causas de acidentes sao principalmente devido a danos aos equipamentos provocados pelo
calor, corrosdo ou vibragdo, assim como por manuten¢do inadequada ou auséncia de manutengdo
de seus componentes, como vdlvulas de alivio de pressdo, compressores, condensadores, vasos
de pressdo, equipamentos de purga, evaporadores, tubulagdes, bombas e instrumentos em geral
(VILELA E ALVES, 2004).

Além disso, manutenc¢des preventivas e preditivas sdo necessdrias, pois, principalmente em
abatedouros de grande porte, os sistemas de refrigeracao funcionam de forma continua. Assim,
elas devem envolver purga periddica de gases ndo-absortivos provocados por infiltragdes e por
reacdes quimicas no processo de corrosdo (HEROLD ET AL, 1996) e verificacdo periddica de
vazamentos e funcionamentos de vélvulas.

Como os custos de manutengdo para esses tipos de sistemas tendem a aumentar com o
tempo, foi considerada uma série gradiente linear para computéd-los, conforme explicado na

revisao bibliogréfica.

3.6.3 Construcao do fluxo de caixa

Para constru¢do do Fluxo de Caixa, primeiro serd computado o investimento inicial relativo
aos custos fixos, que englobam custos com equipamentos, infraestrutura, equipes de instalagcdo e
consultoria, e cargas iniciais de dgua e amonia. Posteriormente, serdo tratados os custos

periddicos, que sdo saldrios e insumos.
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Em terceiro, ainda como custo periddico, deverdo ser calculados os custos de manutencao do
sistema. Serd considerado, como ja discutido, que esse custo aumentard gradativamente
constituindo uma série de gradiente linear. Assim, para inser¢do no fluxo de caixa, esses custos
devem ser uniformizados para cada periodo, como mostra a Equacdo 3.6.1, em que CMU € o

Custo de Manutenc@o Uniforme, “i” a taxa de juros, “A” € o valor inicial no primeiro periodo e

(n-1)G a parcela de aumento a cada periodo.

CMU=A+G.{(1”)H_1‘”'11 3.6.1)

i-((1+i) -1)

No quarto passo, devera ser contabilizado o beneficio que, eventualmente, deixard
determinado periodo do fluxo de caixa em saldo positivo. Para tal, serd considerado que a
recuperacao dos custos serd apenas através da economia de energia elétrica.

E importante lembrar que um investimento de tamanho porte necessita de financiamento.
Para tal, foi escolhida uma taxa de juros de 3,5 % a.a. (0,287 % a.m.), ja incluida a remuneragao
da institui¢do financeira credenciada. Esse parametro foi definido tendo como base valores atuais
(2009/2010) de programas de financiamento do BNDES, como BNDES PSI — Bens de Capital e
BNDES PSI — Inovagdo, que mais se encaixam com o projeto estudado, podendo ser facilmente
encontrados no endereco eletronico do BNDES.

O valor uniformizado para cada periodo, para composicdo do fluxo de caixa, pode ser
calculado da seguinte forma, sendo CAU o Custo de Amortizacdo Uniforme, I, o investimento

inicial que se deseja financiar, “np” o prazo para pagamento e “i,” a taxa de juros aplicada.

i(1+i,)"

CAU =1, | 22"
(1+i,)" -1

(3.6.2)

Por dltimo, serd considerada a depreciagdao. No presente trabalho serd utilizado o cdlculo

pela soma dos nimeros dos anos (SDNA), apenas sobre os equipamentos. Deve-se utilizar um
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valor residual para os equipamentos e, entdo, computar os valores de depreciacdo a cada periodo,

para aplica¢ao do imposto de renda.

A Tabela 3.6.3 resume as ferramentas utilizadas para cédlculo da viabilidade do sistema,

conforme previamente apresentadas em detalhe na secdo 2.3.2.

Tabela 3.6.3: Ferramentas para cdlculo da viabilidade financeira de um projeto

Ferramenta Financeira

Calculo

Jj=1

VPL VPL=1, +[ZFCJ. -(1+i)’1 (1-7)+7>_DEP, -(1+i)”
J=1 j=1
TIR VPL=1, + Zn:FCJ. {(1+TIR)” =0
j=1
Payback D FC;-(1+TMA)” =1,

Custo/Beneficio no periodo n
'En = Energia “produzida” pelo
equipamento

FC(n)

C/B(n)=

En

1

Assim, conforme ja discutido, os valores do fluxo de caixa utilizados para cdlculo da

viabilidade do investimento, serdo obtidos da seguinte forma, ordenadamente:

i) Fluxo de Caixa Pré-Tributacao (a)

i1) Depreciacdo (b)

1ii) Receita Tributavel (a - b =c¢)

iv) Desconto do Imposto de Renda (%IR*c = d)

v) Fluxo de Caixa P6s-Tributacdo (a —d =e)
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4 RESULTADOS E DISCUSSOES

No item 4.1, primeiramente, serdo apresentados resultados relativos ao desempenho dos
sistemas de simples e GAX, variando-se diversos parametros, no intuito de se visualizar a
influéncia de cada, além da comparacdo entre eles baseada na recuperacdo interna de energia. Os
resultados da simulacao incluem também, nas secdes subseqiientes, resultados técnicos acerca dos
equipamentos principais, como os trocadores de calor e a coluna de destilacao.

No item 4.2, abordam-se as propostas finais de integracdo com o ambiente industrial
estudado, o abatedouro de aves. Essa ultima secdo estd diretamente ligada com o item 2.2.3 e
resume as melhores formas de implantacdo de um sistema de absor¢do em paralelo a uma
recuperagdo energética que viabilize o processo.

Finalmente, os resultados referentes a andlise de viabilidade econdmica sao expostos no
item 4.3. Na primeira parte dos resultados, realizou-se um estudo de caso com dados de entrada
estimados a fim de se validar o modelo e obter os indicativos que permitem as decisdes baseadas
na andlise de viabilidade financeira, em que se propde a implantacdo de um sistema de absor¢ao
como alternativa gradual a um sistema de compressdo. Na segunda parte, algumas simplifica¢des
foram feitas e varidveis foram adimensionalizadas com o intuito de se obter resultados mais
genéricos, considerando o custo da energia térmica, caso nao pudesse ser integralmente

recuperada no ambiente industrial.

4.1 Resultados referentes a simulacao computacional

4.1.1 Validacao dos modelos de simulacao termodinimica dos ciclos

O modelo de célculo foi validado utilizando resultados de trabalhos experimentais de trés

instalacdes de refrigeracdo por absorcdo de dgua-amodnia. Todavia, como o sistema permite
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diferentes disposi¢Oes de linhas e equipamentos, foi impossibilitada a tarefa de encontrar um
trabalho que utilizasse exatamente a mesma configuragao.

A Tabela 4.1.1 resume os principais parametros de cada sistema e, apds a adaptagdo com 0s
dados de cada trabalho, mostra-se, por ultimo, o erro relativo entre o COP experimental e o COP
simulado pelos programas aqui desenvolvidos, tendo como base o COP experimental.

A primeira instalacdo (caso 1) é um protétipo que foi testado na Universidade de Vigo, na
Espanha. Esse sistema, segundo o autor (FERNANDEZ-SEARA, 1999) era equipado com uma
coluna de destilagdo apenas com a sec¢do de retificacdo, todavia é o que mais se aproxima da

configuragdo analisada neste trabalho.

Tabela 4.1.1: Dados para valida¢do do modelo e erro relativo com o COP simulado

COHdl(;O(?S d'e operagao Caso 1 Caso 2 Caso 3 Caso 4 Caso 5
principais
Carga Térmica Qr (kW) 10 21,43 7.1 10 1000
TemperNatura cie 225 85 15,3 -10 7
evaporacdo Tg (°C)
Temperzitura dcz 19.7 33,3 49,5 30 37
condensacdo T¢ (°C)
Tempftraturande 1183 111 1682 125 85
geragdo T (°C)
Tempeiraturande 27 40,7 57.6 30 32
absor¢do T4 (°C)
Variagdo da temperatura no 13.2 2.6 7 10 6
evaporador ATg
Efetividade do oré o d Trocador
etivida le lo ;;ire—aquece or de 0.74 s/d ausente no 0,7 0.9
SOlUCao0 11Ca EpASr GAX
Efetividade do sub-resfriador egg 0,62 s/d 0,95 0.7 0.9
Eficiéncia da bomba 775 0,45 s/d 0,80 0.5 06
.Concentragao do vapor s/d 0,983 0,991 0,985 0,999
I‘efI‘lgGI‘ ante x, (kgaménia/ 1(gmistura)
COP 0.5 0,413 0,58 0,495 0,672
It
E‘rro relativo com o 0,0125% | 9.53 % 2,93 % 2,02 % 1,04 %
COP simulado pelo programa

154



A segunda instalacdo (caso 2), atualmente desativada, foi instalada e testada no Hospital das
Clinicas da Universidade Estadual de Campinas (UNICAMP) com o objetivo de produzir gelo e
utilizava vapor de caldeira no gerador. Apesar de ser bastante semelhante ao ciclo proposto no
presente trabalho, esse sistema contava com trocadores de calor evaporativos como condensador
e absorvedor, além de diferengas no sistema de retificagdo, como a inexisténcia do condensador
de refluxo e diferencas significativas na configurac¢io da coluna (SILVERIO, 1999).

A terceira instalagdo (caso 3) corresponde a configuracao do ciclo do tipo GAX (Generator
Absorber heat eXchange) apresentada por Gémez et al (2008). Diferentemente do ciclo simulado
neste trabalho, o sistema estudado pelos autores foi projetado para uma menor carga térmica e
para producdo de dgua gelada, além de apresentar diferentes configuracdes como recirculagcao da
solucdo pobre que sai do gerador e recirculacio dupla da solu¢do pobre que vem do absorvedor.

Ja os casos 4 e 5 correspondem a programas de simulagdo computacional desenvolvidos por
Fernandez-Seara e Sieres (2006) e Boer et al (2009), respectivamente, cujas configuracdes sao
bastante similares aquela caracteristica do ciclo de simples estigio simulado neste trabalho.
Apesar de ambos serem trabalhos tedricos, sua utilizacdo como ferramenta comparativa € vélida,

pois compara o modelo de equagdes feito por diferentes autores para 0 mesmo propoésito.

4.1.2 Dados de entrada para simulaciao termodinamica dos ciclos

A Tabela 4.1.2 mostra os dados de entrada utilizados nos dois programas principais,
relativos aos ciclos de simples e GAX. Vale lembrar que os dados referentes ao ciclo simples
estdgio valem para suas trés derivagdes. Exceto para a temperatura do gerador e absorvedor, todos
os parametros utilizados sdo os mesmos para todas as configuragdes. A utilizagdo de uma
temperatura de geracdo mais alta no ciclo GAX se faz necessdria, pois € caracteristica essencial
desse ciclo, como sera discutido futuramente.

Os valores apresentados nessa tabela, conforme mostrado anteriormente, sdo as
informacdes bdsicas para funcionamento da simulacdo do ciclo de absor¢do. As estimativas de

perda de pressdo sao mostradas na Tabela 4.1.3 e, para célculo dos parametros UA, na tabela 4.1.4
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sdo encontradas, também, estimativas dos estados dos fluidos de aquecimento e arrefecimento de

cada trocador.

Tabela 4.1.2: Pardmetros de entrada para os ciclos principais

Ciclo simples estagio Ciclo GAX
Parametros de Entrada . .
(Fig. 3.1.1) (Fig. 3.2.1)
) 1.110.000 kcal/h 1.110.000 kcal/h
Carga Térmica Qg (kW)
(367 TR) (367 TR)

Temperatura de evaporacdo Tx (°C) -10 -10

Temperatura de condensagido T¢ (°C) 37 37
Temperatura de

150 180
geracdo T (°C)
Temperatura de

35 40
absorgdo T, (°C)

Concentragdo do vapor refrigerante 0.996 0.996
Xr (kgaménia/ kgmistura)
Efetividade do pré-aquecedor de 0.8 i
solug@o rica epasr ’

Efetividade do sub-resfriador &g 0,8 0,8

Eficiéncia da bomba 7 0,5 0,5

Approach AT (°C) - 10

Tabela 4.1.3: Estimativas de quedas de pressdo para os equipamentos dos ciclos

Equipamento Queda de Pressao
(kPa)

Condensador 10
Evaporador 10
Sub-Resfriador lado liquido 20
Sub-Resfriador lado vapor 10
Pré-aquecedor de Solugdo Rica (Sol. Rica) 30
Pré-aquecedor de Solu¢ao Rica (Sol. Pobre) 30
Serpentina do Retificador 25
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Tabela 4.1.4: Estimativas de outros pardametros para os ciclos

Variavel Suposicao / Dados de fabricante

Vapor de 4gua saturado
Pressao de entrada: 6 kgf/cmz
Vazio: 4 ton/h
Vapor de dgua saturado
Pressao de entrada: 12,5 kgf/cm2
Vazao: 5 ton/h

Fluido para fornecimento de energia térmica

no gerador (ciclo simples estdgio)

Fluido para fornecimento de energia térmica
no gerador (ciclo GAX)

Agua
Fluido de arrefecimento do condensador Temperatura de entrada: 28 °C
Vazao: 35 kg/s
Agua
Fluido de arrefecimento do absorvedor Temperatura de entrada: 28 °C

Vazao: 35 kg/s

4.1.3 Comparacao de desempenho entre os ciclos e otimizacao

Sabe-se que inimeras configuragdes sao possiveis para o ciclo de refrigeracao por absorcao
e, quanto maior a recuperacdo interna de energia, maior é o desempenho do sistema. Assim, a
insercao de trocadores de calor entre correntes pode causar significativa melhora de eficiéncia que
o torne vidvel. Outra maneira € a configuracdo GAX, que utiliza outro tipo de trocador de calor,
entretanto, exibe a maior recuperacao interna de energia através de uma troca de calor mais direta
entre gerador e absorvedor.

Assim, um dos objetivos desse trabalho, envolvendo a simulagdo termodindmica,
compreende a comparacdo energética entre diferentes configuragdes do ciclo, dentre as mais
comuns. Os principais resultados, como as trocas de calor (Q) e efetividades (¢) sdo mostrados na
Tabela 4.1.5.

Também como objeto de comparagio, incluiu-se um parametro nao definido previamente.
Sabe-se que o desempenho de determinada configuragdo € maior, pois esta tem uma maneira mais

eficiente de se recuperar internamente a energia térmica. Assim, o parametro I,;, (Indice de
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recuperacdo interna de energia) é definido como a razio entre o calor recuperado e o requerido no

gerador.

Tabela 4.1.5: Comparagdo energética entre as diferentes configuracdes do ciclo de absorcdo

Tipo de Ciclo Simples Ciclo Simples | Ciclo Simples ]

. ~ (. . . . . Ciclo GAX
conflgAuragao estagl.o sem PASR estaglo sem SR e.:staglo (Fig. 3.2.1)
/ Parametro (Fig. 3.1.10) (Fig. 3.1.9) (Fig. 3.1.1)

Qg (kW) 3.336,75 2.626,78 2.343,39 2.117,49
Q4 (kW) 3.315,27 2.413,63 2.321,81 1.393,81
Qc (kW) 1.323,44 1.515,82 1.323,44 1.328,98
Ok (kW) 1.290,74 1.290,74 1.290,74 1.290,74
Opasr (kW) - 1.060,17 993,36 -
Osg (kW) 163,81 - 163,81 179,88
Wg (kW) 11,13 11,93 11,13 8,93
NDes 0,897 0,848 0,845 0,838
HRet 0,924 0,892 0,888 0,914
Lie* (%) 8,8 52,22 62,01 90,63
COPigear 1,522 1,522 1,522 1,730
COP 0,386 0,489 0,548 0,607
A“énglﬂf*do . 26,68 % 4197% | 57.25%

* 1., = indice de recuperagdo interna de energia

** Comparado ao Ciclo 1

Observa-se que o maior valor do COP foi obtido para o ciclo GAX, pois devido a
recuperacdo energética no absorvedor, esse resultado foi possibilitado pela menor demanda
térmica no gerador. No entanto, a andlise gréfica (item 4.1.4) fornece um olhar mais critico, em
que a vantagem energética do GAX fica limitada a alguns parametros, principalmente a
temperatura no gerador, fator responsdvel pelo desnivel térmico entre absorvedor e gerador,
potencial fundamental e viabilizador da recuperacdo de calor no GAX. Dessa forma, a
configuragdo GAX apresentou também a menor carga térmica no absorvedor.

A Tabela 4.1.6 resume os resultados obtidos para otimizacao da temperatura do gerador, no
intuito de se obter o maior desempenho para cada ciclo. Conforme ja mensionado, utilizou-se o

método de busca por secdo durea (Golden Section Search). Assim, no ciclo sem o Pré-Aquecedor
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de Solucdo Rica, o incremento no valor do COP foi de 8,55 %, todavia para uma temperatura
muito alta (196 ° C) para um ciclo de simples estdgio comum. Para o ciclo de simples estdgio com
os dois trocadores de calor, a temperatura 6tima obtida para o gerador foi de 147,9 °C, pouco
diferente daquela escolhida para simula¢do. Para o ciclo GAX, a temperatura do gerador
correspondente ao maior desempenho do ciclo (COP = 0,686) foi de 196,3 °C, comprovando que
essa configuracdo tem grande vantagem energética desde que acompanhada de uma maior

temperatura no gerador.

Tabela 4.1.6: Resultados referentes a otimizacdo da temperatura do gerador para cada ciclo

Tipo de configuracio/ C’ic.lo Simples Cifl(? Simples | Ciclo S:‘ilflples Ciclo GAX
Parimetro estagl-o sem PASR estaglo sem SR e.:staglo (Fig. 3.2.1)
(Fig. 3.1.10) (Fig. 3.1.9) (Fig. 3.1.1)
Valor atual de T (°C) 150 150 150 180
Valor étimo de T (°C) 196,3 144,6 147.9 196,3
Valor atual do COP 0,386 0,489 0,548 0,607
Novo valor do COP 0,419 0,49 0,548 0,686
Aumento do COP 8,55 % 0,2 % 0 % 13,01 %

4.1.4 Resultados graficos da simulacao termodinimica dos ciclos

Variando-se alguns pardmetros-chave que anteriormente foram oferecidos como dados de
entrada no programa, é possivel avaliar a dependéncia do desempenho do sistema em relagdo a
condic@o de operacdo do ciclo. Sabendo-se que o ciclo de simples estidgio é alvo da maioria dos
trabalhos publicados, primeiramente, alguns graficos importantes para essa configuracdao
(esquematizada anteriormente pela Figura 3.1.1) podem ser analisados. Para todos os graficos em
sequéncia, prevalecem os dados de entrada mostrados na Tabela 4.1.2, exceto, obviamente, 0s
parametros em variagao.

A Figura 4.1.1 mostra a variacdo do COP (para o ciclo simples estdgio) com a variacdo da

temperatura de evaporagao, para diferentes concentragdes do agente refrigerante. O abaixamento
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da temperatura de evaporacdo causa diminui¢do da pressdo baixa do sistema, aumentando a
diferenca entre os niveis de pressdo. A razao de circulacdo (relagdo entre vazao da solugdo rica e
do refrigerante) também aumenta e a solu¢do rica chega ao gerador com uma menor concentracao
de amodnia. Assim, o sistema necessita de uma maior inser¢ao de energia térmica para atender
uma demanda de menor temperatura e, consequentemente, seu desempenho sofre queda
relativamente considerdvel. O grafico referenciado mostra também que, para uma mesma
temperatura de evaporacdo, o maior desempenho € alcancado com a maior concentracao possivel

de amonia no agente refrigerante.
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Figura 4.1.1: Variagdo do COP com a temperatura de evaporacdo para diferentes valores de

concentragdo do refrigerante na saida do retificador (simples estdgio)

Nas Figuras 4.1.2 e 4.1.3, ha a variagdo do desempenho do ciclo com a variagdo da
temperatura de condensacdo e absor¢ao para diferentes valores da temperatura de evaporagao.
Nesse caso, também ndo hd valores 6timos. Quanto menor as temperaturas de condensacdo e

absor¢do, maior o desempenho do sistema. No entanto, o primeiro pardmetro normalmente €
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determinado pela temperatura ambiente. Se for muito alta, a razdo de circulacdo e a razdo de
pressdo aumentam e a solug@o pobre deixa o gerador com uma maior concentracdo de amonia. O
aumento da temperatura no absorvedor, no entanto, aumenta a sua carga térmica, que representa
maior necessidade de retirada de calor e, embora também aumente a razdo de circulagdo, resulta

em um empobrecimento da solugdo rica que chega ao gerador.
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Figura 4.1.2: Variacdo do COP com a temperatura de condensagdo para diferentes valores da

temperatura de evaporagdo (simples estdgio)
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Figura 4.1.3: Variagdo do COP com a temperatura de absorcdo para diferentes valores da temperatura

de evaporacdo (simples estdgio)

A Figura 4.1.4 mostra a variacio do COP com a temperatura do gerador para diferentes
valores de concentracdo do agente refrigerante. Os resultados mostram que uma temperatura
6tima do gerador existe para cada valor de concentracdo do refrigerante. Observa-se que, quanto
menor for a concentracdo da amodnia na saida do retificador, maior serd essa temperatura 6tima do
gerador, enquanto que, o COP diminui, pois o efeito frigorifico é prejudicado, mesmo que a
porcentagem de dgua seja relativamente pequena. Assim, para se alcancar o melhor desempenho
do sistema, a selecdo da temperatura do gerador € muito importante, tanto quanto o controle da

concentracao da amodnia no refrigerante.
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Figura 4.1.4: Variagdo do COP com a temperatura do gerador para diferentes valores de concentracdo

do refrigerante na saida do retificador (simples estdgio)

A Figura 4.1.5 mostra a mesma variagdo de parametros da Figura 4.1.4, no entanto,
acrescenta resultados da carga térmica no gerador. Esse grafico € util, pois, concomitantemente,
mostra o desempenho do sistema para uma determinada temperatura no gerador e a sua demanda
energética. Por exemplo, enquanto que a temperatura do gerador utilizada de 150 °C, o valor de
Qg foi de 2.343,39 kW resultando em um COP de 0,548, uma temperatura do gerador 30 °C
acima (180 °C) faria necessdria uma maior inser¢do térmica (2.500 kW) para um ciclo menos

eficiente com um valor do COP de 0,515.
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Figura 4.1.5: Grdfico tridimensional mostrando a variacdo do COP com a temperatura e a inser¢do

térmica no gerador (simples estdgio, Qr = 1.290 kW, Tz = -10 °C)

A variagdo da razdo de circulagdo, ja definida como a relagdo entre vazao da solugdo rica e
do refrigerante (mo/my;), com a temperatura no gerador € mostrada na Figura 4.1.6. Para
temperaturas no gerador maiores que os valores 6timos, a variacdo na razdo de circulagdo é
pequena. Entretanto, na situa¢do oposta, a razdo de circulagdo decresce rapidamente com o
aumento da temperatura do gerador. Assim, com o intuito de manter uma carga térmica de
refrigeracdo constante, nesse caso, o tamanho do sistema € fator determinante. Além disso, para
uma mesma temperatura de geragdo, uma maior concentragdo do refrigerante em amonia resulta
em um pequeno aumento da vazdo de refrigerante, no entanto, diminuicdo significativa da vazao
da solugdo rica, causando abaixamento da razdo de circulacdo e aumento do desempenho do

sistema.
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Figura 4.1.6: Variagdo da razdo de circulagdo com a temperatura do gerador (simples estdgio)

A Figura 4.1.7 mostra a variacdo das taxas de calor trocadas em fun¢do da variacdo da carga
térmica do sistema. Com exce¢do do sub-resfriador, todas as taxas trocadas aumentam
relativamente de forma significativa com o aumento da carga térmica de refrigeragdo. Para
qualquer valor dessa varidvel, a maior taxa de troca de calor presente no sistema corresponde a
inser¢cdo térmica no gerador, seguido do rejeito térmico no absorvedor. Assim, para um sistema
de médio-grande porte, com uma carga térmica de 367 TR (1.290,7 kW), € necessario uma fonte
térmica que fornega 2.343,4 kW (no gerador). Caso a demanda de frio seja maior, por exemplo,
400 TR (1.406,7), sera necessario 2554 kW proveniente de uma fonte de energia térmica de maior
potencial.

O grafico da Figura 4.1.8 apresenta a variacdo dos parametros UA (coeficiente global de
transferéncia de calor vezes a drea de troca) calculados para os equipamentos trocadores de calor,
exceto para o evaporador, por motivos ja explicados. A variagdo mais significativa, considerando
apenas o aumento da temperatura de evaporagdo, foi a diminuicdo do UA do gerador devido ao
fato de que, como j4 discutido, a demanda térmica no gerador € menor em maiores valores da

temperatura de evaporacao.
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Figura 4.1.7: Variacdo das Taxas de Transferéncia de calor nos equipamentos com a carga térmica

(simples estdgio)
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Figura 4.1.8: Variagdo dos parametros UA em funcdo da temperatura de evaporagdo (simples estdgio)
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A Figura 4.1.9 analisa o efeito das efetividades dos trocadores de calor e da eficiéncia da
bomba. A variacdo desse ultimo parametro nao resulta em alteracdo significativa do COP no
sistema. Em contrapartida, a efetividade do pré-aquecedor de solucdo rica exerce influéncia
significativa no desempenho do sistema. Uma maior efetividade desse trocador resulta em uma
maior troca térmica entre as solucdes rica e pobre e, entdo, a temperatura da solugdo pobre
diminui, enquanto que a da solucdo rica aumenta. Consequentemente, essa solucdo entra no
gerador mais quente, o que reduz a demanda térmica nesse equipamento, aumentando o valor do

COP do sistema.
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Figura 4.1.9: Variagdo do COP em funcdo da eficiéncia da bomba e efetividade dos trocadores (simples

estdgio)

A Figura 4.1.10 compara, considerando a variacdo da temperatura de evaporacdo, a
variagdo do COP em trés situacdes. A primeira delas considera o COP ideal, definido
previamente na Equagdo 2.1.2. Na segunda e terceira, trata-se do COP real, no entanto, o cdlculo
do COPy, ¢ feito desconsiderando todas as perdas com queda de pressdo e efetividade dos

trocadores de calor.
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Figura 4.1.10: Comparacdo da variacdo do COP ideal, COP sem perdas de pressdo e efetividade e COP

real com a variacdo da temp. de evaporagdo (simples estdgio)

As Figura 4.1.11 e 4.1.12 comparam as diferentes configuracdes dos ciclos de absorcdo
variando-se a temperatura de evaporacdo e de condensagcdo. A Figura 4.1.11 mostra que um
aumento na temperatura do evaporador resulta em um aumento do COP para todas as
configuracdes. Para o ciclo GAX, essa variacdo € mais acentuada, o que mostra que essa
configuracdo € mais vantajosa que as demais para temperaturas de evaporacdo relativamente
altas, sendo que deixa de ser mais vantajosa que o ciclo simples estigio para valores de
temperatura de evaporagdo abaixo de -13,15 °C, considerando as condi¢des de operagéo
escolhidas para os dois ciclos.

Analisando o efeito da temperatura de condensacdo (Figura 4.1.12), observa-se que o
aumento da temperatura de condensagao resulta na diminuicado do desempenho do sistema e que
para o ciclo GAX, a reducdo do COP também € relativamente mais significativa com o aumento

da temperatura de condensagao, sendo que essa configuracao se torna menos eficiente que o ciclo

simples estdgio para temperaturas de condensac@o superiores a 39,7 °C.

168



0,9}

0,8}

0,7}

% i
G 06|

GAX

SemSR ]

05 ]

0,4E, SemPASR |

0.3} ;

18 16 4 42 10 B 6 4 2 0
Te [C]

Figura 4.1.11: Variacdo do COP com a temperatura de evaporagdo para os diferentes tipos de ciclos

analisados

0,75

0,5
0,45t
0,4

0,8

Simples

Sem SR

| Sem PASR

0,35
28,5

Figura 4.1.12: Variacd@o do COP com a temperatura de condensacdo para os diferentes tipos de ciclos

30

34,5 37,5 40,5
Tc [C]

31,5 33 36 39

analisados

169



Na Figura 4.1.13, para todas as configuracdes analisadas, pode-se ver a variacio do COP
com a temperatura no absorvedor. Novamente, a queda no desempenho do ciclo GAX com o
aumento da temperatura de absor¢do € mais acentuada, no entanto, no intervalo analisado, ndo

deixa de ser menos vantajoso energeticamente que as demais configuracgdes.
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Figura 4.1.13: Variacd@o do COP com a temperatura de absorcdo para os diferentes tipos de ciclos

analisados

A variagdo do desempenho de todas configuragdes com a variacdo da temperatura do
gerador € vista na Figura 4.1.14. Observa-se claramente a vantagem energética do ciclo GAX
apenas para valores altos de temperatura do gerador e, para valores de T menores que 170,6 °C,
essa configuracdo torna-se menos eficiente que o ciclo simples estdgio. Apesar de apresentar uma
queda brusca no desempenho, ela ndo € irreal, pois o sistema GAX € uma Gtima ferramenta de
recuperacdo interna de energia térmica, desde que haja potencial para a troca de calor, o qual s6

pode ser obtido através de um desnivel térmico significativo entre gerador e absorvedor.
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Finalmente, na Figura 4.1.15, é apresentada a variacdo do COP das configuragdes
analisadas para diferentes valores da concentracdo do refrigerante. Novamente, o ciclo GAX
mostrou-se mais sensivel, sendo mais eficiente que o ciclo simples estdgio apenas para valores de
x, acima de 0,9844, considerando as condicdes de operagao escolhidas.

Outro ponto a ser observado, e que se repetiu nas Ultimas figuras de comparacdo das
configuracdes, é que a retirada do pré-aquecedor de solucdo rica (PASR) do ciclo de simples
estdgio resultou na configuracio menos eficiente em todos os casos e, portanto, conclui-se que
esse trocador exerce papel fundamental na recuperagdo interna de energia, sendo mais

indispensével e essencial que o sub-resfriador (SR).
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Figura 4.1.15: Variacdo do COP com a concentracdo da amoénia na mistura na saida do retificador
para os diferentes tipos de ciclos analisados

4.1.5 Resultados referentes aos equipamentos trocadores de calor

A Tabela 4.1.7 mostra os valores calculados dos parametros UA (coeficiente global de
transferéncia de calor) dos equipamentos para os ciclos principais, que representam o produto do
coeficiente global de transferéncia de calor e da drea de troca térmica de cada equipamento
trocador de calor.

Os valores desse parametro foram menores para o gerador e absorvedor do ciclo GAX, por
razdes ja discutidas, ligadas ao fato de que a maior recuperacdo energética nessa configuragao
possibilitou reducdo significativa das cargas térmicas no gerador e absorvedor, para as condicdes
de operagdo escolhidas. Os dltimos trés parametros das tabelas sao estimativas para as serpentinas

presentes apenas no ciclo GAX, conforme pode ser visto no diagrama da Figura 3.2.1.
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Respectivamente como mostrado na Tabela 4.1.7, a recirculacdo representa o pré-
aquecimento da solugdo rica proveniente do absorvedor aproveitando a regido quente no préprio
equipamento. As serpentinas GAXA e GAXG representam o ciclo secunddrio que transfere calor
da regido quente do absorvedor para a regido fria do gerador e, para célculo dos parametros UA de
cada, foram feitas estimativas de temperatura do fluido secunddrio através do Approach, como

descrito previamente no item 3.3.1.

Tabela 4.1.7: Pardmetros UA dos equipamentos

Parametro UA (kW/K) / Ciclo simples estagio | Ciclo GAX

Equipamento (Fig. 3.1.1) (Fig. 3.2.1)
Gerador 290,01 236,78
Absorvedor 294,14 235,53

Retificador 8,45 3,63
Condensador (UA e/ UA cona) 0,29/146,44 0,29/147,05
Pré-aquecedor de Solugdo Rica 29,65 -

Sub-Resfriador 10,68 12,85
Serpentina (recirculagdo) - 20,96
Serpentina GAXA - 154,47
Serpentina GAXG - 110,31

Na Tabela 4.1.8 ha a comparagdo desses parametros UA com os resultados obtidos por Boer
et al (2009). Esse mesmo trabalho foi utilizado na valida¢do do modelo (caso 5) e, mesmo com
uma carga térmica de refrigeracdo um pouco abaixo da utilizada neste trabalho (1000 kW) e uma
temperatura de evaporagdo mais alta (1 °C), serve como ferramenta de comparagéo, além do fato
de os ciclos possuirem configuracdes muito semelhantes.

Exceto para o trocador de calor intitulado Pré-aquecedor de Solu¢@o Rica, todos os demais
valores do parametro UA ficaram coerentes com os valores obtidos pelo trabalho em comparacao.
A diferenca para aquele equipamento houve, pois, além de os autores terem utilizado uma maior
efetividade para o mesmo, a temperatura escolhida no gerador foi bem menor do que a utilizada
neste trabalho, o que resultou em uma menor diferenca logaritmica de temperatura que deve

cumprir os niveis térmicos entre gerador e absorvedor no ciclo de absorc¢ao.
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Tabela 4.1.8: Comparacdo com os pardmetros UA obtidos por Boer et al (2009)

Parametro UA (kW/K) / Ciclo simples estagio | Ciclo simples estagio
Equipamento (Fig. 3.1.1) (BOER ET AL, 2009)
Gerador 290,01 297.,6
Absorvedor 294,14 2334
Retificador 8,45 7,3
Condensador 146,44 136,5
Pré-aquecedor de Solu¢do Rica 29,65 229.5
Sub-Resfriador 10,68 6,4

A Tabela 4.1.9 apresenta as estimativas das dreas de troca térmica calculadas para os
trocadores de calor a fim de possibilitar também uma estimativa futura de seus custos para uma
andlise de viabilidade financeira mais sélida. Os cdlculos foram feitos através das correlacdes dos

coeficientes de troca térmica e demais equagdes apresentadas nos itens 3.3.2.1 e 3.3.2.2.

Tabela 4.1.9: Estimativas das dreas de troca térmica dos trocadores de calor (simples estdgio)

Equipamento Area de troca tél;mica
calculada (m”)
Gerador 651,88
Retificador 68,99
Condensador evaporativo 574,28
Pré-aquecedor de solucdo rica 562,39
Sub-resfriador 280,95

4.1.6 Resultados referentes a coluna de destilacao

Nessa secdo, encontram-se os resultados da simulagdo computacional da coluna de
destilacdo. E importante mencionar, no entanto, que foram utilizadas as condi¢des de
funcionamento obtidas para a coluna do sistema de simples estagio, que € o sistema prioritario na
andlise desse trabalho. Assim, mesmo tendo sido feita a comparacdo entre diferentes

configuragdes, nao é objetivo aplicar o modelo da coluna para as condicdes de cada configuracao,
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haja vista que se espera apenas fornecer um método vdlido, mas pouco complicado e que
possibilite a estimativa inicial do equipamento em outras condigdes.

A Figura 4.1.16 mostra a variacao das eficiéncias das se¢des de dessorcdo e retificagdo da
coluna (definidas nas Equagdes 4.1.1 e 4.1.2) com a temperatura de evaporagdo. Como ja
discutido, operando com valores relativamente mais altos da temperatura de evaporacdo, o
sistema alcanca maiores valores de desempenho e, da mesma forma, o processo de separacdo na
coluna torna-se mais eficiente. A eficiéncia da secdo de retificacdo € sempre maior, pois a
temperatura da corrente liquida na saida dessa se¢do estd mais proxima da temperatura da
corrente de vapor na entrada, com a qual estaria em equilibrio na situacdo ideal. Por isso, a
concentracdo real do liquido também fica mais préoxima do valor ideal de concentracdo dessa

mesma corrente, conforme definicdo na Equacgao 4.1.2.
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Figura 4.1.16: Variacdo das eficiéncias das se¢des da coluna de destilacdo com a temperatura de

evaporagdo (simples estdgio)

O modelo escolhido para simulagdo da coluna de recheio foi utilizado para
dimensionamento tanto da secao de dessor¢do, quanto da se¢do de retificacdo da coluna. A Tabela
4.1.10 mostra as caracteristicas do recheio escolhido. O critério de escolha foi simplesmente a
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quantidade de informacdes na literatura e frequéncia de escolha por outros autores em seus
trabalhos.

Tabela 4.1.10: Carcacteristicas do recheio escolhido

Tipo Anéis Raschig
Material Vidro
Tamanho nominal d, (im) 0,015
Area superficial a, (m’/m’) 331
Tensao superficial critica 6, (N/m) 0,073
Fracdo de vazio ¢, (%) 79

A Figura 4.1.17 mostra a variagdo do coeficiente de transferéncia de massa volumétrico
(produto do coeficiente de transferéncia de massa e da area de transferéncia efetiva) com o
tamanho nominal do recheio. Nota-se que o aumento do tamanho do elemento do recheio resulta
em uma queda significativa do coeficiente. Independentemente do tamanho do recheio, essa
varidvel é sempre maior na secdo de dessorcdo, principalmente porque nela o vapor estd a uma
maior temperatura e, portanto, tem um coeficiente de difusdao maior. A Figura 4.1.18

complementa a idéia.
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Figura 4.1.17: Variacdo do coeficiente de transferéncia de massa volumétrico com o tamanho nominal

do recheio
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Figura 4.1.18: Variacdo do coeficiente de transferéncia de massa volumétrico com a temperatura média

do vapor ascendente

O célculo da altura necessaria de recheio também pode ser calculado e, nesse caso, a altura
total da coluna também € estimada como a soma da altura de recheio das secdes de dessorcdo e
retificacdo, além dos espacos inferiores, superiores e dos distribuidores. A Figura 4.1.19 mostra
os diferentes valores da altura de recheio calculados para cada sec¢do, variando-se o didmetro
interno da coluna. Assim, quanto maior o didmetro, menor € a altura de recheio necessaria.

Observa-se também que a altura necessdria na se¢do de dessor¢dao é maior do que na se¢ao
de retificacdo, independentemente do valor do didmetro da coluna. Esse fato é comprovado pelo
que foi observado na Figura 4.1.16. Como a sec¢do de dessor¢do se mostrou menos eficiente,
consequentemente, ¢ necessaria uma maior altura de recheio para realizacdo do processo de
separacao.

A Figura 4.1.20 mostra, agora, os valores de altura de recheio calculados para as duas
secoes da coluna em funcdo da variacdo do coeficiente de transferéncia de massa volumétrico.
Percebe-se que, quanto maior o coeficiente, mais eficientemente acontecem o0s processos de

transferéncia de massa e, por conseguinte, a altura de recheio necessdria pode ser diminuida.
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Figura 4.1.19: Valores da altura de recheio calculados para diferentes valores de didmetro interno da
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Finalmente, os resultados estimados que permitem um pré-dimensionamento da coluna de
recheio, composta pelas se¢des de dessorcdo e retificacao, utilizando os dados calculados para a

coluna do sistema de simples estdgio, sio mostrados na Tabela 4.1.11.

Tabela 4.1.11: Condigées de operacdo e parametros calculados para dimensionamento da coluna de

recheio
Secao de Secao de
Dessorcao | Retificacao
Pressao interna P, (bar) 14,34 14,34
Diametro interno da coluna d. (m) 1 1
Concentragdo do vapor de entrada (kg./kgm) 0,702 0,952
Concentragao do vapor de saida (kg./kgn) 0,914 0,964
Coeficiente de transferéncia de massa
F.-a, (mol. ) 407,22 385,79
Altura de recheio H, (m) 0,903 0,763
Altura de recheio total H.; (m) 1,67

4.2 Resultados referentes a integracio do abatedouro com o sistema de absorc¢ao

Conforme mencionado, o abatedouro visitado possui uma capacidade de abate de 180.000
aves/dia (500 ton/dia), sendo o vapor produzido por uma caldeira de capacidade nominal 12 ron/h
de vapor, distribuido entre os setores de digestdo, trocadores de calor (4gua quente), escalda, etc.

Busca-se, entdo, nessa secao, apresentar, qualitativa e quantitativamente, a melhor forma de
integracdo desse vapor (e outras formas de se obter energia térmica) com o sistema de

refrigeracao por absor¢ao.
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4.2.1 Reaproveitamento do vapor de coc¢iao (subprodutos sélidos)

No item 2.2.3.2, fora analisado, qualitativamente, o potencial dos gases que deixam os
digestores, provenientes da umidade evaporada dos subprodutos. A principio, comentou-se o
potencial dessa fonte para integracdo com o sistema de absorcdo, entretanto, por ter uma
temperatura relativamente baixa, fora também mencionado que ndo seria energeticamente
suficiente para funcionamento do ciclo de absor¢ao analisado, cuja temperatura minima da fonte
térmica estaria em torno de 150 °C.

Assim, nesse caso, a melhor forma de aproveitamento € encontrada analisando-se
globalmente o setor energético do abatedouro. Conforme também ja mencionado, o abatedouro
possui sua parcela de utilizagao de dgua quente (escalda, limpeza, esterilizacdo, etc). No entanto,
para obté-la, se usa o vapor de alta pressdo proveniente na caldeira, o que seria um “desperdicio
energético”. Portanto, a proposta, nesse caso, € a utilizacdo dos vapores de coc¢ao para produgao
de 4dgua quente, enquanto que a parcela de vapor economizada, com maior potencial energético,
seria utilizada no gerador do sistema de absor¢do, que realmente necessita de uma fonte térmica
de maior temperatura.

A Tabela 4.2.1 resume essa proposta. Consideram-se os dados do abatedouro visitado, com
uma producdo de 180.000 aves/dia e, consequentemente, aproximadamente 121 toneladas de
residuos sélidos no mesmo periodo. Considerando também a carga de trabalho mostrada na tabela
e o custo do vapor calculado para o abatedouro, a producao de vapor saturado a pressdo ambiente
obtida pela evaporag¢ao da umidade proveniente dos subprodutos foi de 4.369 kg/h.

Por meio de um balanco energético, pode-se obter a vazdo de dgua que poderia ser aquecida
de 30 a 70 °C, que é a temperatura média da dgua quente utilizada no abatedouro, o que resultou
em 58.937 kg/h de dgua quente. O préximo passo € calcular quanto de vapor a alta pressdo se
economizaria deixando de produzir essa dgua quente. Realizando-se outro balango de energia, a
economia de vapor encontrada foi de 4,76 ton/h, o que, considerando o custo da tonelada de
vapor, também poderia representar uma economia mensal de R$ 41.962, caso nao fosse utilizado

no sistema de absorcao.
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Segundo dados de Gelman et al (1989), mostrados na Tabela 3.5.1 no Capitulo 3, estima-se,
proporcionalmente, que o consumo de dgua quente do abatedouro analisado estd em torno de
2.200.000 litros por dia, o que representaria um consumo de dgua quente em torno de 120.000
litros/hora. Ou seja, teoricamente, a producdo de dgua quente com os vapores residuais dos

digestores (58.937 kg/h) representaria aproximadamente metade da demanda do abatedouro.

Tabela 4.2.1: Resultados da obtencdo de dgua quente com o vapor da umidade dos subprodutos sélidos

utilizando dados de producdo do abatedouro visitado

Abate de aves 180.000 aves/dia
Estimativa dos residuos sélidos produzidos | 121 ton/dia (65 % de umidade)

Horas diarias de trabalho 18 horas/dia

Dias anuais de trabalho 265 dias/ano

Custo do vapor (caldeira a lenha) 24,16 R$/ton
Producao de vapor no digestor 4.369 kg/h
Producio de 4gua quente a 70 °C 58.937 kg/h
Economia de vapor na caldeira 4,76 ton/h

Economia financeira 41.962 R$/més

4.2.2 Obtencao de biogas (aguas residuais)

A Figura 4.2.1 propde de forma resumida um diagrama simples para obtencdo e utilizacio
do biogéds para o propdsito desse trabalho. Os diferentes tipos de digestdo anaerdbica (reatores,
lagoas cobertas, etc) foram citados e alguns brevemente discutidos anteriormente, ja que ndo se
encaixam no objetivo principal e devem ser estudados mais a fundo, principalmente na questdo
bioquimica, caso essa alternativa seja escolhida.

Para uma andlise quantitativa e mais concreta, € necessario estimar o potencial de produgao
de biogds pelo abatedouro. Para tal, o volume de dguas residuais deve ser estimado e, a partir de

suas caracteristicas organicas, pode-se obter o volume de biogés teoricamente produzido.
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Figura 4.2.1: Proposta de obtengdo e utilizacdo de biogds no abatedouro

A Tabela 3.5.1, apresentada no Capitulo 3, mostra o primeiro passo desse célculo. O
resultado final fora adotado para efeito de calculo e sugere um consumo de dgua equivalente a 37
litros por ave abatida (GELMAN ET AL, 1989). Esse valor envolve os setores de lavagem de
pisos e equipamentos, limpeza, secagem e resfriamento (chillers) das carcagas, efluentes da
graxaria, etc. Entretanto, € possivel estabelecer valores que vao desde 10 até 55 litros de dgua por
ave (NASCIMENTO ET AL, 2000).

Comodescrito no item 3.5.2, calculou-se a produgdo tedrica de metano e, através do valor
adotado da carga de DQO removida no reator, obteve-se um valor de carga organica disponivel
para digestdo e, entdo, a producdo de metano estimada e seu respectivo calor energético. Assim, o
valor calculado da produgdo de metano foi de 5.695 m’/dia e a recuperagio energética
teoricamente representaria uma oferta ao abatedouro de 131.141 MJ/dia. Esse processo e seus
resultados sao mostrados na Tabela 4.2.2.

Como colocado no item 4.1, o ciclo de absor¢do de simples estdgio analisado resultou em
uma demanda energética no gerador de 3.336,75 kW. Considerando, assim, a carga de trabalho de
18 horas, a oferta energética tedrica de biogds seria de 2.023,78 kW. Portanto, ainda que ndo seja
utilizado vapor a alta pressao proveniente da caldeira como fluido de aquecimento no gerador do
sistema, a producdo de biogds a partir dos afluentes do abatedouro mostra-se um potencial

razoavel nao sé como fonte de energia para o sistema de absor¢do, mas como para qualquer outra
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aplicacdo que gere economia energética e, consequentemente, financeira, tornando o ambiente

industrial do abatedouro mais sustentavel e lucrativo.

Tabela 4.2.2: Dados para obtencdo da producdo tedrica de biogds a partir das dguas residuais

Abate de aves 180.000 aves/dia
Consumo de agua por ave 37 litros/ave
Consumo total de agua por dia 6.660.000 litros/dia
Carga de DQO removida 2.232 mg/L
Carga organica disponivel para digestao 14.865 kgDQO/dia
Carga organica gerada diariamente 82,58 gDQO/ave
Temperatura Operacional do Reator 26°C
Taxa de Conversao de Metano* 2,61 kg/m3 DQO removido
Producao Tedrica de Metano** 5.695 m’/dia
Estimativa da oferta energética de biogas 131.141 MJ/dia
*QObtido da Equacdo 2.2.2.

**Obtido da Equagdo 2.2.1.

4.2.3 Fluxograma de reaproveitamento dos subprodutos

O objetivo das secoes 2.2.3.1 a 2.2.3.4, dentro da integracdo do projeto de geracdo de frio
no abatedouro, foi reunir e resumir técnicas para recuperacdo e reutilizacido dos residuos de abate
de frangos, no intuito principal de se buscar uma alternativa de baixo custo operacional que
viabilize o funcionamento de um ciclo de refrigeracio por absor¢do.

Juntamente com qualquer das alternativas sugeridas, é necessario, conforme ja discutido, a
realizacdo concomitante de uma anélise de viabilidade financeira, que justificard economicamente
o investimento. Ratifica-se, no entanto, que a busca por formas de aproveitamento energético
caminha para um processo muito mais limpo, econdmico e sustentavel.

A Figura 4.2.2 reune, entdo, dentro do tema pesquisado, as prdticas mais vidveis para

recuperacdo dos subprodutos de origem animal em abatedouros, no intuito final de se aumentar a

183



eficiéncia energética da industria e viabilizar a integragdo com o sistema de refrigeracdo por

absorcao.

Criagao e Manejo Dejetos .
_ —O——»| Compostagem ——»| Fertilizantes
de aves recolhidos
Carcagas e dejetos Digestao Anaerdbica Biogas e
—p HO—> —>
organicos (Reatores) fertilizantes
Digestoras da Ragao animal,
Abate de aves Pen (
P enas Graxaria combustivel
(fabricagao de (biodiesel e outros
——p{Sangue e visceras { farinha e 6leo) produtos)
Carne Mecanicamente p T Quimi
ratamento mico
Outros processos f— Separada (CMS) O—» uimi
Tratamento de Residucs organicos

aguas residuais soliveis a insollveis

Figura 4.2.2: Diagrama das prdticas mais vidveis para recuperacdo dos residuos do abate de aves

4.2.4 Proposta final de integraciao

Assim, analisando-se as informagdes acerca da estrutura energética de um abatedouro de
grande porte, pode-se propor diversas configuragdes para integracdo dos setores de energia
térmica de alta e baixa temperatura. A Figura 4.2.4 mostra uma sugestdo, em que, ao invés de se
usar vapor de alta pressdo para obtencdo de dgua quente, utilizada em larga escala, esse vapor é
destinado ao gerador do sistema de absor¢do, enquanto que a dgua quente é produzida em um
trocador de calor fechado com o vapor sujo proveniente dos processos de digestdo, antes de esses
serem tratados. O vapor utilizado na camisa do digestor, no entanto, permanece como antes,
retornando condensado para o tanque de alimentagdo da caldeira (Figura 4.2.3). Esse processo foi

quantificado na Tabela 4.2.1.
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Finalmente, a Figura 4.2.5 mostra o fluxograma de integracdo do abatedouro de aves com o
sistema de refrigeracdo por absor¢do. Representadas na figura, estdo as principais formas de se
obter fontes potenciais de energia térmica no proprio ambiente industrial do abatedouro, de forma
que o custo operacional seja muito baixo, com o objetivo de viabilizar a implantacido do sistema
de refrigeracdo.

A principal fonte de recuperagdo energética (indireta) estd nos subprodutos do abate de
aves. A carga organica dos efluentes liquidos residuais permite, através da digestdo anaerdbica,
obtencdo de biogds, que pode ser utilizado como fonte energética no sistema de absorcao. Os
residuos sélidos sdo aproveitados normalmente para fabricagdo de farinha e 6leo, no entanto,
aproveita-se também sua umidade evaporada com o intuito de produzir 4dgua quente
economizando vapor a alta pressao, que por sua vez pode ser utilizado no sistema de refrigeracao

por absorc¢ao.

ABATEDOURO DE AVES
SUBPRODUTOS
DO ABATE
L4
Carcacas e dejetos A il Residuos sdlidos SETOR DE
uas residuais
organicos do mansjo g (penas, sangue, visceras) UTILIDADES
1 |
+ Y 4
Residuos organicos Digestores da Graxaria, Vapor de
soldvais @ insoldvais (fab. da farinha, dlea) e alta pressio
4 H :
' ; i
Digestdo Anaerdbica Vapores de cocgao Processo
T I
(Reatores) (Trocador de calor} toatabid)
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Figura 4.2.5: Fluxograma de integracdo do abatedouro com o sistema de refrigeracdo por absorcdo
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4.3 Viabilidade economica da implantacao do sistema de refrigeracio por absorcao

No capitulo 3, foi vista metodologia de andlise de custo, a qual inclui, obviamente, o
detalhamento de valores de custos fixos e operacionais para que, através das ferramentas de
andlise de recuperacao financeira, a vantagem econdmica do investimento seja obtida. No caso da
implantacdo parcial do sistema de refrigeracdo por absor¢do em detrimento a uma parcela da
carga térmica antes atendida pelo sistema de compressdo, ressaltou-se a possibilidade de se
aproveitar recursos e equipamentos, diminuindo o investimento inicial necessario.

Como um detalhamento de todos os custos de equipamentos, materiais, servicos, etc € uma
tarefa onerosa, pois antes deve haver um projeto integral do sistema de absorcao, os resultados da
andlise de viabilidade financeira foram divididos em duas partes.

Na primeira, criou-se um modelo que recebe todos dados de entrada referentes aos custos
no abatedouro e faz uso de todas as ferramentas de andlise financeira. Para tal, os custos de
implantacdo e operacdo foram estimados apenas com o intuito de se aplicar a metodologia
escolhida e validar o modelo.

No segundo, sdo feitas hipéteses para simplificacdo e entdo, as varidveis de custo sdo
adimensionalizadas, a fim de se obter resultados mais genéricos que avaliam o payback do

investimento em fun¢do da razado entre os custos especificos de energia térmica e elétrica.

4.3.1 Estudo de caso utilizando o programa de viabilidade econdmica

Como o sistema estudado foi tratado teoricamente, para exemplificacdo do método, serd
feita uma estimativa aproximada com os dados coletados no abatedouro e de fornecedores, para
obtencdo e interpretacdo de resultados, utilizando o algoritmo implementado. Conforme ja

discutido, serd considerado que a recuperacdo dos custos serd na economia de energia elétrica da
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inativacdo de parte do sistema de compressao, considerando que a fonte de energia térmica para o
ciclo de absor¢do serd obtida no préprio abatedouro conforme as diversas maneiras ja discutidas.

Para se estimar a economia de energia elétrica, foi feito, também no programa EES, um
programa simples de simulagdo de um ciclo de refrigeracdo por compressdo para a mesma carga
térmica e mesmas temperaturas de evaporacdo e condensacdo do sistema de absor¢cdo simples
estagio. Considerando uma eficiéncia de compressdao de 80 %, foi obtida uma poténcia de
compressao de 349,61 kW e, considerando também as informacdes do abatedouro mencionadas,
como custo médio de energia elétrica de 0,152 R$/kWh, foi calculada uma economia mensal de
R$ 24.869,63, apenas com o consumo “evitado” de energia elétrica, o qual seria consumido pela
parcela do sistema de compressao, cuja demanda de frio passaria a ser atendida pelo sistema de
absor¢do. Quanto a manutengdo, essa ndo serd considerada constante, mas sim uma série
gradiente linear, conforme ja mostrado.

Nesse estudo de caso serd usada uma taxa de 0,69 % a.m. (TMA) em um tempo de anélise
de 10 anos, para facilitar exposi¢do grafica dos resultados. Trata-se de uma taxa de juros
relativamente alta, porém € geralmente utilizada para esse tipo de investimentos, partindo do
raciocinio de que ele deve ser pelo menos mais vidvel que um investimento de renda fixa. A taxa
de juros escolhida para pagamento do financiamento foi de 0,287 % a.m., por motivos ja
explicados na metodologia.

As Tabelas 4.3.1 e 4.3.2 mostram dados de entrada utilizados para obten¢do dos resultados

de viabilidade econdmica da implantacdo do sistema de refrigeracao por absor¢ao no abatedouro.

Tabela 4.3.1: Dados de entrada para o cdlculo de viabilidade econémica

VARIAVEL ESTIMATIVA (VALOR)
Taxa Minima de Atratividade (TMA) 0,69 % a.m.
Tempo de anélise 10 anos
Taxa de juros do financiamento 0,287 % a.m.
Tempo para quitar financiamento 12 meses
Imposto de Renda 34 %
Valor Residual dos bens 20 %
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Tabela 4.3.2: Estimativas de insumos, servicos e bens para a implantacdo e operacdo do sistema de

absorgdo para aplicacdo da metodologia especifica de viabilidade economica

. Estimativa A
Insumo/Servico/Bem (Valor Monetério — R$) Frequéncia
Equipamentos e Materiais 500.00,00* Unica
Infraestrutura 50.000,00 Unica
Recursos Humanos 20.000,00 Unica
Custo 1n1f:12_11 d/e Insumos 3.000,00 Unica
(amoOnia, dgua)
_ Custos mensais 3.000,00 Mensal
(insumos e operacio)
Econqrma mensal com o /co'nsumo 25.000,00 Mensal
evitado de energia elétrica
~ 600,00
Manutengao (gradiente de R$ 40,00) Mensal

*Valores utilizados apenas para exemplo de aplicacdo da metodologia e ndo devem ser tomados como

valores reais de custo no mercado.

Assim, os dados estimados servem para obtencdo de resultados de andlise financeira através
do algoritmo criado em programa, que estabelece um modelo possivel de ser facilmente
reutilizado em outras condi¢des. Calcula-se, entdo, para o caso considerado, o Valor Presente
Liquido (VPL), o payback descontado e a Taxa Interna de Retorno (TIR), entre outros resultados,
mostrados na Tabela 4.3.3.

Para o estudo de caso, estimou-se um investimento inicial de R$ 573.000,00 que,
juntamente com 0s custos operacionais estimados, resultou em um investimento com um VPL de
R$ 565.420,88. Considerando que o VPL € o célculo de quanto os pagamentos futuros estariam
valendo no presente, o investimento teria uma boa viabilidade. O payback obtido foi de 3,77

anos, que € razoavel para um investimento de grande porte.

Tabela 4.3.3: Principais resultados do programa de calcula de viabilidade econémica

Parametros Resultado
Investimento Inicial R$ 573.000,00
Parcela mensal de manutencao R$ 2.653.,65
Valor residual presente dos equipamentos R$ 43.816,64
VPL + valor residual presente dos equipamentos | R$ 565.420,88
Payback descontado 3,77 anos
TIR 2,79 % a.m.
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Os resultados obtidos com os algoritmos para cdlculo dos parametros financeiros podem ser
comparados com as fungdes internas do Microsoft Excel. Assim, faz-se o programa gerar um
arquivo .zxt com os valores calculados de fluxo de caixa e VPL mensal. Importa-se o arquivo para
o Excel, o qual possui as funcdes que calculam VPL e TIR. A Tabela 4.3.4 mostra uma

comparacao entre os resultados.

Tabela 4.3.4: Comparagdo do cdlculo de TIR e VPL pelo algoritmo e pelo Excel

. Resultado do Resultado do )
Parametros . Erro relativo
algoritmo Excel

VPL + valor residual
R$ 565.420,8750 | R$ 565.420,9440 | 0,000012 %

presente dos equipamentos
TIR 2,7905078 % a.m. | 2,7905086 % a.m. | 0,00003 %

Os graficos abaixo mostram a variagdo do fluxo de caixa descontado e do VPL com o
passar dos meses. Na Figura 4.3.1, observa-se que a partir do décimo segundo més, que € quando
o financiamento € pago, o balanco é positivo, ou seja, prevalece o lucro obtido com a economia

de energia elétrica.
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Figura 4.3.1: Grdfico do fluxo de caixa liquido no decorrer dos meses
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A Figura 4.3.2 estd relacionada com a primeira, entretanto, exibe o real significado da
viabilidade financeira. Aproximadamente apds o quadragésimo quinto més (depois de 3,75 anos),
o VPL € nulo, o que significa que todo o capital investido foi retornado. Retomando os conceitos,
esse ponto remete a definicdo da TIR e indica o tempo payback (calculado 3,77 anos), a partir do
qual o investimento passa a gerar mais lucro do que despesas, como pode ser observado no
grafico. Apds os 10 anos (120 meses), o valor presente liquido calculado (R$ 565.420,88)

também pode ser observado no grafico.
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Figura 4.3.2: Grdfico do Valor Presente Liquido no decorrer dos meses

A Tabela 4.3.5 mostra a andlise de cada equipamento baseada na ferramenta de
Custo/Beneficio “energético”, que computa o custo energético de cada equipamento, dado pela
razdo entre o saldo computado pelo fluxo de caixa pds-tributacio em um determinado periodo e o

calor ou trabalho trocado/recebido de cada equipamento.
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Tabela 4.3.5: Custo/Beneficio dos equipamentos no periodo n = 30

C/B (R$/kW) / | Simples estagio GAX
Equipamento (Fig. 3.1.1) (Fig. 3.2.1)
Gerador 5,61 6,29
Absorvedor 5,67 6,88
Condensador 9,94 9,89
Evaporador 10,19 10,19
PASR 13,24 -

SR 80,30 73,12

As Figuras 4.3.3 e 4.3.4 abaixo mostram a tela inicial do programa (ainda como

executdvel, por ndo possuir uma interface) e parte dos resultados obtidos, respectivamente.

Dizzsertacao de mestrado — Tulio Benedetti
Faculdade de Engenharia Mecanica — UNICAMP

Ezze programa calcula, atraves de ferramentas de calcule financeiro, a

iabhilidade economica de um sistema de refrigeracaoc por absorcao em substituicao
e uma parcela de um sistema de compressaoc.

0z INPUTS para o calculo serao pedidos da seguinte forma:

1 >CUSTOS FIHOS GERADOS PELA ITMPLANTACAO DO SISTEMA DE ABSORCAO
1.1»Custo dos Equipamentos
1.2>Custo de Infraestrutura
1.3>Custo de RH
1.4»Custo inicial de insumos

2 >CUSTOS MEMSAIS GERADOS PELA IMPLAMTACAQ DO SISTEMA DE ABSORCAOQ
2.12Custo mensal de insumos
2.220utros custos mensais na operacao do sistema

3>CUSTOS DE MANUTENCAO
4>ESTIMATIVA DE ECONOMIA DE EMERGIA ELETRICA
5 >FINANCIAMENT O

Primeiramente inclua a THA<Taxa Minima de Atratividade? mensal em ¥
para analize do investimento:

Figura 4.3.3: Tela inicial do algoritmo para cdlculo da viabilidade econémica
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THA: B.6? xa.m
Tempo para analise economica: 120 meses

dos Equipamentos: 5800006 .088
de Infraestrutura: SH066.H860
Adicional de Recursos Humanos: Z20800._.00
da carga de amonia: 36008.88
Investimento inicial <FIXO0>: 573000 .00
Custo mensal de insumos: 38068._00
Parcela menzal de manutencao do sistema de absorcao: 2653.65
Economia mensal com energia eletrica: 2560600.008
Taxa de Jjuroz menzal para o financiamento: B.29 xa.m (= 3.58 xa.a>»
Parcela menzal para pagamento do financiamento em 12 meses : 48645.46

VJalor Rezidual Presente dos eguipamentos: 43816.64 reais
UPL = 565420.87508 reais

Pavyhack = 45_.22 meses = 3.77 anos

TIR = 2.79858772 »a.m

Erro Relativo: B.8008000 :x

Deseja viswalizar o Fluxo de Caixa?<{s. n>

Figura 4.3.4: Parte dos resultados obtidos com o algoritmo

4.3.2 Analise genérica do retorno do investimento

Nessa secdo, ao contrdrio da anterior, a andlise da viabilidade econdmica da implantag¢do do
sistema de refrigeracdo por absorcdo € feita mais genericamente, pois ndo necessariamente
considera que a energia térmica necessdria serd integralmente recuperada e, consequentemente,
nao exclui outras aplicagdes industriais.

Como sistemas de absor¢do ndo sao comuns, o cdlculo do custo exato de investimento e de
operacao depende de um detalhamento e projeto integrais de um sistema de absorcdo, que estao
fora do escopo deste trabalho. Além disso, nos casos em que a demanda de energia térmica do
sistema de absorcdo ndao puder ser integralmente obtida através de processos de recuperacdo
energética, seu custo deverd ser considerado, além do fato de que poderd ser obtido de diferentes
fontes, cada uma, com custos de obten¢do variados.

Assim, algumas varidveis necessitam ser fixadas ou adimensionalizadas e serdo mostradas

futuramente. Primeiramente, faz-se algumas hipéteses para esse caso:
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O custo da energia térmica (necessdria) e da energia elétrica (evitada) sdo os Unicos
considerdveis dentre os custos operacionais;

Os custos de recursos humanos e manutengdo para os sistema de compressao e absor¢ao
sao da mesma ordem de grandeza;

As variaveis fixadas encontram-se na Tabela 4.3.6.

Tabela 4.3.6: Varidveis fixadas

VARIAVEL VALOR
TMA 0,69 % a.m.
Vida 1til 20 anos
Taxa de juros do financiamento 0,287 % a.m.
Tempo para quitar financiamento 36 meses
Imposto de Renda 34 %
Valor Residual dos bens 20 %
Carga Térmica do sistema de absorcao 1291 kW
Poténcia de compressio (evitada) para Tg = -10 °C 350 kW
Poténcia de compressio (evitada) para Tg = -15 °C 404 kW
Tempo mensal de operacdo 468 horas

E possivel entio a criacio do grafico mostrado na Figura 4.3.5, em que as varidveis
consideradas foram adimensionalizadas, sendo “I,” o investimento inicial em UM (unidade
monetdria), “Q,” a carga térmica em kW e “c,” o custo unitdrio de energia elétrica considerando o
tempo mensal de operacdo (UM/kW). Assim, pelo grafico, se obtém o payback da implantacao de
um sistema de refrigeracio por absor¢cdo em um determinado ambiente industrial considerando as
variaveis da Tabela 4.3.6, no entanto, para diferentes razdes entre os custos especificos de energia
térmica e elétrica, varidvel chamada de RCE. Ou seja, consideram-se agora situagdes em que pode
haver algum custo para se obter a energia térmica necessdria no ciclo de absorcdo. Ambas

varidveis sdo didaticamente denifidas pelas Equacgdes 4.3.1 e 4.3.2.

Custo da energia térmica (UM | kJ]
[UM | kJ ]

RCE =

. . (4.3.1)
Custo da energia elétrica
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l, Investimento Inicial [UM ] 4.32)
Q,-c, CapacidadeTérmica- CustoUnitdrio de En. Elétrica [kW -UM [ kW] o

A Figura 4.3.6 mostra 0 mesmo procedimento, entretanto, para uma situacio diferente, em
que o sistema de absorcdo projetado operaria a uma temperatura de evaporagdo de -15 °C. Foi
visto anteriormente que, para o sistema de absorcdo, apesar de o abaixamento da temperatura de
evaporacdo causar uma queda no desempenho, o mesmo abaixamento no ciclo de compressao
causaria uma queda relativamente muito maior e, portanto, a troca seria ainda mais vantajosa.

Isso pode ser comprovado pela comparacdo entre as Figuras 4.3.5 e 4.3.6. Considerando,
por exemplo, um valor de investimento (adimensionalizado) de 10 e uma razio entre os custos
especificos de energia térmica e elétrica de 0,04, para o primeiro caso (T¢ = -10 °C), o payback
obtido € de 5,64 anos, enquanto que para o sistema de absor¢do projetado para uma temperatura
de evaporagio de -15 °C, nas mesmas condi¢oes, o payback obtido é de 4,28 anos.

Conclui-se, portanto, que a implantac@o (ou substituicdo parcial) do sistema de absor¢ao em
detrimento a uma parcela da carga térmica de um sistema de compressdo € ainda mais vantajosa
em menores temperaturas de evaporagdo, pois nessas condi¢des, a queda de desempenho do
primeiro é relativamente menor que a do segundo. Consequentemente, o retorno do investimento

ocorre em menor tempo.
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5 CONCLUSOES E SUGESTOES PARA PROXIMOS TRABALHOS

Este trabalho apresentou uma andlise técnica e econdmica da substitui¢do parcial do sistema
de refrigeracdo por compressdo de vapor por um sistema de absorcdo dgua-amodnia e sua
integracdo energética com um abatedouro de aves.

Essencialmente, a fim de cumprir os objetivos deste trabalho, trés estudos foram realizados
e estdo direta ou indiretamente interligados: 1) andlise técnica do sistema de absor¢do, como a
simulacdo termodindmica, andlise paramétrica e pré-dimensionamento dos equipamentos
principais; i) Busca de formas potenciais de integracdo do sistema com um ambiente industrial
com larga oferta e demanda de energia, além de possiveis formas de recuperacdo de energia
térmica, como abatedouros de aves; iii) Estudo de viabilidade econdmica a fim de criar um
modelo que, a partir de informacdes de custo fixo e operacionais, retorne a viabilidade financeira
da implantacdo do sistema de refrigera¢do por absorc¢ao.

A simulac¢do termodinamica mostrou-se util para determinagao dos parametros 6timos de
operacdo das quatro diferentes configuracdes estudadas: o sistema de simples estdgio com pré-
aquecedor de solugdo rica e sub-resfriador; este mesmo sistema, alternadamente, sem o pré-
aquecedor e sem o sub-resfriador; e o sistema GAX (Generator Absorber heat eXchange).

Os resultados mostram que a selecdo da temperatura do gerador e a purificagdo do vapor
refrigerante sd@o importantes parametros para o projeto de sistemas com valores Otimos de
desempenho.

Conclui-se também que os trocadores de calor aumentam o desempenho do ciclo
significativamente (em mais de 40 %), sendo o pré-aquecedor de solugdo rica indispensavel. O
maior valor do COP foi alcancado para o ciclo GAX, entretanto, este se mostrou muito mais
vantajoso operando com valores relativamente altos de temperatura de evaporagdo e geracio e
valores relativamente baixos de temperatura de condensag@o. Assim, a vantagem energética do
GAX fica condicionada a escolha adequada de alguns parametros, principalmente a temperatura
no gerador, fator responsdvel pelo desnivel térmico entre absorvedor e gerador, potencial

fundamental e viabilizador da recuperagao de calor no GAX.
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A andlise paramétrica identificou que para baixas temperaturas de evaporacdo (neste caso,
abaixo de -13 °C), o sistema de simples estdgio apresenta coeficiente de desempenho superior ao
GAX. Além disso, se combinadas as restricoes de baixa temperatura de evaporacdo e baixa
temperatura da fonte de calor (temperatura do gerador), o fato se repete, apesar da suposta
superioridade e complexidade do sistema GAX em termos de recuperagdo energética.

Foram feitas propostas de integragdo do sistema com o abatedouro, sendo que a principal
fonte de recuperagdo de energia térmica € obtida indiretamente através dos subprodutos do abate
de aves. A carga organica dos efluentes liquidos residuais apresenta um grande potencial
energético, através da obtencdo de biogds por digestdo anaerdbica, que pode ser utilizado como
fonte de energia térmica no sistema de absorcao ou no gerador de vapor.

Paralelamente, a umidade evaporada nos digestores da graxaria pode ser aproveitada para
producdo de dgua quente e o vapor a alta pressdo, que seria utilizado para essa finalidade, fica
disponivel para utiliza¢do no sistema de refrigeracdo por absorcao

A combinagado dessas alternativas pode suprir até 100 % das necessidades energéticas do
sistema de refrigeracdo por absorc¢do, dependendo da capacidade de refrigeracdo da parcela do
sistema por compressao de vapor a ser substituida.

A andlise econdmica indicou possibilidade de rdpido retorno financeiro quando o custo da
energia elétrica for consideravelmente maior que o custo da energia térmica primdria (ou quando
esta poder ser obtida sem custo operacional através das técnicas de recuperacdo energética
apresentadas).

Um outro método mais genérico de andlise econdmica foi desenvolvido através de um
grafico que fornece o tempo de retorno do investimento (payback) em fung¢do dos custos
adimensionalizados da energia elétrica, da energia térmica primdria e do investimento em
equipamentos e instalacoes.

Considerando a validade das propostas de recuperagdo energética apresentadas e discutidas
neste trabalho, o abatedouro é um ambiente potencial que, teoricamente, permitiria a obtencdo da
fonte energética a um custo muito baixo, viabilizando a implantacio do sistema de absorcao.

Além disso, € importante mencionar que a implantagdo (ou substituicdo parcial) do sistema

de absor¢do em detrimento a uma parcela da carga térmica de um sistema de compressdo € ainda
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mais vantajosa em menores temperaturas de evaporagdo, pois nessas condicdes, a queda de
desempenho do primeiro € relativamente menor que a do segundo. Consequentemente, a
economia financeira obtida é maior, devido ao maior consumo de energia elétrica evitado.

Conclui-se, entdo, que o sistema de absor¢ao tem condicdes de se firmar, principalmente no
ambiente industrial estudado, desde que projetado corretamente e em paralelo com alternativas de
recuperacdo energética ou utilizacdo de fontes de energia primdria de baixo custo, fatores
substanciais para sua viabilidade energética e econdmica.

Sugere-se, para futuros trabalhos, o dimensionamento técnico por completo de todos os
equipamentos do ciclo, a fim de se obter valores de custo reais de mercado e, entdo, utilizacdo da
metodologia de custo a fim de se obter resultados concretos sobre a viabilidade econdmica da
implantacdo do sistema.

Sugere-se, também, o estudo a fundo do potencial do sistema GAX a fim de se discriminar
de forma concreta e pratica suas particularidades, bem como projeto e andlise experimental do
sistema.

Por fim, sugere-se o desenvolvimento exclusivo das técnicas sugeridas de recuperacio

energética a fim de se levantar os custos de cada para que se viabilize seu uso no Brasil.
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ANEXO A - Propriedades de Misturas

A.1 Propriedades de misturas

Quando principios tedricos s@o aplicados para resolver problemas praticos, varias condi¢cdes
de certa complexidade sdao encontradas. Aplica-se, entdo, a teoria a sistemas "ideais" e entdo se
desenvolvem modelos, como equagdes de estado e outros coeficientes como uma adaptagdo para
a realidade do problema. Esses modelos sdo julgados na sua coeréncia com principios
termodinamicos e sua exatidao em representacdo de dados reais. Um modelo pode ser apropriado
para um dado sistema, mas totalmente inadequado para o outro.

Apresenta-se a seguir uma revisao bdsica da teoria de propriedades de mistura como base
para apresentacdo das propriedades da mistura dgua-amonia (WYLEN E SONNTAG, 1976,
THORIN ET AL, 1997, BORGERT, 2003, KHOURY, 2004).

Os principios que formam a base da termodinamica estao encorporados em vdrias leis,
tratadas como leis da termodinamica. Além do mais, fun¢des termodindmicas que relacionam
vdrias propriedades de um sistema, sdo conseguidas com base nessas leis. Um sistema refere-se a
uma parte do espaco em consideracdo, sendo possivel a transferéncia de energia e massa pelas
suas fronteiras.

Dentro do contexto da sua aplicag¢do a solugdo de problemas préticos, a termodinamica esté
principalmente voltada para sistemas em equilibrio. De um ponto de vista, um sistema estd no
equilibrio se as suas propriedades ndo se modificarem com o tempo quando € isolado do seu
ambiente.

A primeira e segunda leis da termodindmica sdo a base das demais relacOes
termodindmicas. A primeira lei representa o principio da conserva¢do de energia, em que o
aumento de energia interna de um sistema € igual ao “calor” por ele absorvido da vizinhanca

menos o trabalho realizado pelo sistema na vizinhanga.

dU =dQ —dW (A.1)
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A segunda lei da termodinamica relaciona-se a disponibilidade da energia em um sistema
da conversdo para trabalho util. Para um sistema executar um certo trabalho, ele deve ter a
capacidade de modificacdo espontinea em direcdo ao equilibrio. A equagdo A.2 € a conseqii€éncia

da segunda lei e € assim considerada sua formulacado matematica.

dS =dQIT (A.2)

As duas leis, representadas pelas equacdes A.l1 e A.2 sdo combinadas na seguinte

afirmacao:

dU =TdS —dW (A.3)

O trabalho feito por um sistema, em conseqiiéncia de uma mudanga de volume infinitesimal
dV, contra uma pressdo P, € dW = PdV. Se isto for a tnica forma do trabalho, a equagdo acima

pode ser escrita como:

dU =TdS — PdV (A4)

As expressdes A.3 e A.4 sdo aplicdveis apenas a sistemas fechados, onde hd apenas troca
energética. A energia interna e a entropia, junto com a temperatura, pressdo e volume sdo
suficientes para descrever o estado termodinamico de um sistema. FungOes adicionais sdo
definidas em termos dessas cinco propriedades para representar outras propriedades que podem
ter significado pratico para vdrias aplicagdes. Essas propriedades, que também sdo fungdes de

estado, sdo assim definidas:

Entalpia: H=U+PV (A.5)
Funcao de Helmholtz: A=U-TS (A.6)
Fungdo de Gibbs: G=U+PV-TS=H-TS=A+PV (A7)
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A derivada da fun¢do de Gibbs € dada por:
dG =dU + PdV -TdS — SdT (A.8)
Combinando com a equagio A.4,

dG =-S8dT +VdP (A.9)

Deve ser observado que esta equacgdo foi derivada para um sistema fechado. Como tal
sistema nao pode trocar massa com a vizinhanga, a sua composi¢do nao se altera. Nessas
circunstancias, a energia livre de Gibbs é uma funcao de apenas duas varidveis, T e P, € por isso
pode ser expressa como uma derivada total, sendo que as derivadas parciais sao feitas em valores

constantes de ambas propriedades.

dG:(a—Gj dT+[a—Gj dP (A.10)
ar ), P ),

Se o sistema for monofdsico homogéneo com uma composi¢do variavel, a sua energia livre
¢ uma funcdo da temperatura, pressdo e composicao. Se o sistema for uma solu¢io que contém C
componentes com n/ moles do componente /, n2 moles do componente 2, etc., entio G € uma

funcao de 7, P, nl, n2, ..., nC, e a derivada total de G é:

c
dG = (a—GJ dT + (a—GJ dP+Y [a_c;] dn, (A.11)
or P.n; P T.n; T.P.n;(j#i)

o\ on,

As derivadas parciais, com relagdo a temperatura e pressao, sao feitas em n; constante para
todos os componentes; isto €, mantendo a composi¢ao constante. Para cada termo no somatorio, a
derivada parcial é com respeito ao nimero de moles deste componente, mantendo-se constante o

nimero de moles de todos os outros, bem como a temperatura e pressao.
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Aplica-se entdo a equacdo A.9 a um sistema de composicao fixa e temperatura e pressao

constantes alternativamente para avaliar as derivadas parciais de G:

(a_Gj __s (A.12)
aT P.,n

9G

(3_ij,” =V (A.13)

A derivada parcial de G, com relagdo ao nimero de moles de um componente i, € definida

como L;, o potencial quimico daquele componente na fase em consideragao:

G
(a—j = 4, (A.14)
n; T,P,n; (j#i)

Com essas defini¢des, a equacdo A.11 também pode ser escrita da seguinte forma:
dG=-SdT+VdP+)_ u.dn, (A.15)

A temperatura e pressao constante, ela se reduz a:

dG=> pdn, (A.16)

Sendo que dG € a energia livre de Gibbs diferencial que resulta da mistura de diferentes
quantidades de cada um dos componentes para formar uma outra quantidade de solucdo, o
potencial quimico de cada componente € a sua contribuicdo para a energia livre da solucdo. Se
diferentes quantidades de solugdo com temperatura, pressdo, e composicdo idénticas forem

misturadas, a energia livre total serd a soma simples de cada. Assim,
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G=) un, (A.17)
A derivada total de G com variagdo tanto de y; quanto n;, € entao

dG =Y pdn, +> ndu, (A.18)
Essa derivada é comparada com a expressdo dada pela equagdo A.15 para mostrar a relacao:
—SdT+VdP =) ndu, (A.19)

A equacdo A.19 é chamada de equagcdo de Gibbs—Duhem e relaciona a variagdo de
temperatura, pressdo, e potenciais quimicos dos componentes C na solu¢do. Dessas C + 2
variaveis, s6 C + I podem variar independentemente. A equag¢do de Gibbs—Duhem tem muitas
aplicagdes, uma das quais € fornecer a base para desenvolver relagdes de equilibrio de fase.

Assim como fora feito para a funcdo de Gibbs, para uma mistura monofasica homogénea,
de maneira geral, qualquer propriedade extensiva pode ser expressa como uma funcdo na
temperatura, na pressao e no nimero de mols de cada componente independentemente.

Ou seja, qualquer propriedade extensiva pode ser encontrada pela soma dos produtos do
nimero de mols de cada componente vezes o correspondente valor da propriedade parcial molar

para o estado de equilibrio. Assim, para qualquer fase de uma mistura tem-se, por exemplo:

Volume Especifico: V= Zvini (A.20)
Entalpia: H=> hn, (A.21)
Entropia: S=> s, (A.22)

O valor de certa propriedade de uma mistura real, quando se somam as propriedades

parciais molares, apresenta certo desvio em relacdo a soma ponderada dos componentes
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individuais das substincias puras contidas na mistura nas mesmas condi¢des. Por isso a
propriedade especifica do componente puro nao deve ser obtida para avaliacdo das propriedades

em uma mistura. Assim,

AVmist = Z (Vl - Vi,pur() )ni (A23)
AI{misz‘ = Z (hz - hi,puro )ni (A24)
AVmist = Z (Si - Si,pum )ni (A25)

Para se medir o afastamento do valor real de uma propriedade de uma solugdo e o valor que
como solugdo ideal a mesma temperatura, pressdo e composicdo, utiliza-se o que se chama de
propriedades em excesso. Essas valem apenas para misturas. Para a energia livre de Gibbs por

exemplo:

GE=G-G“ (A.26)

A.2 Condicoes para equilibrio de misturas

Para que duas ou mais fases coexistam no equilibrio, elas devem ter a mesma temperatura e
a pressao e o potencial quimico de cada componente deve ser igual em todas as fases. O potencial
quimico ndo é uma quantidade mensuravel e ndo esté relacionado intuitivamente a propriedades
fisicas observaveis. Aplicar as condi¢des de equilibrio a fluidos reais implica em uma
transformacdo em mais termos préticos e utilizacdo de modelos como equacdes do estado de
certo fluido.

Em um sistema isolado com um certo nimero de componentes e fases, os efeitos de
transferéncia de massa entre as fases e as reagdes quimicas entre os componentes tenderao a levar
o0 sistema sempre para o equilibrio.

Nesse caso, da equacdo A.2 que dS > 0. Assim, como dentro de um sistema isolado as

transferéncias de calor e trabalho s@o reversiveis, as mudancgas de estado em um sistema com
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energia interna e volume constantes ocorrem apenas na direcdo de entropia crescente até chegar a

um valor maximo. Assim,

dQ <TdS (A.27)

Aplicando-se a primeira lei:

dU =dQ+dW =dQ — PdV (A.28)
dU +PdV -TdS <0 (A.29)

A equagdo A.29 é tdo geral que a aplicagdo a problemas préticos se torna muito dificil.
Idealmente, se, dentro de um sistema, os processos de mudanca de fase entre estados em
equilibrio forem reversiveis, a igualdade se aplica.

Um importante caso do estudo de equilibrio de fases, cabivel nesse contexto, é aquele no
qual a temperatura e a pressdo sdo fixadas. Para isto, é conveniente rearranjar a fun¢do de Gibbs

(Equagdo A.8) na forma diferencial:

dG + SdT = —(TdS — dU — pdV) (A.30)

Exceto pelo sinal negativo, o lado direito da equacdo A.30 é o mesmo como aparece na

equacao A.29. Assim, ela pode ser reescrita:

dG+SdT <0 (A.31)

Conclui-se entdo que em qualquer processo que ocorre a uma temperatura € pressao

especificadas, tem-se:

dGl, , <0 (A.32)
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Essa desigualdade indica que a fun¢do de Gibbs de um sistema a temperatura e pressao
fixas diminui durante um processo irreversivel, trazendo o sistema mais perto ao equilibrio.
Assim, o estado de equilibrio é aquele que tem o valor minimo da funcdo de Gibbs. Por isso, a

equacgao A.32 quantifica o equilibrio num sistema.

dGl, , =0 (A.32)

Logo, quando a equacdo A.32 for aplicada, deve-se especificar a temperatura e pressao, mas
ndo necessariamente o sistema de fato atingird o equilibrio a temperatura e pressao fixas.

Para sistemas que envolvem vdrias fases, cada uma com certo nimero de componentes, 0
resultado principal € a regra de fase de Gibbs, que resume limitagdes importantes de sistemas
multicomponentes e multifasicos no equilibrio.

Por exemplo, para um sistema contendo dois componentes A e B em duas fases 1 e 2 que
estejam a mesma temperatura e pressao, pode-se usar o conceito de potencial quimico ja discutido

para cada uma das fases:

dG' lrp= ;uixdnix + ;ujlsednzla
(A.33)
dGz]T,P = ;ufxdnfx +;u§dn§

Quando a matéria € transferida entre as duas fases sem reacdo quimica, as quantidades
totais de A e B devem permanecer constantes. Assim, o aumento da quantidade em uma das fases

deve ser recompensado por uma redugdo equivalente na outra fase. Assim:

2 _ g1
dn, =—dn,

2 _ g1
dny =—dn,

(A.34)

A funcdo de Gibbs torna-se:
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dGl; p = dGl]T,P +dG2]T,P = (U = f)dn, + Uy = pg)dn, (A.35)

Como n), e n, podem variar independentemente, segue que quando dGl, , =0, se

concluird que:

1 2

Hy=H,y
: 5 (A.36)

Hp = Hp
Assim, no equilibrio, o potencial quimico de cada componente € o0 mesmo em cada fase e a
transferéncia de massa tende a ocorrer de regides de maior para menor potencial quimico. Ou
seja, o potencial quimico pode ser encarado como uma medida da tendéncia de fuga (ou

fugacidade) de um componente.
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ANEXO B - Modelos de transferéncia de massa

B.1 Modelo do “filme estagnado” e modelo dos ‘“dois filmes” para absorcao gasosa

(stagnant-film model e two-film theory)

Na maioria dos processos industriais, nos quais a transferéncia de massa € relevante, ocorre
o transporte de soluto de uma fase para outra. Determinada espécie € transportada de um fluido
em maior quantidade em determinada fase para outra fase através de uma interface. Quando isso
acontece, a velocidade local tende a zero na superficie. Além disso, nesse limite, o tnico fluxo
normal a superficie geralmente € aquele correspondente a transferéncia de massa. O fluido em
contato imediato com a superficie (fixa) € dito estagnado. O fato de que os mecanismos de
resisténcia a transferéncia de massa (e calor) estarem confinados em uma regido préxima a
interface sugere a idéia de um filme fino e adjacente a superficie sobre a qual o fluxo do fluido é
turbulento. Se essa fina camada estiver estagnada, o transporte deverd ser feito por difusao
molecular. O quadro entdo é de um filme estagnado, pelo qual o transporte € feito somente por
difusdao molecular (SHERWOOD, 1975).

O modelo do filme foi idealizado por Nernst no inicio do século passado e foi a base para
criacdo de modelos tanto para transferéncia de massa quanto de calor, como o modelo dos “dois
filmes” (two-film theory) de Whitman em 1923. Ele notou que o modelo implicava em uma fina
fronteira quando acabava a camada estagnada de gés, embora tal demarcagao nao existisse.

O coeficiente de transferéncia de massa fora definido como a taxa de fluxo molar (7 ) da
espécie por um determinado potencial, que € a diferenca de concentracdo, e pode ser definido,
respectivamente, pela diferenca da fracdo molar (y) e das pressdes parciais (p), sendo que ygy € a

média logaritmica de yg; € ;.

Ya— Y
k*'M:kc '(pA1 _pAZ) (B.1)

Yam

n, =ky '()’A1 _)’Az):

225



Para o caso especial de um sistema bindrio de gases ideais com difusdo de apenas uma das
espécies, o fluxo molar (Equacdo B.2) pode ser obtido com a integra¢do da Equacdo B.2 para uma

placa plana de espessura w,,.

. dc D, P dy
iy (1=3,)= =Dy, B - RT dw -2

. ky D, P P—p,, 1=y,
n, =—- — =—2 . — =k*. ln| ——== =k *-In| —== B.3
AT p (PA1 pAz) RTw, v, (yAl yAZ) (P_pm -y, (B.3)

Sendo que, nesse caso, os coeficientes estdo relacionados conforme mostra a Equacdo B.4,

sendo que k* e ky estdo em (g : mol/s-cmz) e kg em (g : mol/s -em’ -atm).
k*=ky - ypy =k P ypy =48 (B.4)

Das formas apresentadas, para sistemas bindrios de gases com uma espécie em difusdo, a

forma mais utilizada pelos autores é dada na Equacao B.5.

i, =k #.In| L2 Y42 (B.5)
1=y,

A aditividade da resisténcia ao transporte da espécie nos dois lados de uma interface foi
proposta por Whitman e Lewis (1924). Basicamente, o conceito de aditividade assume que nao ha
resisténcia ao transporte na interface atual, ou seja, dentro de distancias correspondentes a
caminhos livres entre as moléculas nas duas fases em ambos os lados da interface. Isso equivale
assumir que as fases estdo em equilibrio nos pontos de contato com a interface.

Considerando uma fronteira dividindo duas fases (interface), através da qual ha a passagem

de soluto de uma fase P para uma fase Q. A atividade do soluto na fase P € apgp € em Q € app.
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Considerando equilibrio na interface, a atividade do soluto nesse plano € igual em ambas as fases,
ou seja, ap; = dg;.

Se as duas solugdes forem ideais, a atividade pode ser vista como potencial ao invés de
concentracdo, e, entdo, define-se dois coeficientes de transferéncia de massa ‘“separados” e um
coeficiente “geral” através das equacdes de fluxo em regime permanente (Equagdo B.6) e, entdo,
observando que ap; = ag;, obtém-se a Equacdo B.7, implicando que o coeficiente resisténcia

“geral” é a soma de dois coeficientes “individuais”.

iy =k (ap, _aPi):kQ ’(aQi _aQB): K, '(aPB _aQB) (B.6)
L1 1.1 (B.7)
K, k, k,

Para o caso de absorcdo gasosa, em que P € a fase gasosa e Q ¢ a fase liquida, é comum se
empregar fragdo molar do soluto na fase gasosa (P) e concentracdo em volume do soluto na fase
liquida (Q). Se as concentracdes no equilibrio puderem ser representadas pela lei de Henry (y; =

Hc;), as equagdes B.6 e B.7 se tornam:
n, :kY'(YPB_YPI'):KY'(YPB_HCQB) (B.8)

Dessa ultima relacdo, segue que se a lei de Henry nao for aplicdvel, entdo H e Ky variam
com a concentracao na interface, mesmo se o coeficiente “individual” ky ndo variar. Nesse caso, a

resisténcia no lado da fase liquida € desprezivel e o fluxo se torna k, (y s (P ), onde Hcpp € a

fracdo molar do gis correspondente ao equilibrio com a fragcdo liquida. Se o gds € relativamente
insoldvel (alto H), a resisténcia no lado da fase gasosa I/ky se torna desprezivel em comparagdo
com a resisténcia no lado liquido.

As magnitudes relativas das resisténcias individuais evidentemente dependem da

solubilidade do gds, como representado pela constante da lei de Henry. Isso explica o enunciado
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comum de que a resisténcia no lado da fase gasosa € preponderante em um processo de absorc¢ao
de um gés relativamente soluvel.

Diversos autores checaram experimentalmente essas correlagdes para sistemas bindrios,
comprovando sua validade, se ky for constante sobre a superficie. E, mesmo com uma superficie
limpa, o efeito da transferéncia de massa pode causar uma turbuléncia na interface realgando os
coeficientes “individuais” em uma ou ambas as fases em contato. Ou seja, hd um grande aumento
na taxa de transferéncia de massa na interface.

Assim, essa simples teoria implica o pressuposto de que as fases liquida e gasosas estdo em
equilibrio na interface, ou seja, ndo hd “resisténcia difusional” na fronteira que separa as fases.
Além disso, a difus@o do soluto pode causar uma turbuléncia interfacial, que ndo esta relacionada
a turbuléncia do fluxo fluido em maior quantidade, mas tende a aumentar a taxa de transferéncia,

sendo equivalente a uma resisténcia interfacial negativa.

B.2 Modelo da penetracao (penetration model)

O modelo do “filme” ndo considera acumula¢do das espécies em difusdo no filme: o fluxo
local através de cada pequena drea € constante. Higbie, em 1935, apontou que a maioria dos
equipamentos industriais que promovem troca de massa entre correntes gas-liquido opera com
contatos rdpidos e repetitivos das duas fases e que cada contato ndo demora o tempo suficiente
para atingimento de estado permanente. Quando uma bolha de géds sobe através de um liquido, o
liquido em contato imediato com o gds € substituido em um tempo aproximadamente igual ao
tempo requerido para que a bolha suba uma altura equivalente ao seu didmetro (SHERWOOD,
1975).

A ““teoria da penetracdo” de Higbie leva em conta a natureza transiente da difusdo do soluto
da bolha para o liquido. Ele sugeriu que uma situag@o similar existe em colunas de recheio, onde
o liquido que flui sobre um tnico elemento do recheio entre em contato instantaneamente com o
gds, antes que o liquido € misturado e o processo € repetido.

A versdo mais simples dessa teoria pode ser vista como um pequeno elemento de um fluido

de concentra¢do uniforme ¢, sendo colocado em contato com uma camada limite durante um
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tempo fixo 7. A concentracdo na camada limite € mantida constante em cy4;. A taxa difusdo entre a
interface e o fluido em maior quantidade ocorre em regime transiente, diminuindo com o tempo.
Desprezando o fluxo convectivo, a expressao para o fluxo médio durante o tempo ¢ é dada pela
Equacdo B.9. E, a partir dessa equacdo, pode-se obter também o coeficiente médio de

transferéncia de massa par o tempo ¢ (Equacdo B.10).

. D

n,= 2'(CA1 _Co)' P (B.9)

k=T, P (B.10)
(CAI _C()) 7

Na prética, esse tempo ¢ ndo € obtido facilmente, o que torna o modelo pouco usado para
determinacgdo de taxas de transferéncia de massa. A mesma dificuldade é encontrada na teoria do
filme, que € a espessura de filme w, desconhecida. A teoria da penetracdo, no entanto, prediz que
o fluxo e k. devem variar com a raiz da difusividade molecular, enquanto que o modelo do filme
indica uma relacdo de primeiro grau.

A derivada da Equagdo B.10 assume que o contato do fluido com a interface ocorre
praticamente de forma estagnada durante sua rdpida ocorréncia. Se o fluxo € laminar, o gradiente
de velocidade pode ser levado em conta. Com um contato instantaneo, a profundidade de
penetracdo por difusdo molecular em liquidos € tdo pequena que uma simples andlise baseada no
liquido estagnado € suficiente. Essa teoria também ser pode servir de base para casos em que a

superficie varia com o tempo.

B.3 Modelo da camada limite (boundary layer model)

Esse modelo trata do transporte entre uma superficie fixa (parede) e uma corrente de fluido

turbulenta. Como ndo hd mistura, nem difusdo turbilhondria normal a parede, o transporte é
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somente por difusdo molecular. Elas acontecem apenas longe da parede, onde a contribui¢do da
difus@o molecular € relativamente insignificante.

E proposto que tanto a difusio molecular quanto a difusdo turbilhonaria tm certa
importancia na regido intermedidria e que, a qualquer distdncia w da parede, a taxa de

transferéncia de massa pode ser expressa pela Equagdo B.11.

i, =—(D+ED)% (B.11)

Essa expressdo assume basicamente que o fluxo é proporcional ao gradiente de
concentracdo normal a parede. Ela também despreza o termo convectivo na equacio por difusdo
molecular e assume que as difusdes molecular e turbilhondria ocorrem paralelamente.

A regido intermedidria € tdo fina que mesmo em caso de fluxo turbulento em um tubo, o

fluxo 7n, pode ser admitido como independente de w. A utilidade desse modelo evidentemente

depende do conhecimento de Ep como funcdo de w. Esse fator pode ser obtido indiretamente
através de sua relacdo com a difusdo turbilhondria, a qual pode ser derivada de perfis de
velocidade.

Muito antes desses trés modelos, € interessante observar que Reynolds observou em 1870
que o fluxo de calor era proporcional a difusdo interna do fluido na e perto da superficie e que
essa taxa de difusdo dependia da difusdo interna natural do fluido estagnado e da difusdo

turbilhonaria, devido ao movimento e mistura do fluido.
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