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Resumo

PALACIOS, Reynaldo Bereche, Avalia¢do de sistemas de refrigeragdo por absor¢ao H>O/LiBr e
sua possibilidade de inser¢cdo no setor tercidario utilizando gads natural Campinas,:
Faculdade de Engenharia Mecanica, Universidade Estadual de Campinas, 2007. 188 p.
Dissertagao (Mestrado)

Neste trabalho ¢ feita uma revisdo em relacdo a participacdo do gas natural na matriz
energética mundial, brasileira e no Estado de Sao Paulo. Caracteristicas do setor tercidrio, assim
como da utilizagdo do gas natural neste setor de consumo, sdo apresentadas também na primeira
parte. Foi feita uma revisao das tecnologias de utilizacdo de gas natural no setor terciario, assim
como da tecnologia dos sistemas de refrigeracdo por absor¢do, das diferentes configuracdes do
ciclo, e dos fluidos de trabalho utilizados neste tipo de sistema. Uma metodologia para o calculo
da exergia da solugdo agua brometo de litio, comumente utilizada como fluido de trabalho em
sistemas de refrigeracdo por absor¢ao para condicionamento de ambientes, foi elaborada. Para a
realizagdo das andlises exergética e exergoecondmica do sistema foi realizado o calculo da
exergia total dos fluidos de trabalho considerando as parcelas de exergia quimica e fisica. A
andlise exergética compreendeu o célculo da irreversibilidade em cada componente do sistema
assim como da total. Na ultima parte do trabalho foi realizada a analise termodinamica,
exergética e exergoecondmica do sistema de refrigeracdo por absor¢do de simples e duplo efeito
H,O/LiBr, considerando como fontes de aquecimento um sistema de queima direta de gés natural

e energia de rejeito de um sistema de cogeragao. Os resultados sdo comparados e discutidos.
Palavras Chave

- Gés Natural, sistema de refrigeragdo por absorcao, agua-brometo de litio, exergia, analise

termoecondmica.
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Abstract

PALACIOS, Reynaldo Bereche, Evaluation of absorption refrigeration systems H,O/LiBr and
their possibility of introduction in the tertiary sector using natural gas Campinas,:
Faculdade de Engenharia Mecanica, Universidade Estadual de Campinas, 2007. 188 p.
Dissertagao (Mestrado)

A review about the participation of the natural gas in the energetic matrix was done in this
work, considering the scope international, Brazilian and the Sao Paulo State. Characteristics of
the tertiary sector and the natural gas utilization in this consumption sector are also presented. A
review about the technologies of utilization of natural gas in the tertiary sector was also done. In
the following part, the technology of absorption refrigeration systems, different configurations of
the cycle and working fluids were reviewed. A methodology for the exergy calculation of the
lithium bromide — water solution was elaborated. The lithium bromide — water solution is widely
utilized as working fluid in absorption refrigeration system for air conditioning. The exergy
calculation takes in account the chemical and physical parcel of the exergy, which is important to
realize the exergetic and exergoeconomic analysis of the system. In the last part of the work it
was done a thermodynamic, exergetic and exergoeconomic analysis of the absorption
refrigeration system H,O/LiBr of single and double effect. The exergetic analysis included the
irreversibility calculation in each component and the total irreversibility of the system. Two
different energy sources were considered: direct heating through natural gas combustion and the

utilization of rejected energy in a cogeneration system. The different results were compared.
Key Words

-Natural gas, absorption refrigeration system, lithium bromide — water, exergetic analysis,

exergoeconomic analysis.
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Capitulo 1

Introducao

A utilizacdo do Gas Natural no Brasil teve inicio da década de 40, com as descobertas de
6leo e gas na Bahia. Data também da mesma época seu fornecimento a terceiros, como industrias
téxteis, ceramicas e outras, localizadas no Recdncavo Baiano, que o utilizavam como
combustivel (PBGAS, 2007).

O gas natural tem uma grande versatilidade, podendo ser utilizado tanto como matéria
prima, quanto como combustivel nos diferentes setores de consumo como : o setor industrial,
transporte, comercial e residencial. Assim, o0 mesmo se apresenta como um candidato excelente
para substituir o uso térmico da eletricidade no segmento residencial e comercial e, desta
maneira, aumentar substancialmente a racionalidade do sistema energético brasileiro através da
utilizacao difusa do gas (Dos Santos et al, 2002).

No setor comercial, a variedade de tipos de empreendimentos ¢ grande, distribuindo-se
entre hotéis, restaurantes, lanchonetes, lojas de conveniéncia, mercearias, supermercados de
grande, médio e pequeno porte, shopping centers, hospitais, creches, escolas e universidades,
lavanderias e uma variedade de outros potenciais usudrios, cada qual com a sua especificidade e
necessidade energética.

Em empreendimentos comerciais maiores como shopping centers, hospitais ou
aeroportos, podem ser adotados sistemas de ar condicionado central a gas,
refrigeragdo/aquecimento de 4dgua e sistemas de geracdo propria de eletricidade (muitas vezes
operando como planta de cogeragdo). Nesse sentido verifica-se uma grande aplicabilidade dos
chillers de absor¢ao que vem sendo utilizados cada vez mais nos tltimos anos, uma vez que estes
equipamentos utilizam como insumo de energia uma fonte de aquecimento para operar, que pode

ser obtida a partir de um rejeito térmico ou da queima direta de algum combustivel



(diferentemente das unidades de refrigeracdo convencionais que requerem energia elétrica para
operar).

Especificamente no caso do Brasil, as recentes crises no setor elétrico incentivaram a
implantacdo de uma politica governamental de estimulo ao uso do gas natural, com reflexos em
um interesse renovado nos ciclos por absor¢do, particularmente em instalagdes de ar
condicionado. Embora deva ser observado que esta politica de estimulo tem sido mais cautelosa

depois da recente crise de abastecimento com a Bolivia.

1.1 Objetivos

Apresentar as possibilidades de aplicagdo de sistemas de refrigeracdo por absorcdo
H,O/LiBr no setor terciario, utilizando como insumo de energético o calor produzido na queima
do gas natural ou aquele rejeitado por outros sistemas térmicos.

Realizar a avaliacdo pela segunda lei da termodinadmica do sistema de refrigeragdo por
absor¢ao com fluido de trabalho agua-brometo de litio visando a utilizacdo deste tipo de
equipamentos no setor terciario no Brasil.

Realizar uma avaliagdo exergoecondmica comparativa dos sistemas propostos e das fontes

de aquecimento potencialmente utilizaveis.

1.2 Justificativa

A justificativa deste trabalho tem os seguintes pontos:

e A construcdo da parte estrutural de sistemas de refrigeracao por absor¢ao H,O/LiBr ¢
relativamente simples, uma vez que a maioria dos seus elementos ¢ de trocadores de
calor. Mesmo assim, eles ainda ndo sdo fabricados no pais, e estuda-los pode contribuir
para a divulgacdo desta tecnologia.

e A avaliacdo exergética de sistemas ¢ uma ferramenta muito Util uma vez que ela considera
a qualidade da energia. Assim, ¢ importante que o projeto de sistemas de energia seja
concebido de modo que a qualidade da energia seja a mais apropriada, levando em conta
seu uso final, evitando situagdes em que um suprimento de alta qualidade seja utilizado

em um uso final onde um insumo energético de baixa qualidade seria suficiente.



e Complementando o ponto anterior, ¢ possivel identificar a fonte de calor de insumo mais
apropriada para cada configuragdo do ciclo de refrigeracdo por absor¢do, propondo, desta

maneira, utilizagdo racional e eficiente das fontes de energia.

1.3 Organizacao do trabalho

O presente trabalho esta dividido nas seguintes partes:

1.3.1 Introducio

Nesta parte sdo mencionados aspectos relacionados tanto a utilizacdo de géas natural no
setor terciario quanto a possibilidade de utilizagdao de sistemas de refrigeracdo por absor¢cdo em
edificios comerciais de grande porte. Sdo apresentados também nesta sec¢do os objetivos e as
justificativas do presente trabalho, assim como a organizacdo do mesmo. Na organizacao do
trabalho sdo apresentadas as secgoes em que foi dividido, acompanhado de um breve resumo de

cada seccgao.

1.3.2 Gas Natural

O gas natural ¢ um combustivel de grande versatilidade e as previsdes sdo de que a sua
participagdo no consumo energético mundial terd uma alta taxa de crescimento nos proximos
anos. Neste capitulo ¢ apresentada a participagdo do gas natural na matriz energética mundial,
brasileira e do Estado de Sao Paulo. Um outro ponto abordado neste capitulo ¢ a utilizacao de gés

natural no setor terciario e as tecnologias de utilizagao de gas neste setor de consumo.

1.3.3 Sistemas de refrigeracao por absorcao

No capitulo 3 ¢ feita uma revisdo bibliografica sobre os sistemas de refrigeracdo por
absor¢dao. Nesta sec¢do sao abordadas as caracteristicas e particularidades destes ciclos, as
vantagens e desvantagens dos sistemas de compressao de vapor, os fluidos de trabalho utilizados,

as diferentes configuragdes do ciclo, a descri¢ao do seu funcionamento, etc.



1.3.4 Calculo da exergia da solu¢ao H,O/LiBr

No capitulo 4 ¢ apresentada uma metodologia para o calculo da exergia quimica da solucao
agua-brometo de litio (H,O/LiBr), a qual ¢ utilizada como fluido de trabalho em sistemas de
refrigeragdo por absor¢do. Para realizar a analise exergética deste tipo de sistemas € necessario
levar em conta a componente quimica da exergia uma vez que no ciclo de absor¢do ocorrem

mudancas na concentracao do fluido de trabalho.

1.3.5 Analise termodinamica e exergética de sistemas de refrigeracao por absorcao

H,O/LiBr

No capitulo 5 sdo realizadas analises termodindmicas, exergéticas e energéticas, para o
sistema de refrigeracdo por absor¢do de simples e duplo efeito H,O/LiBr. Nestas andlises o
sistema de absor¢do ¢ analisado junto com a torre de resfriamento, considerando balancos de
energia ¢ massa. Caélculos de irreversibilidades geradas e de eficiéncias exergéticas nos

componentes do sistema sdo reportados na analise exergética.

1.3.6 Analise termoeconomica de sistemas de refrigeracao por absorc¢ao H,O/LiBr

No capitulo 6 ¢ realizada a andlise termoecondmica dos sistemas de refrigeracdo por
absor¢ao de simples e duplo efeito. A metodologia adotada para esta andlise foi a analise
funcional termoecondmica utilizando neguentropia. Em relagdo as fontes de ativagdo do sistema,
dois casos foram analisados: sistemas de queima direta de gas natural e sistemas ativados por

calor de rejeito (produto de um sistema de cogeracao).

1.3.7 Conclusdes e Sugestoes

Finalmente o capitulo 7 apresenta as conclusdes gerais e as sugestdes para trabalhos

futuros.



Capitulo 2

Gas natural na matriz energética

A versatilidade do gas natural ¢ uma das principais vantagens deste combustivel. A sua
amplitude de usos o faz um competidor potencial de quase todos os demais combustiveis
alternativos.

Verifica-se também que o gés natural tem algumas aplicagdes ndo energéticas, como ¢ o
caso da sua utilizacdo como matéria prima na industria gasquimica e de fertilizantes.

Outro grande consumo de gas natural se da na propria industria petroleira. Uma parte do
gas associado retirado de um campo ¢ re-injetada no proprio campo, ou em outro campo vizinho,
para manter a pressao do reservatdrio e aumentar a recuperagao de petréleo.

Assim por exemplo, tem-se o sistema de elevagao artificial “gas /ift ” utilizado em pogos de
petroleo onde a pressdo do reservatdrio ¢ insuficiente para produzir um fluxo natural. Neste
sistema o gas livre eleva-se, deslocando o dleo, reduzindo a densidade média do fluido na coluna
de producao e, conseqilientemente, o peso da coluna de fluido sobre a formagdo. Esta redug¢ao do
peso da coluna produz uma pressdo diferencial, entre o fundo do poco e o reservatorio, que
resulta no fluxo de fluidos no pogo (Spindola, 2003).

Além disso, parte do gas natural ¢ consumida na propria cadeia de produgdo para gerar a
energia necessaria aos equipamentos de separacdo Oleo-gds, bem como para as demais
necessidades energéticas nas areas de produgdo, incluindo as bombas e os compressores
utilizados para comprimir o gés antes de entrega-lo aos gasodutos de transporte (Dos Santos et
al., 2002). No entanto, a maior parte do gas natural produzido ¢ utilizada como combustivel para
geragdo de energia (térmica, mecanica, elétrica etc.) nos setores de consumo industrial, veicular,

comercial e residencial, geragao de eletricidade e cogeragao.



2.1 O gas natural na matriz energética mundial

O crescimento do setor de gas ¢ um fato incontestavel em nivel internacional, como pode
ser observado em seguida.

A figura 2.1, reproduzida do World Energy Outlook 2006 da Agéncia Internacional de
Energia (IEA — International Energy Agency), mostra a demanda mundial de energia entre 1970 e
2004 e apresenta as tendéncias futuras estimadas do consumo de combustivel. Como pode ser
observado, o petroleo permanece como fonte de energia dominante no periodo da projecdo, mas a

sua participag@o no consumo mundial de energia decai de 35,3% em 2004 para 33,3% em 2030.
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Figura 2.1 — Demanda de energia primaria no mundo, 1970 — 2030

O carvao mantém-se como a segunda maior fonte de energia primaria, com um ligeiro
aumento da sua participacdo no conjunto da demanda mundial passando de 24,3%, em 2004, para
25,5%, em 2030.

A participagao do gas natural também ¢ expandida, embora uma edi¢do anterior do World
Energy Outlook, a qual previa que o gas natural seria, em 2030, a segunda maior fonte de energia
primaria depois do petrdleo, alegue que o aumento dos pregos reduza o crescimento da utilizagao

dessa fonte (IEA, 2006). Segundo as projecdes da IEA, a demanda de gas natural tera um



crescimento médio anual de 2,5% no periodo de 2004 a 2030, enquanto a sua participagdo na
demanda mundial aumentara de 20,8%, em 2004, até 22,9%, em 2030.

Pode ser observado que os combustiveis fosseis continuardo como principal fonte mundial
de energia por um longo periodo. E importante observar também que, segundo as projecdes da
Agéncia Internacional de Energia (IEA), as demandas (consumo) de gas natural e carvao
crescerdo mais que demanda do petrdleo. Quanto ao crescimento do gas natural, este dependera
do prego do gas como também do crescimento das instalagdes e dos investimentos para o
transporte de gas.

A figura 2.2 apresenta dados da Revisdo Estatistica do BP 2007 (British Petroleum
Statistical Review 2007).

| Resto do mundo
B Asia Pacifico

|| Europa & Eurasia
Ameérica do Norte

bilhées de m?3

8182 83 84 85 86 87 88 89 90 91 92 93 94 95 96 97 98 99 00 01 02 03 04 05 06 O
Ano
Fonte: BP, 2007

Figura 2.2 — Consumo de gas natural por area geografica, 1981 — 2006

Neste grafico ¢ apresentado o consumo de gds natural por area geografica. Pode ser
observado que a Europa e a Eurasia apresentam, para o ano 2006, o maior percentual de consumo
em relacdo ao mundial (40,1%), seguidas pela América do Norte (27,3%). O consumo do Sul e
do Centro da América (4,6% do consumo mundial) é apresentado junto ao consumo da Africa e

do Médio Oriente, na classifica¢do “Resto do mundo” em cor cinza no grafico 2.2.



2.2 Reservas de gas natural

Entende-se como Reservas os recursos descobertos de gas natural comercialmente
recuperaveis a partir de uma data de referéncia. A estimativa desses valores incorpora certo grau
de incerteza. Em fungdo disso, elas sdo classificadas como provadas, provaveis e possiveis, sendo

as fotais a soma destes trés tipos.

Na tabela 2.1 sdo apresentados dados, da Revisdo Estatistica do BP (2007), das reservas
provadas por regido geografica no final do ano 2006. Nesta tabela pode ser observado que as
maiores reservas provadas estdo no Médio Oriente, as quais representam 40,5% das totais no
mundo; em segundo lugar estdo as reservas provadas na Europa e na Eurasia (35,3%), seguidas
das da Asia - Pacifico (8,2%) e Africa (7,8%). J4 com uma menor participacio, em relagdo ao
total mundial, estdo as reservas de América do Norte (4,4%) e as da América do Sul e Central
(3,8%).

As reservas totais no mundo, segundo os dados de BP (2007), no final de 2006, sdo de
181,46 trilhdes de metros cubicos. A relagdio R/P, definida como a relacdo entre a reserva
provada de gas natural no fechamento de um periodo e a produgdo liquida deste periodo, indica o
tempo que levaria para consumir a totalidade desta reserva. Geralmente a relacdo R/P ¢ expressa
em anos. Assim, segundo a tabela 2.1, a relagdo R/P para as reservas mundiais de gas natural ¢ de

63,3 anos.



Tabela 2.1 — Reservas provadas de gas natural por regiao geografica

Dezembro/ Dezembro/ Dezembro/ Dezembro/
1986 1996 2005 2006
RES%Q\SIXléA;ggCIKDAS trilndes de trilndes de trilhdes de trilhdes de Porcentagem Relagéo

metros metros metros metros das reservas R/P

cubicos cubicos cubicos cubicos totais
América do Norte 10,26 8,41 7,83 7,98 4,4% 10,6
América do Sul e Central 4,24 6,06 6,85 6,88 3,8% 47,6
Europa e Eurasia 47,22 63,55 64,30 64,13 35,3% 59,8
Médio Oriente 30,41 49,31 72,49 73,47 40,5% *
Africa 7,40 10,17 14,08 14,18 7,8% 78,6
Asia Pacifico 8,14 10,40 14,66 14,82 8,2% 39,3
TOTAL NO MUNDO 107,67 147,89 180,20 181,46 100,0% 63,3

* Mais de 100 anos

Relacao Reservas/Produgéo (R/P) - Relagéo entre a reserva provada de gas natural equivalente no fechamento de um periodo e a
produgéo liquida deste periodo.

Fonte: BP 2007

E importante observar que a regiio com maior relagio R/P é a do Oriente Médio (maior que
100 anos). Por outro lado, Africa também apresenta uma elevada relagdo R/P (78,6 anos). Para
América do Sul e Central esta relacao ¢ de 47,6 anos, sendo este valor elevado devido ao menor

consumo quando comparado as outras regides.

80,00 73,47
64,13
@ 60,00
£
()
o
Q 40,00
10
=
T
20,00 14,18 14,82
7,98 6,88
0,00 ‘
América do Ameérica do Europa e Médio Africa Asia
Norte Sul e Eurasia Oriente Pacifico
Central

Figura 2.3 — Reservas de gas no final do ano 2006 por regido geografica

Fonte: Elaboragao propria baseada em dados de BP (2007)



Em relagdo a América do Sul e Central, na tabela 2.2 sdo apresentados dados de reservas

provadas de gas natural em paises desta regido. A figura 2.4 reproduz parte dos valores da tabela

2.2

Tabela 2.2 — Reservas provadas de gas natural nos paises da América do Sul e Central

Dezembro/ Dezembro/ Dezembro/ Dezembro/
RESERVAS PROVADAS DE GAS 1986 1996 2005 2006 Relaggo
NATURAL EM AMERICA DO SUL E trilhdes de trilhdes de trilhdes de Trilhdes de
CENTRAL ; ; ; ; Porcentagem R/P
metros metros metros metros em relacao ao
cubicos cubicos cubicos cubicos total mundial
Argentina 0,67 0,64 0,44 0,42 0,2% 9,0
Bolivia 0,14 0,11 0,74 0,74 0,4% 66,3
Brasil 0,10 0,16 0,31 0,35 0,2% 30,2
Colombia 0,11 0,22 0,11 0,12 0,1% 16,9
Peru 0,06 0,20 0,33 0,34 0,2% *
Trinidad & Tobago 0,31 0,46 0,53 0,53 0,3% 15,1
Venezuela 2,62 4,05 4,32 4,32 2,4% *
Outros em América do Sul e Central 0,23 0,22 0,07 0,07 . 14,3
Total em América do Sul e Central 4,24 6,06 6,85 6,88 3,8% 47,6

* Mais de 100 anos
+ Menos de 0.05%.

Relagéo Reservas/Produgéo (R/P) - Relagéo entre a reserva provada de gas natural equivalente no fechamento de um periodo e a

produgéo liquida deste periodo.
Fonte: BP, 2007

Pode ser observado que a Venezuela possui as maiores reservas provadas nesta regiao (4,32

trilhdes de metros ctbicos). Depois estao as reservas da Bolivia, Trinidad&Tobago, Argentina,

Brasil, Peru e Colombia.

7

Por outro lado a relagdo R/P na Venezuela e no Peru resultaram maiores de 100 anos. E

importante indicar que os elevados valores da relacao R/P observados aqui sdo relativos, uma vez

que existe uma demanda reprimida nestes paises (Venezuela, Peru e Bolivia). Na Bolivia a

relacdo R/P ¢ de 66,3 anos, enquanto no Brasil essa relagdo ¢ de 30,2 anos.
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Figura 2.4 — Reservas provadas de gas no final do ano 2006 em paises da América do Sul e
Central

Fonte: Elaboragdo propria baseada em dados de BP (2007)

Reservas de gas natural no Brasil

No periodo compreendido entre os anos 1964 ¢ 2006 as reservas provadas de gas natural
cresceram a uma taxa média anual de 7,4% no Brasil. Segundo a ANP este crescimento esta
relacionado, principalmente, as descobertas decorrentes do esforco do pais para diminuir o grau
de dependéncia do petroleo. As principais descobertas ocorreram na Bacia de Campos, localizada
no litoral norte do Estado de Rio de Janeiro e na Bacia do Solimdes, no Estado de Amazonas.

Em 2006, as reservas provadas de gas natural ficaram em torno de 347,9 bilhdes m?,
apresentando um aumento de 13,5% em relagdo a 2005 (ANP, 2007).

As reservas nacionais, apesar de estarem em sua maior parte na forma de gas associado,
encontram-se pulverizadas por varias regides do territorio brasileiro. De todo o gas natural
descoberto no pais, 23,4% esta em terra — principalmente no campo de Urucu (AM) e em campos
produtores no estado da Bahia —, enquanto que os 76,6% restantes estdo localizados no mar,
principalmente na Bacia de Campos, a qual detém 42,2% de todas as reservas deste energético no
Brasil (ANP, 2007).

Na figura 2.5 ¢ apresentada a evolugdo das reservas provadas no Brasil no periodo de 1964

a 2006. A figura 2.6 apresenta a distribui¢do percentual das reservas de gas natural por Estado, e
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pode ser observado que o Estado de Rio de Janeiro apresenta o maior percentual de reservas

seguido pelos Estados de Amazonas, Espirito Santo e Sao Paulo.
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Fonte: ANP (2007)
Figura 2.5 — Reservas provadas de gas natural entre 1964 - 2006

Fonte: ANP (2007)
Figura 2.6 — Distribuicio percentual das reservas provadas de gas natural segundo

Unidades da Federacao em 31/12/2006
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2.3 O gas natural na matriz energética brasileira

Na tabela A.1 do anexo sdo apresentados dados da oferta ¢ demanda de gas natural em
milhdes de m® de gés no periodo de 1991 a 2005. As figuras, de 2.7 a 2.9, reproduzem os dados
da tabela A.1 em forma grafica. A respeito destes dados podem ser feitas as seguintes
observagoes: do gas utilizado para consumo energético final em 2005, o setor industrial
representou a parcela mais significativa, 57,8%, seguido pelo setor energético, com 24,7%, e pelo
setor de transportes, que abrange somente o transporte rodoviario, com 13,7%. Com consumo

menor se apresentam os setores comercial/publico, com 2,3%, e residencial, com 1,5%.
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Figura 2.7 — Evolucio do consumo de gas natural por setores; periodo 1991 a 2005

A distribuicao observada na Figura 2.7 ¢ fundamentalmente devida a politica de expansao
da rede de distribuicao. As companhias distribuidoras de gas iniciam a expansao da rede com os
grandes consumidores industriais € com postos de venda de GNV, somente depois disto os
setores comercial e residencial sdo atendidos em cada regido. Dado que a rede de distribuicao

ainda esta em franca fase de expansao, o consumo nos setores priorizados tem sido maior.

13



No setor industrial as indistrias quimica, ferro gusa e ago € ceramica sao, nessa ordem, as
que mais se destacaram (ver Figura 2.8). O consumo maior da industria quimica ¢ devido,
principalmente, a utilizacdo de gas natural nas proprias refinarias de petréleo. A penetracao deste
energético nos outros segmentos industriais tem sido sustentada nos ultimos anos. Sera
necessario verificar a situagdo desta penetracdo em 2007, j4 que recentemente ocorreram
mudangas de prego e de garantia de fornecimento.

Dentre os setores industriais com menor consumo estdo as industrias de cimento, ferro-
ligas, mineralizacdo e pelotizagdo, ndo ferrosos e outros metais, alimentos e bebidas, téxtil e

papel e celulose.
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Fonte dos dados: BEN, 2006
Figura 2.8 — Detalhe do consumo de gas natural no setor industrial, periodo 1991 a 2005

No grafico da figura 2.9 ¢ apresentada detalhadamente a evolugdo do consumo de gas
natural nos setores de menor incidéncia (residencial e comercial/publico). Observa-se neste
gréafico, assim como nos anteriores, a influéncia da maior oferta de gas no consumo. Essa oferta ¢

representada pelo inicio de operacao do gasoduto Gasbol, em 1999.
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Figura 2.9 — Detalhe da evolucio do consumo de gas natural nos setores de menor
incidéncia, periodo 1991 a 2005

A participagao do gas na matriz energética pode ser apreciada nas tabelas A.2 e A.3 do
anexo e nas figuras 2.10 e 2.11. Essas tabelas e figuras comparam a distribui¢ao do consumo final
energético no pais, no periodo de 1991 a 2005. Pode-se observar no grafico da figura 2.10 que o
subtotal dos derivados do petroleo representa a fonte de maior de maior demanda pelos usuérios
finais com participagdo de 39% na matriz energética. Outras fontes que tiveram alta demanda
neste periodo sdo: a eletricidade, o bagaco de cana e a lenha.

Em relacdo ao gas natural o consumo ndo € muito representativo em comparagao aos
derivados do petrdleo, mas ele teve um crescimento significativo a partir do ano 1999.

No grafico da figura 2.11 ¢ apresentado o detalhe da evolugao da demanda energética dos
usuarios finais das fontes menos representativas, o gas natural aparece, propositalmente, neste

grafico e no anterior.
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Figura 2.10 — Evoluc¢do do consumo energético final por fonte, periodo 1991 a 2005.
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Figura 2.11 — Detalhe da evolu¢io do consumo energético final nas fontes de menor

consumo, periodo 1991 a 2005
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Consumo de gas natural no Brasil em 2007

Segundo a Associagdo Brasileira das Empresas Distribuidoras de Gas Canalizado
(ABEGAS), esse energético ja responde por 9,4% da matriz brasileira — tendo triplicado sua
participagdo em relagdo aos 3,1% em meados dos anos 90 (Oliveira, 2007).

De acordo com dados da ABEGAS, entre os meses de janeiro a abril de 2007, o consumo
de gés natural manteve a média de 38,5 milhdes de metros ctibicos diarios, o que significa um
aumento de 5% em relagdo ao mesmo periodo do ano anterior, desconsiderando-se o mercado
termoelétrico.

Correspondendo a 62% do consumo nacional, o segmento industrial foi responséavel pela
comercializacdo de 24,2 milhdes m?/dia, representando um aumento de 2,14% comparado aos
quadrimestres de 2007 e 2006. No mesmo periodo, os setores comercial e residencial
apresentaram crescimento de 3,23% e 2,04%, respectivamente. O segmento de co-geracao
consumiu 1,7 milhdes m*/dia, 2,64% mais do que o consumido em abril de 2006.

Por outro lado o consumo termoelétrico diminuiu. As termelétricas consumiram 4,2
milhdes m*/dia de gés natural em abril de 2007, enquanto no mesmo més do ano anterior a média
diaria foi de 5,3 milhdes m*. Quanto ao gés natural veicular (GNV), foram comercializados 6,9
milhdes m3/dia. O crescimento nesse setor de consumo foi de 16,4% em relagdo a abril de 2006, o
que indica um aumento continuo e firme neste setor.

Em relagdo as redes de distribuicdao, de abril de 2006 a abril de 2007, as distribuidoras
ampliaram a rede de distribuicdo em 11,10%. A malha de distribui¢do de gas natural conta

atualmente com 14.931,4 km.

Producao de gas natural no Brasil

E importante observar que o volume de gas natural produzido ndo é disponibilizado para

venda em sua totalidade, uma vez que parte do volume extraido ¢ destinada a:

e Consumo proprio - parcela da producdo utilizada para suprir as necessidades das

instala¢des de producao;
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e Queima e perda - parcela do volume extraido do reservatorio que foi queimada ou
perdida ainda na area de produgao;

e Reinjecao - parcela do gés natural produzido que € injetada de volta nos reservatorios;

e LGN - parcela de hidrocarbonetos mais pesados (etano, GLP e gasolina natural) extraida

do gas natural nas plantas de processamento;

No periodo de 1964 a 2006, a produgdo de gas natural teve um crescimento anual médio de
11,4%, tendo ocorrido um grande salto na década de 1980, principalmente em decorréncia do
inicio de operacdo das jazidas da Bacia de Campos.

Em 2006, 62,3% da produgdo se concentrou nos campos maritimos, situacdo bastante
distinta daquela ocorrida até 1972, quando a produgdo concentrava-se nos campos terrestres,
especialmente no Estado da Bahia (ANP, 2007).

No més de fevereiro de 2007 a producdo nacional de gas natural foi de aproximadamente
49,1 milhdes de m*/dia, um volume 2,28% superior ao registrado no més anterior (janeiro de
2007) e 2,9% superior a producdo de fevereiro de 2006.

Em fevereiro de 2007, o consumo proprio nas areas de produgdo foi de 8,5 milhdes de
m’/dia. Enquanto & queima e perda de gas natural apresentou uma elevagio de 1,35% em relagdo
ao volume observado no més anterior, fechando em 5,3 milhdes de m*/dia, o equivalente a 10,8%
da produgdo total. Quanto ao gas reinjetado, houve uma elevagdo de 4,3% na produgdo em
relacdo a janeiro, atingindo o volume de 9,3 milhdes de m?*/dia.

Na figura 2.12 ¢ apresentada a evolugdo da producdo de gés natural no Brasil desde o ano
2000 até fevereiro de 2007. Enquanto na figura 2.13 sdo apresentados os percentuais médios de
producao em cada Unidade da Federacao no ano 2007, onde pode ser observado que o Estado de
Rio de Janeiro apresenta a maior producdo (46,2%), seguido por Amazonas (19,9%) e a Bahia
(11,4%)
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Figura 2.12 — Evolu¢do da producio de gas natural no Brasil, periodo 2000 a 2007
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Figura 2.13 — Producio de gas natural por Unidade da Federacao, 2007

A figura 2.14 mostra a composi¢ao da oferta de gas natural no Brasil no periodo de janeiro de

2000 at¢é fevereiro de 2007, onde ¢ possivel observar que a importagdo de gas foi crescente neste

periodo, chegando a representar quase 50% do total em fevereiro de 2007.
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Figura 2.14 — Composicao da oferta de gas natural, periodo 2000 - 2007

Na figura 2.15 ¢ apresentada a projecao de disponibilidade de gas natural produzido até o
ano 2015. E possivel observar que, segundo as projecdes, a producio da bacia de Santos sera a

maior a partir de 2012, enquanto a producdo do gas no Nordeste vai diminuindo (de 16 milhdes

de m*/dia em 2007 até 12,8 milhdes de m’/dia em 2015).
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Figura 2.15 — Projecao de disponibilidade doméstica de gas natural no Brasil

Importagoes de gas natural

No ano de 2005, 51% do gés consumido no Brasil foi importado da Bolivia, atingindo tal
taxa o patamar de 75% no estado de Sao Paulo. Nos Estados do Mato Grosso, Mato Grosso do
Sul, Parana e Santa Catarina, todo o géas natural utilizado provém daquele Pais, enquanto no Rio
Grande do Sul, tal nimero ¢ da ordem de 70%. (ANP, 2006a)

No Boletim Mensal do Gés Natural da ANP de fevereiro de 2007 foi encontrada
informagdo acerca das importagdes de gas natural no Brasil. As principais informagdes deste

boletim sdo apresentadas a seguir:

. A Petrobras iniciou a importacdo de gas natural em agosto de 1999, adquirindo gas

boliviano, escoado através do Gasoduto Bolivia-Brasil - GASBOL. O volume importado
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pela empresa atingiu 23,9 milhdes m?*/d em fevereiro de 2007, o que representou um
aumento de 8,9% em relagdo ao volume registrado no més anterior.

. A Sulgés iniciou a importagdo de gas natural em julho de 2000, adquirindo produto
proveniente da Argentina. No més de fevereiro de 2007, a Sulgés importou 0,8 mil m?/dia
de gas natural, um volume 47,2% inferior ao de janeiro de 2007.

. Em 2001, passaram a operar mais duas empresas importadoras: a EPE — Empresa
Produtora de Energia Ltda. ¢ a BG Comércio e Importagdo Ltda. Em agosto de 2001 a
EPE iniciou a importagdo de gas boliviano destinado a Usina Termelétrica de Cuiaba
localizada no Estado de Mato Grosso. Em fevereiro de 2007, a EPE importou 0,41 milhdes
de m’/dia de gas natural. Em setembro de 2001, a BG Comércio e Importagdo Ltda. iniciou
a importacdo de gas natural boliviano, escoado pelo GASBOL e destinado ao
fornecimento 8 COMGAS, (uma das distribuidoras de gas natural canalizado do Estado de
Sao Paulo que também faz parte do Grupo BG). No més de fevereiro de 2007, a BG
importou 0,61 milhdes m3/dia de gés natural.

. Em agosto de 2006, a CGS — Centro Oeste Gas e Servigos Ltda., iniciou a importagao
de gas boliviano, destinado ao Estado de Mato Grosso, em complemento ao volume
importado pela EPE. Em fevereiro de 2007, o volume importado pela empresa foi de 0,01

milhdes m3/dia de gas natural, 20% superior ao importado no més anterior.

Em fevereiro de 2007, a importacdo total de gas natural foi de 25,8 milhdes m3/dia, um
volume 3,3% superior as importagdes do més de janeiro de 2007 e que representou reducao de
6,12% quando comparado ao volume importado no més de fevereiro de 2006. E importante
indicar que de todo o gas importado em fevereiro de 2007, 96,9% ¢ de origem boliviana,

enquanto 3,1% ¢ de origem Argentina.
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Nacionalizacido do gas boliviano

Em maio de 2006 foi promulgado, pela Presidéncia da Republica da Bolivia, o Decreto
Supremo n°. 28.701, o qual determinou a nacionalizacdo dos hidrocarbonetos daquele pais,
recuperando para o Estado a propriedade, a posse e o controle total e absoluto destes recursos.
(ANP, 2006a). Este acontecimento trouxe incertezas ao mercado brasileiro de gas, que importa
do pais vizinho mais de 50% do gas consumido,gerando duvidas com relacdo a continuidade do
suprimento para o Brasil.

Nesse contexto, frente aos possiveis riscos de fornecimento do géas boliviano, alternativas
de solucdo a médio prazo, como a aceleracdo dos projetos de exploracao de gas em solo brasileiro
e a importacao de gés natural liquefeito (GNL), foram apresentadas.

Em relagdo a exploracdo local, a Petrobras lancou o Plano de Antecipacdo da Producao de
Gas (Plangas), o qual visa aumentar a produgdo de gas na bacia de Campos, nos Estados do Rio
de Janeiro e do Espirito Santo, e na bacia Santos, para elevar a oferta doméstica de gas dos atuais
27,5 milhdes de m*/dia para 70 milhdes de m’/dia, em 2011. A Petrobras prevé também, para o
primeiro trimestre de 2009, a operagdo de duas plantas de regaseificacdo de gés natural liquefeito
(GNL) importado, destinadas prioritariamente ao suprimento de usinas termelétricas: uma com
capacidade de 14 milhdes m3/dia, no Rio de Janeiro, e outra com 7 milhoes m®/dia no Ceara.

Nao hé previsao de problemas imediatos quanto ao suprimento de géas natural no Brasil,
pois, se os contratos em andamento forem cumpridos por parte da Bolivia, ha gas suficiente para
a demanda atual. As dificuldades que podem vir no futuro estao relacionadas ao atendimento das
usinas termoelétricas. Segundo a avaliacao do professor Rosa (citado por ABEGAS, 2007), o pais
pode enfrentar problemas de falta de energia no final de 2009 e em 2010 caso a economia do pais
cresca no ritmo projetado pelo governo, ou seja, em torno de 5% ao ano.

Segundo Pires e Schechtman, (2007), a participacdo das usinas termoelétricas no parque
gerador brasileiro cresceu acentuadamente nos ultimos 10 anos, passando de 4,1 GW em 1996,
ou 7% da capacidade instalada total, para 16 GW, ou 18% da capacidade total, com as unidades a
gés natural correspondendo a quase 60% da capacidade térmica. A previsdo ¢ de que, no futuro, a
participagdo das termoelétricas devera ser ampliada ainda mais, visto que a constru¢do de novas
hidrelétricas vem enfrentando crescentes obstaculos (questdes ambientais, imprevisibilidade de

prazos e de custos para os licenciamentos, etc.). Porém, deve-se considerar que estas novas
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termoelétricas podem utilizar como combustivel o carvao ou fornecer energia através de
cogeracdo, notadamente nas usinas sucro-alcooleiras.

Quanto a Usina Termelétrica de Cuiabd, depois de largas negociagdes, a Bolivia retomou
suas exportagdes de gas natural para Cuiaba em junho, fornecendo um volume de 2,2 milhdes de
metros cubicos com um novo preco de US$ 4,20 por milhdo de BTU. Com esse volume a
termelétrica gera 480 megawatts (MW) e responde por 70% da oferta de energia elétrica em Mato
Grosso.(France Presse, 2007).

Gas Natural Liquefeito (GNL)

Apesar de ser tecnicamente conhecida ha muitos anos, esta modalidade de transporte de gas
natural permaneceu restrita a um numero pequeno de paises em fun¢ao do seu elevado custo e da
descoberta de reservas em localidades préximas aos centros consumidores. Esta situacao
apresentou significativas mudangas a partir de meados dos anos 90, quando os custos nas
distintas atividades dessa cadeia foram reduzidos.

No caso especifico da liquefacdo, fatores como o aumento de eficiéncia dos equipamentos,
economias de escala e a competigdo entre os fornecedores, contribuiram para uma importante
reduc¢do nos custos de capital para as plantas de liquefagdao. Em relagdao as embarcagdes, os custos
de construcao de navios também foram significativamente reduzidos.

E importante indicar também que os custos de transporte do GNL variam em fungio da
operacdo e amortizagdo dos navios, do tamanho dos metaneiros e da distancia transportada.
Custos relacionados a construgdo e operagdo de terminais de regaseificacdo variam
significativamente em func¢do da localizagdo das plantas.

Por outro lado a industria do GNL ainda ¢ fortemente marcada por uma estrutura contratual
rigida, na qual as contratagcdes sdao bilaterais e de longo prazo. Essa estrutura tem apresentado
modificagdes nos Ultimos anos e o mercado spot de GNL tem apresentado crescimento. Assim,
de acordo com dados da IEA (2002), no ano 2001 a participacdo das transagdes de curto prazo
sobre o total das transagdes foi de 8%, enquanto em 1997 a participacdo destas transacdes
representava apenas 1,5%.

Visando abastecer as termelétricas do pais nos periodos de pico da demanda elétrica, a

Petrobras decidiu que os melhores pontos para a localizagdo da infra-estrutura para o escoamento
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do GNL deveriam ser a regides Sudeste e a Nordeste. No primeiro caso, a companhia optou pela
Baia de Guanabara, no Rio de Janeiro. No segundo, a opgao foi o porto de Pecém, no Ceara.
(ANP, 2006b).

Embora seja uma alternativa mais cara, a importagdo de GNL para suprir usinas
termelétricas ¢ uma decisao acertada no curto prazo, uma vez que se adapta bem a sua finalidade,
que ¢é atender uma demanda interruptivel de natural por parte das usinas térmicas (ABEGAS,
2007).

Em relagdo aos acordos e negociagdes com os fornecedores de GNL, alguns avangos ja
foram alcangados. Negociagdes com diferentes fornecedores estio em curso como, por exemplo:
a Petrobras assinou em abril, com a empresa Nigerian LNG, seu primeiro acordo para importar
gés natural liquefeito e um acordo de confidencialidade, com a empresa Oma LNG, para a
possivel compra de GNL desse pais drabe e anunciou que negocia contratos similares com paises
que possam oferecer pregos competitivos e garantias de abastecimento como Catar, Trinidad e
Tobago, Nigéria e Argélia (EFE, 2007).

Em maio de 2007 a Petrobras assinou um acordo com a estatal argelina Sonatrach (uma das
principais supridoras de gas natural da Europa) que prevé suprimento de GNL assim como a
exploracdo de petrdleo no Brasil Argélia e outros paises.(Abdala, 2007).

Este acordo contempla a compra e venda no mercado spot de GNL com destino ao mercado
brasileiro especificando que a Petrobras podera importar gas argelino, a partir de 2008, por meio
dos projetos de gaseificacao que ficardo em terminais flutuantes na Baia de Guanabara (Rio de
Janeiro) e em Pecém (Ceara).

Em relagdo aos navios, destaca-se a decisao da Petrobras de fretar navios FSRU. (Floating
Storage and Regasification Unit), os quais sdo adaptados para receber gas natural liquefeito e
restaura-lo a forma gasosa, tornando-o apto ao consumo. (ANP, 2006b).

A Petrobras ja contratou dois navios, providos de instalagdes de regaseificagdo, da empresa
norueguesa Golar LNG. O primeiro devera comecar a operar em abril ou maio de 2008 e o
segundo, no primeiro trimestre de 2009. Somadas, elas terdo capacidade de regaseificar 20
milhdes de metros cubicos por dia. Segundo o presidente da Petrobras, José Sérgio Gabrielli, ha
possibilidade de a empresa contratar um terceiro navio regaseificador de Gas Natural Liquefeito
(GNL) com capacidade de regaseificar cerca de 14 milhdes de metros cubicos diarios. (Goy,
2007).
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2.4 Uso do gas natural no Estado de Sao Paulo

Na tabela A.4 do anexo sao apresentados dados da oferta ¢ demanda de gas natural no
Estado de S3o Paulo'. As figuras 2.16 a 2.18 reproduzem os dados desta tabela em forma grafica.

A respeito destes dados podem ser feitas algumas observagdes:

* A producdo propria de gas no estado de Sao Paulo ¢ muito pequena. Em 2005, apenas 8 % da
oferta era proveniente da produgdo propria, enquanto as perdas constituiram, nesse ano, 0,53
% da oferta, no entanto esta situacdo pode ser modificada no futuro com a exploracdo das

reservas de gas da Bacia de Santos.

* O setor industrial representa a parcela mais significativa do total de gas destinado ao
consumo final, em 2005 essa parcela foi de 85%. O segundo setor com maior participagdo € o

de transporte (GNV), com 10%, seguindo do setor comercial (2%) e do residencial (2,32%).

= O setor industrial engloba os segmentos: quimica, cerdmica, papel e celulose, ferro Gusa e
aco, ¢ Alimentos e bebidas como os mais importantes, nessa ordem. Sem duvida que a
participacdo dos setores, residencial e comercial, ¢ ainda muito timida (Nebra, 2006). Como
antes comentado, no ambito nacional, essa distribuicado do consumo pode ser em grande parte
devida a oferta de instalagdes de distribui¢do, que priorizam os setores de alto consumo,

como o industrial ou os postos de GNV.

! Para o Estado de Sio Paulo, os dados de consumo de gés natural foram obtidos no Balango Energético do Estado de
Sao Paulo
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Figura 2.16 — Consumo de gas natural no Estado de Sao Paulo, periodo 1991 a 2005
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Figura 2.18 — Consumo de gas natural no Estado de Sao Paulo no setor industrial, periodo

1991 a 2005

A participagdo do gas natural na matriz energética do Estado de Sdo Paulo pode ser
apreciada nas tabelas A.5 e A.6 do anexo, assim como nas figuras 2.19 e 2.20.

As figuras 2.19 e 2.20 comparam a distribuicdo de consumo final dos energéticos no
Estado, no periodo de 1991 a 2005. A figura 2.20 mostra com mais detalhe a participacao das
fontes de menor incidéncia. E importante observar que houve uma mudanca de situagdo em torno
do ano 2000, pois a partir da comparagdo entre os periodos de 2000 e 2005, percebe-se que a
participagdo do bagaco de cana cresceu de 11,4 para 16,2 %, a participagdo da eletricidade quase
ndo foi alterada, passando de 18 a 17 %, o mesmo ocorreu com o alcool etilico, cuja participacado
ficou em torno de 3,3 %, mas os derivados de petréleo cairam de 51,5% para 41%, enquanto o
gas natural aumentou de 2,6% para 6,4%.

Na figura 2.21 ¢é apresentada a participacdo dos derivados de petroleo no consumo
energético final, e fica visivel que entre os derivados de petréleo que tiveram queda da
participagdo estdo o o6leo Diesel, o 6leo combustivel e a gasolina. Evidentemente que o
deslocamento desses produtos foi causado parcialmente pelo gas natural e, provavelmente, pelo

bagaco de cana.
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Figura 2.19 — Distribuicao do consumo final de energéticos entre os anos de 1991 a 2005
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2.5 Gas natural no setor terciario

O setor terciario, ou de servicos, envolve a comercializacdo de produtos em geral, assim
como o oferecimento de servigos comerciais, pessoais ou comunitdrios a terceiros,
compreendendo um universo bastante heterogéneo de atividades, tanto do ponto de vista da
finalidade, incluindo desde prédios comerciais e publicos, ate hotéis, aeroportos, hospitais, etc.
(Tolmasquim et al. 2003).

Com a evolu¢do da economia no mundo ocorre também um importante aumento nas
atividades terciarias. Isto foi particularmente importante nas ultimas décadas, nas quais a
globalizacdo, a reestruturacdo econdmica e muitos outros processos tém acelerado o ritmo
deurbanizacdo e terceirizagdo das atividades econdmicas (Azzoni e Andrade, 2005). No Brasil,
mais especificamente no caso do Estado de Sdo Paulo, Contas Regionais do IBGE mostram a
evolugdo do setor terciario que,em 1998, aumentou sua parcela significativamente, representando
o principal componente do PIB paulista com quase 59% (Azzoni, 2001).

Segundo a pesquisa do IBGE do ano 2002, no Brasil, o segmento dos servigos prestados as
familias tem mais empresas, mas o de servigos prestados as empresas emprega mais gente. Os
servigos de informacdo faturam mais, tem a maior produtividade e remuneram muito acima da
média do setor. O sudeste do pais concentra 66,9% da receita bruta de Servigos do Brasil. (IBGE,
2002).

Em relagdo a utilizacdo do gas natural no setor terciario, Tolmasquim, Szklo, e Soares,
(2003) indicam distingdes setoriais, uma vez que os consumidores deste setor possuem cargas
térmicas variaveis e intermitentes ao longo do ano e geralmente demandam energia térmica de
baixa qualidade (normalmente 4gua quente com temperatura entre 60 ¢ 80°C). Considerando os
principais servi¢os energéticos demandados por um empreendimento de grande porte do setor
comercial, os seguintes fatores podem sugerir a conveniéncia da instalacdo de um sistema de

cogeracao:
e (Consumo de energia elétrica para diversos fins cativos;

e Demanda de energia elétrica relativamente continua para condicionamento ambiental nas

areas comuns dos prédios comerciais (demanda entre 12 e 24 horas por dia);
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e Consumo significativo de 4gua quente para usos de esterilizacdo e higienizagdo, a qual ¢é
geralmente fornecida por aquecedores de agua elétricos (boilers elétricos ou chuveiros
elétricos) (Tolmasquim et al, 2003). As bombas de calor elétricas tém entrado nesse

segmento competindo com o gas natural.

E importante perceber também que o setor terciario tem diferentes perfis quantitativos e
qualitativos de consumo energético, o que afeta a estratégia de dimensionamento dos
equipamentos a gas natural, isto por causa da ampla diversidade de atividades que esse setor
retine. Outro ponto importante a mencionar ¢ que além do tipo de atividade comercial, ou de
servico, deve ser considerado o porte de cada estabelecimento comercial, assim, por exemplo, no
setor de saude, ¢ muito diferente considerar as necessidades e consumos energéticos dos hospitais
de grande porte dos de consultorios médicos, tendo estes ultimos consumos e demandas
energéticas bem menores.

No setor comercial, o gas natural tem varios usos atualmente, entre os principais estdo: a
cocgdo de alimentos, o aquecimento de agua, a producdo de vapor, condicionamento de

ambientes e a producdo de energia elétrica.

Utilizacio de gas natural para coc¢iio de alimentos

Esta utilizacdo centra-se principalmente nos fogdes a gas natural. Um fato atual é que os
fabricantes de fogdes comercializam para o Brasil apenas os de GLP, sendo necessaria a
conversao para gas natural pela assisténcia técnica caso o consumidor necessite do produto
funcionando com gas natural, ou seja, ndo ha a op¢ao para o consumidor comprar um fogao para

uso direto com gas natural sem a necessidade de adaptagao (Arauajo, 2007).
Utilizacao de gas natural para producio de vapor e aquecimento de agua
Neste aspecto t€ém-se os aquecedores de tipo de passagem, os de acumulagdo e as caldeiras

de agua quente. Em relacdo a produgdo de vapor, as caldeiras podem ser de tipo flamotubular,

aquotubular ou de recuperagao - que utiliza energia térmica residual de outros processos.
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Utilizacao de gas natural para condicionamento de ambientes

Diferentes tipos de sistemas podem ser agrupados neste item, dentre os principais estao:

Sistemas de refrigeragdo por absorcao;

Chillers acionados por motor a gas;

Sistemas desumidificadores do ar no ambiente utilizando gés natural;

Sistemas umedecedores do ar no ambiente utilizando gés natural.

Utilizacao de gas natural para producio de energia elétrica

Dentro deste item estao:
e Motores a combustao interna a gas;
e Turbinas a gas;

e (Células a combustivel.

Utilizacdo de gas natural em sistemas de cogeracio

Esses sistemas englobam:
e Motores de combustdo interna, caldeiras de recuperagao e chillers de absor¢ao;
e Turbinas a gés, caldeiras de recuperacao e chillers de absor¢ao;
e (¢lulas a combustivel, turbinas a gés e chillers de absor¢ao;

e Motores Stirling, recuperadores de calor e chillers de absorcao.

Tecnologias hibridas

Estas tecnologias sao representadas por:
e Tecnologias hibridas gas natural — solar para aquecimento de 4dgua;

e Tecnologias hibridas géas natural — solar para resfriamento.
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Sistemas de cogeracio no setor terciario

Um estudo interessante que relaciona o mercado com as tecnologias de utilizagao de gas
natural, mais especificamente as de cogeragao, foi realizado por Tolmasquim et al., (2003). Este
estudo foi iniciado dentro do projeto de pesquisa intitulado “Analise prospectiva da competicao
entre gas natural e eletricidade no Rio de Janeiro em setores selecionados™, e visa a avaliagao do
potencial de cogeragdo a gas natural nos setores industrial e terciario do Rio de Janeiro

Em relacdo aos segmentos analisados por estes autores, foram considerados, na avaliagao
do setor tercidrio, os shopping centers, hotéis e hospitais, uma vez que estes segmentos mostram
caracteristicas atrativas para a ado¢ao de sistemas de cogeragdo nos seus empreendimentos. Estas
caracteristicas sdo atrativas tanto em nivel qualitativo (distribui¢cdo da demanda para usos finais),
quanto em nivel quantitativo (porte destas demandas energéticas) do seu consumo de energia.

Uma consideracdo importante no trabalho mencionado ¢ que a andlise foi feita,
empreendimento a empreendimento, com a finalidade de ter uma estimativa mais realista do
potencial de cogeragdo. Esta metodologia ¢ adotada por duas razdes: (1) pela natureza especifica
que se impde ao projeto de unidades de cogeracdo e; (2) pelas peculiaridades da cada segmento
quanto ao uso da energia.

A selegdo dos estabelecimentos no estudo mencionado foi baseada em analise preliminar e
individual das caracteristicas destes usudrios, a qual levou em consideracdo a avaliagdao das
possibilidades de substituicdo de cargas elétricas por cargas térmicas, assim como porte do
estabelecimento (em relagdo ao consumo de eletricidade).

Duas configuracdoes de sistemas de cogeracdo, com tecnologias distintas, foram
consideradas pelos autores do trabalho: 1) Turbinas a gas de baixa poténcia/calor acopladas a
caldeiras de recuperacao com queima suplementar de gas natural e; 2) Motores a gas com queima

suplementar de combustivel em caldeiras de recuperagao.

Shopping Centers

O dimensionamento de unidades de cogeragdo para shopping centers partiu da premissa de

atender a carga de refrigeragdo do estabelecimento através de um sistema de refrigeracdo por
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absor¢ao de vapor. O estudo dos shoppings centers utilizou dados do consumo médio anual de
eletricidade de 25 estabelecimentos analisados no estado do Rio de Janeiro.

O resultado da avaliagdo do potencial econdmico dos estabelecimentos selecionados
mostrou ser bastante sensivel ao contexto tarifario e ao tipo de tecnologia empregada, tendo os
motores a gas os melhores resultados econdmicos. Segundo os patamares de tarifa de eletricidade
da época (anos 2000 e 2001) - e com uma politica favoravel de venda de excedentes de
eletricidade de 50% do valor da tarifa média paga pelo setor -, apenas 7,8 MW de capacidade
instalada de sistemas de cogeracao, baseados em motores a gas, foi considerada economicamente
vidvel. J4 em uma analise onde a tarifa média de eletricidade ¢ aumentada em 20% a instalagao
de cerca de 24,3 MW (79,3% do potencial técnico baseado nesta tecnologia) torna-se viavel,

considerando as mesmas condigdes anteriores.

Hospitais

O potencial técnico de cogeragdo para hospitais considera normalmente o dimensionamento
dos sistemas segundo a paridade elétrica. Uma vez que os consumos de vapor para cocgdo e
esterilizagcdo sdo curtos e intermitentes. A sele¢do dos hospitais partiu de um universo de 806
estabelecimentos situados no Estado de Rio de Janeiro. No processo de selecao foram
considerados s6 os hospitais de grande e médio porte com consumo médio de eletricidade maior
ou igual a 80.000 kWh/més. A partir destas restrigdes o numero de estabelecimentos hospitalares
a serem analisados chegou a 29.

Na avaliacdo econdmica dos hospitais, para as tarifas de eletricidade da época do estudo,
nenhum dos hospitais de grande porte apresentou viabilidade economica. Hospitais de mediano
porte com alto nivel de conforto apresentaram viabilidade econdmica quando € possivel a venda
de excedentes elétricos a rede por 25% do valor da tarifa paga pelo hospital em contextos de

aumento de 50% na tarifa de eletricidade.
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Hotéis

A selecdo de estabelecimentos partiu de um universo de 250 estabelecimentos no Estado de
Rio de Janeiro. Na sele¢do dos estabelecimentos a serem analisados foram excluidos aqueles cujo
consumo mensal fosse inferior a 150.000kWh/més. A adog¢ao deste critério reduziu o universo de
estabelecimentos a serem analisados para apenas 19 hotéis. A avaliacdo econOmica neste setor
apresentou resultados similares aos casos anteriores, com a viabilizacdo da totalidade dos
empreendimentos (19 hotéis) para cenarios com um aumento 50% da tarifa de energia elétrica
(daquela época), e vendas de excedentes de energia pela metade da tarifa normalmente paga.

Baseado no exposto acima, pode-se dizer que, tanto em hotéis como em hospitais e
shopping centers, a viabilizacdo econdmica dos sistemas de cogeragdo ¢ bastante condicionada a
contextos de altas tarifas de energia elétrica, e tarifas razodveis para a aquisi¢do de gas natural.
Valores da taxa interna de retorno (TIR) apresentam grande variacdo em func¢do do contexto de

precos de energia elétrica e do gas natural.
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Capitulo 3

Sistemas de refrigeragao por absorcgao

Os sistemas de refrigeracdo por absor¢do se diferenciam dos tradicionais, por compressao
de vapor, porque eles utilizam uma fonte de calor para poder funcionar e tem um consumo de
energia mecanica menor em comparagdo com os sistemas de compressdo de vapor os quais
precisam netamente de energia mecanica. A capacidade de os sistemas de refrigeragdo por
absor¢do funcionarem tanto através da queima de um combustivel (o gas natural, por exemplo)
como com rejeitos de calor de outros sistemas térmicos (como no caso de sistemas de cogeragdo)
¢ a principal vantagem. Soma-se a isso o fato de que a maior parte desses sistemas utiliza uma ou

duas bombas de baixa poténcia, ou seja, eles tém pequeno consumo de eletricidade.

Outras vantagens dos sistemas de refrigeragdo por absor¢ao sao:

Reduzem o consumo de eletricidade em prédios, especialmente nos periodos de ponta;

¢ Funcionamento silencioso ¢ livre de vibragao;

e Alta confiabilidade;

e Baixo custo de manutencao;

e Longo tempo de vida 1til (entre 20 a 25 anos segundo Dorgan et al, 1995);

e Confluéncia de carga variavel em forma fécil e eficiente;

e Nao ocorrem perdas do ciclo em operagdes de parada e posta em marcha do equipamento;

¢ Elimina¢ao do uso de refrigerantes CFC’s e HCFC's.

Desvantagens:

e Baixo coeficiente de desempenho (COP) quando comparados com os ciclos de

refrigeragdo por compressdo de vapor, tendo como conseqiiéncia custos operacionais
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maiores em sistemas de queima direta. Isto segundo calculos feitos para o sistema de
simples e duplo efeito H,O/LiBr de queima direta considerando precos correntes da
eletricidade e o gas natural canalizado;

e Chillers de absorcdo sdo maiores ¢ mais pesados em relagdo a chillers elétricos de
compressao a vapor da mesma capacidade (Kistler, 1997);

e Chillers de absor¢do requerem torres de resfriamento com capacidades cerca de 1/3
maiores que as utilizadas em chillers de compressdo da mesma capacidade. (Kistler,
1997);

e Alto custo e agdo corrosiva do brometo de litio, utilizado como fluido de trabalho em
sistemas H,O/LiBr. Por este motivo sdo utilizados aditivos inibidores da corrosdo
(Srikhirin et al, 2001, Dorgan et al 1995).

e A utilizagdo de agua como refrigerante em sistemas H,O/LiBr, limita a temperatura do
refrigerante que ¢ entregue no absorvedor a temperaturas maiores do que 0°C (ponto de
congelamento da dgua). Quando temperaturas menores sdo requeridas, deve-se usar o
ciclo de refrigeracdo por absor¢do amdnia-agua (Orlando, 1996).

e Uma vez que as pressdes tipicas nos sistemas de refrigeracdo por absor¢ao H,O/LiBr
estdo abaixo da pressio atmosférica 2, surgem alguns desafios no projeto destes sistemas,
tais como: i) componentes de grande porte pelo baixo volume especifico do vapor; ii)
elevados requerimentos de hermetismo para evitar vazamentos e sensitividade as
pequenas quantidades de gases gerados internamente no sistema. Em sistemas H,O/LiBr ¢

gerado hidrogénio como produto da reagdo do LiBr, 4gua e o aco (Dorgan et al, 1995).

O sistema de refrigeracdo por absor¢do utiliza dois fluidos de trabalho, um fluido absorvedor
e um fluido refrigerante. O bom resultado do processo de absor¢do no sistema depende da
apropriada sele¢do da combinagdo de refrigerante e absorvente. Muitos fluidos de trabalho sdo
sugeridos na literatura. O estudo feito por Marcriss et al., (1988) citado por Srikhirin et al.,
(2001), sugere aproximadamente 40 compostos refrigerantes ¢ 200 compostos absorventes

disponiveis. Nao obstante, os pares mais comuns de fluido de trabalho sdo dgua-brometo de litio

? por exemplo, uma temperatura de 5°C no evaporador corresponde a uma pressdo de vapor de agua de 0,872 kPa,
Herold et al, 1996
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(H,O/LiBr) para temperaturas moderadas e o par amdnia-agua (NH3/H,O) quando ¢ requerido
um efeito de resfriamento maior.

No par brometo de agua-brometo de litio H,O/LiBr o fluido refrigerante ¢ a dgua e o fluido
absorvedor ¢ a solugao de H,O/LiBr. No caso do par amodnia-dgua (NHs/ H,O), a amoénia ¢
refrigerante ¢ a agua € o absorvedor.

Como o par H,O/LiBr pode trabalhar s6 com temperaturas acima de 5°C, ele ¢ mormente
usado em sistemas de condicionamento de ambientes.

A utilizagdo da amdnia em sistemas de absor¢ao NH3/H,O deve ser sempre cuidadosa. As
propriedades da amdnia e os aspectos de seguranca devem ser sempre considerados,pois altas
dosagens de exposicdo a amonia podem ser letais, além disso, a amodnia ¢ inflamavel e explosiva
na faixa de 16 até 25% em volume (IPCS, 1990, Ammonia Health and Safety Guide, Publ. World
Health Org. Programme on Chemical Safety, Geneva).

3.1 Geral - Tipos mais comuns de sistemas de absorc¢ao
Sistemas de absorc¢ao de simples efeito
Os sistemas de refrigeracdo de simples efeito sdo aqueles que s6 possuem um nivel de

aquecimento do fluido de trabalho. A figura 3.1 mostra um sistema de refrigeracao por absor¢ao

de simples efeito com o par H,O/LiBr.
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Figura 3.1 — Sistema de refrigeracio por absorc¢ao de simples efeito H,O/LiBr

Os componentes do sistema de refrigeracdo por absor¢do de simples efeito na sua maioria
sdo trocadores de calor. Estes trocadores de calor sdo: o condensador, o evaporador, o gerador, o
absorvedor ¢ o trocador de calor de solugdao. Além dos trocadores de calor, este sistema tem dois
dispositivos de expansdo (um para o refrigerante e outro para a solugdo) e uma bomba de solugao.

Neste sistema o calor ingressa no sistema através do gerador (ingresso do insumo de
energia) e do evaporador (onde se retira calor do fluxo a resfriar). No condensador e no
absorvedor, o calor é removido do sistema.

O coeficiente de desempenho (COP), parametro de avaliagdo de desempenho, ¢ definido

nos sistemas de refrigeragao por absor¢ao da seguinte maneira:

Efeito de resfriamento entregue v
COP: f f g — Q 4

Energia de insumo requerida Q
gera

Onde o efeito de resfriamento entregue ¢ o calor transferido no evaporador, e a energia de

insumo requerida € o calor fornecido no gerador. Geralmente, no calculo deste parametro, nao ¢
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considerado o consumo elétrico dos elementos auxiliares como as bombas e os ventiladores.
(Dorgan et al, 1995).

O funcionamento do ciclo de refrigeragdao por absor¢do de simples efeito amonia-agua ¢
semelhante ao sistema H,O/LiBr. O sistema amodnia-agua, que utiliza um absorvente volatil
(agua), precisa de um componente adicional chamado retificador, pois o vapor gerado no gerador
contém certa quantidade de agua, e qualquer contetido de dgua no vapor do gerador € prejudicial

ao desempenho do sistema (Fig. 3.2).
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Fonte: Dorgan et al. 2005

Figura 3.2 Esquema do retificador (coluna de destilacio) em um sistema NH3/H,O

Uma vez que o ciclo de NH3/H,O tem diferencas significativas (as quais limitam sua
eficiéncia) comparado ao ciclo H,O/LiBr, algumas praticas foram desenvolvidas com a finalidade
de melhorar o desempenho das unidades de resfriamento por absor¢do NH3/H,O. Entre as mais
comuns esta a inser¢ao de um trocador de calor que resfria o refrigerante, que sai do condensador
pré-aquecendo, e o vapor refrigerante que entra no absorvedor (pré-resfriador de condensado).

Uma outra pratica utilizada ¢ fazer circular, como resfriador, a solugao concentrada que deixa o
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absorvedor através do retificador antes que essa ingresse no trocador de calor de solu¢do. Desta

maneira o calor ndo € rejeitado para as vizinhangas, sendo reutilizado dentro do sistema.

Na figura 3.3 ¢ apresentado um sistema de refrigeracao por absor¢cao NH3/H,O, com pré-

resfriamento de condensado e retificador integrado.
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*Evaporador % Absorvedor
QEva QAbs

Fonte: Herold et al., 1996
Figura 3.3 - Esquema do ciclo de simples efeito NH3/H,O com pré-resfriador de condensado

e retificador integrado

Um estudo experimental dos sistemas de refrigeragdo por absorcdo NH3/H,O foi
desenvolvido por Horuz e Calander (2004). Neste trabalho, foi testado o desempenho de uma
unidade de absorcao NH3/H,O de queima direta de gads natural com capacidade de 10kW,
disponivel comercialmente, da marca Robur Servel, modelo ACD-3600. A resposta do sistema de
refrigeragdo as variagdes da temperatura da dgua que ingressa no evaporador, o fluxo de agua

gelada, assim como o fluxo de calor de insumo sdo apresentadas naquele trabalho (Horuz e
Calander, 2004).
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Bomba de calor por absorcao

Nos ciclos de refrigeragao por absor¢do, operando como bombas de calor ou como
refrigeradores, o calor de insumo ¢ fornecido de um reservatdrio de alta temperatura. O efeito de
refrigeragdo ¢ produzido em baixa temperatura e o calor de rejeito € liberado com temperatura
intermediaria . A diferenca ¢ o objetivo do sistema, seja este refrigerar ou aquecer. No caso do
refrigerador, a utilidade ¢ a transferéncia de calor a baixa temperatura, enquanto que com a
bomba de calor a utilidade ¢ a transferéncia de calor na temperatura intermediaria. Geralmente o
meio ambiente € utilizado como reservatorio de baixa temperatura para a bomba de calor € como
temperatura intermediaria para o ciclo de refrigeracdo (Srikhirin et al, 2001).

O coeficiente de desempenho (COP) da bomba de calor por absor¢do ¢ definido com a

seguinte equagao (Kurem e Horuz, 2001):

T,
COPBC — Qabs Q.L()I’Ld
Qgem + Qeva

Transformador de calor por absorcao

Tipicamente, o transformador de calor por absorc¢ao ¢ aplicado nos casos onde ¢ necessario
fornecer um fluxo de calor a uma temperatura maior do que a temperatura do fluxo de calor de
insumo. Assim, esse equipamento tem a funcdo de tornar Util um fluxo de calor de “baixa
qualidade” (baixa temperatura). Este ciclo obtém o seu calor de insumo de um reservatdrio a
temperatura intermediaria (normalmente um calor de rejeito), e rejeita calor fora do sistema no
nivel de baixa temperatura (geralmente os arredores), € o efeito util ¢ obtido em um nivel de alta
temperatura. Transferindo energia fora do ciclo a uma temperatura maior, o transformador de
calor eleva a qualidade do fluxo de calor de rejeito (insumo) para um nivel mais 1til de energia.

Este ciclo tem componentes similares aos de simples efeito. A diferenca esta no dispositivo
de expansao instalado entre o condensador e o evaporador, que ¢ substituido por uma bomba.
Além disso, todos os fluxos internos fluem em direcdo oposta aos fluxos do ciclo de refrigeragao
de simples efeito. No transformador de calor o evaporador e o absorvedor trabalham a mesma
pressdo, mas agora € a pressao alta do sistema. O gerador ¢ o condensador operam a pressao

baixa do sistema.
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Figura 3.4 — Transformador de calor por absorcao

O coeficiente de desempenho (COP) do transformador de calor ¢ definido através da

seguinte equagdo: (Pataskar et al., 1990).

COPBC — - Qabs

Q gera + Qeva

Os transformadores de calor podem atingir temperaturas, do fluido quente (produto do
ciclo), de 150°C, com uma elevagdo tipica de 50°C. Os valores de COP para estas condigdes
estdo entre 0,45 e 0,48. (Heat Pump Centre, 2004).

Pataskar et al. (1990), realizaram testes experimentais em um sistema transformador de
calor operando com diferentes pares de substancias. Para sistemas dgua-LiBr o COP ficou entre
0,14 e 0,30. Para o sistema agua-LiBr/LiCl o COP resultou entre 0,27 e 0,32 e para o sistema
agua-LiCl, entre 0,17 ¢ 0,4.
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Sistemas de absorc¢ao de multiplos efeitos

O objetivo de ter um ciclo com maior nimero de efeitos ¢ incrementar o desempenho do
sistema no caso de ter disponivel uma fonte de calor a alta temperatura. A configuragcdo destes
sistemas permite que certa quantidade de calor seja utilizada mais de uma vez para gerar vapor
refrigerante e assim obter uma gera¢ao adicional do efeito de resfriamento.

Dessa forma o sistema de duplo efeito tem dois estdgios de geracdo para separar o
refrigerante do absorvente. No caso do sistema de duplo efeito H,O/LiBr hé trés niveis de
pressao, e o vapor refrigerante gerado no gerador de alta temperatura e pressao € utilizado em um
segundo gerador para a geragdo de mais vapor refrigerante a pressdo e temperatura menores. Por
outro lado o sistema de duplo efeito NH3/H,O s6 tem dois niveis de pressdo e o calor utilizado
para o segundo estagio de geragdo de vapor vem do absorvedor do primeiro estdgio. O ciclo
NH3/H,O também poderia ser arranjado da mesma maneira que o sistema H,O/LiBr embora o
nivel maior de pressdo seria muito alto (7MPa para uma aplicagdo tipica de condicionamento de
ar).

Em geral, hd muitas configura¢cdes dos sistemas de absorcdo de duplo efeito, embora o
potencial de desempenho de poucas configuracdes tenha sido estudado. Segundo Alefer e
Radermacher (1994) citado por Herold et al. (1996), ha 26 diferentes configuragdes de sistemas

de absorc¢ao de duplo efeito. Os sistemas de triplo efeito HyO/LiBr serdo tratados no item 3.3.2.

Ciclo GAX

O ciclo GAX ¢ utilizado em sistemas amoOnia-agua e tem caracteristicas interessantes, uma
vez que eles podem atingir um elevado desempenho com uma configuracdo de ciclo que
essencialmente se assemelha a configuracdo de simples estagio. Assim por exemplo, ele s6 tem
uma bomba de solu¢do, e a maioria dos componentes estdo presentes apenas uma vez, mas agora
o trocador de calor de solugdo € substituido pelo trocador de calor GAX (gerador/absorvedor).
Neste caso, o calor liberado no absorvedor ¢ re-utilizado no gerador obtendo, assim, um efeito de
resfriamento adicional e um incremento significativo na eficiéncia.

O ciclo GAX pode ser considerado também como um sistema de duplo efeito, ja que ele

tem uma troca de calor entre o absorvedor e o gerador.
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Figura 3.5 - Esquema do ciclo GAX

Entre os anos 1981 e 1996, o Departamento de Energia de Estados Unidos — DOE, em
conjunto com o Laboratorio Nacional Oak Ridge (ORNL-Oak Ridge National Laboratory) e com
a Phillips Engineering, patrocinou o desenvolvimento da tecnologia basica do ciclo GAX para
utilizagdo residencial e em pequenas aplicagdes comerciais.

A Phillips Engineering foi a primeira companhia que construiu e testou com sucesso um
ciclo completo GAX, em 1984-1985. O prototipo da Phillips demonstrou uma eficiéncia
melhorada obtendo um coeficiente de desempenho - COP - (da bomba de calor) de 1,6 até¢ 1,8 e
um COP de refrigeragdo entre 0,7 — 0,9. Entdo, a bomba de calor de ciclo GAX mostrou-se 40-
80% mais eficiente do que os fornos e caldeiras tradicionais de pequeno porte (DeVault et al.,
2001).

46



3.2 Sistema de refrigeraciao por absorciao H,O/LiBr de simples efeito

Na figura 3.6 pode-se observar os componentes do sistema de refrigeracao por absorc¢ao de

simples efeito com o par HO/LiBr e com queima direita de gas natural.

F 7777777777 T 2 Saida agua
‘ 4>—‘ ’—'—>—‘ ?((:Sfrian'lento
| GERADOR | | CONDENSADOR 9
‘ gas natural ‘
| ar |
N [
‘ NN ‘ 3
| </\ </\ Trocador de ‘ ,

v calor da
RE /\/ lor d | @ VaIvuIaNde

/\> > | solugiio expansio
| |44 |

[

1

‘ L>23{><} 26‘ ‘ ‘ « | 4
| Entrada agua | 7 /1 1 2 2 1 |
| de | ABSORVEDOR | 8 EVAPORADOR .
il [
‘ -
\

Fonte: Dorgan et al. 2005
Figura 3.6 - Sistema de refrigeraciao por absorcao de simples efeito H,O/LiBr com queima

direita de gas natural

No sistema de refrigeragdo por absor¢ao H,O/LiBr o calor ingressa no sistema através do
gerador (ingresso do insumo de energia) e do evaporador (onde se retira calor do fluxo de agua
que vai do ponto 5 ao 6, produzindo o efeito de resfriamento). No condensador e no absorvedor,
o calor ¢ removido do sistema através de um fluxo de dgua fornecido por uma torre de
resfriamento.

No condensador, ingressa o refrigerante em fase vapor (ver ponto2 da Fig. 3.6), entdo este
condensa liberando calor que sera transferido a dgua de resfriamento.

O refrigerante sai do condensador como liquido saturado (fluxo 3, Fig. 3.6) e depois se

expande no dispositivo proprio. O refrigerante a baixa pressao (fluxo 4) ingressa no evaporador,
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onde absorve calor do meio a resfriar (neste caso a agua, que deve ser resfriada para o propdsito
de acondicionamento de ar). Depois de passar pelo evaporador o refrigerante, a baixa pressao e
temperatura (mas ja em fase vapor), segue para o absorvedor, onde ¢ absorvido pela solugao
concentrada de LiBr (ponto 20, Fig. 3.6). Com a absor¢do do refrigerante, este condensa
liberando calor por causa do cambio de fase e do proprio efeito de absor¢do. Para remover o calor
gerado nestes dois processos, um fluxo de agua de resfriamento circula na sec¢cdo do absorvedor.
Este fluxo ¢ requerido para manter o controle da pressao, temperatura e concentracao.

Na saida do absorvedor (21) tem-se a solucao diluida, pois no processo de absor¢ao ha um
aumento da quantidade de refrigerante. Esta solu¢dao diluida ¢ bombeada até o gerador (23),
passando antes pelo trocador de calor de solugdo onde ¢é pré-aquecida. Esta troca de calor € muito
importante porque reduz a quantidade de calor necessaria para ingressar no gerador. No gerador ¢
adicionado calor de insumo (reacdo de combustdo, no caso de sistemas de queima direita). Este
calor evapora o refrigerante da solugdo LiBr até atingir a pressdo, temperatura, concentra¢ao de
saturacdo (24). O vapor refrigerante a alta pressdo e temperatura, segue para o condensador (2),
fechando o ciclo do refrigerante.

No ponto 24, a solugdo concentrada (devido a evaporagdo do refrigerante) passa pelo
trocador de calor de solugdo onde ¢ pré-resfriada. Depois de passar pelo trocador (25), a solugdo
concentrada passa por um dispositivo de expansao onde a pressao € reduzida (26), nesse processo
parte do refrigerante na solugdo passa a fase vapor (Dorgan et al. 1995).

O coeficiente de performance (COP) para o ciclo de simples efeito com o par H,O/LiBr,
segundo a literatura (Dorgan et al., 1995; Orlando , 1996; Dinger, 2003; Herold et al., 1996) esta
na faixa de 0,6 a 0,7. Os fabricantes destes equipamentos apresentam também valores de COP
proximos desse intervalo, como por exemplo Yazaki, que apresenta COP igual a 0,71, ¢ EAW,
Phoenix e Rotartica que apresentam valores de COP iguais a 0,7 para sistemas de simples efeito
H,O/LiBr (Kim e Infante Ferreira, 2005).
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3.3 Sistema de refrigeracio por absorciao H,O/LiBr de duplo efeito

O sistema de refrigeracdo de duplo estagio ou duplo efeito tem dois estagios de geragao
para separar o refrigerante do absorvente. A entrada de calor neste sistema ocorre a uma
temperatura muito mais alta do que no sistema de simples efeito. O coeficiente de performance
(COP), para a tecnologia de duplo efeito ou duplo estagio, também ¢ maior com relagdo a de
simples efeito, pois os sistemas de duplo efeito sdo capazes de utilizar a maior disponibilidade
(exergia) que oferece uma troca de calor a uma maior temperatura. O valor do coeficiente de
performance (COP) para o sistema de duplo efeito H,O/LiBr, segundo a literatura, esta entre 1,0
e 1,2, por esta razdo sdo mais competitivos do que as unidades de simples estadgio. Os sistemas de
refrigeracdo de duplo efeito H,O/LiBr com queima direita de gas natural constituem uma
tecnologia ja madura que concorre no segmento do mercado de resfriamento a gas (Herold et al.
1996).

No Brasil, sistemas de refrigeragdo por absor¢do de duplo efeito estdo disponiveis
comercialmente pelas empresas Thermax e Broad através das suas representantes: Thermax do
Brasil e TUMA/BROAD (Ramos ¢ Bezerra, 2003; TUMA/BROAD, 2006). Outros fabricantes
internacionais que oferecem sistemas de duplo efeito sdo: McQuay International, Trane, Yazaki,
e York. Quanto aos valores de COP apresentados pelos fabricantes, McQuay apresenta COP de
1,4 para sistemas acionados a vapor, ¢ York apresenta COP de 1,02 para equipamentos de queima
direita (Energy Tech Pro, 2004).

Em relacdo a maneira de conectar os circuitos de solucdo do sistema de duplo efeito,
existem duas opgdes basicas: fluxo em serie e fluxo em paralelo. No entanto, a configuracao dos
circuitos de solugdo nesses tipos de equipamentos depende muito dos fabricantes.

Na figura 3.7 € apresentada uma possivel configuragao para o sistema de duplo efeito com
queima direita de gas natural e com configuracao de fluxo em paralelo. No sistema da figura 3.7
o calor ingressa no gerador de alta (ingresso do insumo de energia) e no evaporador (onde se
retira calor do fluxo de 4gua que vai do ponto 27 ao 28, produzindo o efeito de resfriamento). No
condensador e no absorvedor, o calor ¢ removido do sistema através de um fluxo de agua
fornecido por uma torre de resfriamento.

No condensador, ingressa o refrigerante em fase vapor proveniente do gerador de baixa -

condensador de alta (ponto 19 e ponto 7), entdo este se condensa liberando calor que sera
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transferido para a agua de resfriamento (ponto 25). O refrigerante sai como liquido saturado
(fluxo 8) e depois se expande no dispositivo proprio. O refrigerante a baixa pressao (9) ingressa
no evaporador, onde absorve calor do meio a resfriar (neste caso dgua, que deve ser resfriada para
os propositos de acondicionamento de ar). Depois de passar pelo evaporador, o refrigerante, a
baixa pressdao e temperatura (mas ja em fase vapor), segue para o absorvedor, onde ¢ absorvido
pela solugdo concentrada de LiBr (6). Uma vez que o refrigerante foi absorvido, este condensa
liberando calor por causa da mudanca de fase e do efeito de absor¢do. Para remover o calor
gerado nestes dois processos, um fluxo de agua de resfriamento circula na se¢ao do absorvedor

(ponto 23). Este fluxo ¢ requerido para manter o controle da pressao, temperatura e concentragao.
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Fonte: Herold et al., 1996

Figura 3.7 - Sistema de refrigeracio por absorc¢io de duplo efeito agua-brometo de litio

Na saida do absorvedor (1) tem-se uma solugdo diluida, isto porque no processo ocorre
absor¢ao de refrigerante. Esta solug¢do diluida ¢ bombeada até o gerador de baixa - condensador
de alta (3), passando antes pelo primeiro trocador de calor de solucdo onde ¢ pré-aquecida. Esta
troca de calor € muito importante porque reduz a quantidade de calor necessaria para ingressar no
gerador (insumo de calor externo). Na saida do primeiro trocador de calor de solugdo uma fragao
da solugdo ingressa no gerador de baixa — condensador de alta (3) e a outra fragao da solugado (11)
¢ bombeada até o gerador de alta (13), passando antes pelo segundo trocador de calor de solugdo.
No gerador de alta ¢ adicionado calor de insumo fornecido pela combustao do géas natural. Este

calor evapora o refrigerante da solucao LiBr-H,O até atingir a temperatura - concentracao de
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saturacao (14) a pressao alta (pressdo no gerador de alta). O vapor refrigerante, a alta pressao e
temperatura (17), segue para o gerador de baixa — condensador de alta onde entrega calor. Depois
de fornecer calor, o refrigerante sai como liquido saturado do gerador de baixa — condensador de
alta (18), logo apds se expande no dispositivo proprio e ingressa no condensador (19) como uma
mistura de fases, fechando o ciclo do refrigerante que foi para ao gerador de alta.

O calor entregue no gerador de baixa — condensador de alta — evapora o refrigerante da
solucao do LiBr que ingressou em (3), até atingir a temperatura — concentracdo de saturacao (4) a
pressao média (pressao no gerador de baixa). Este vapor refrigerante que foi evaporado (a pressao
e temperatura média) segue para o condensador (7), fechando o ciclo do refrigerante que
ingressou no gerador de baixa.

No ponto 14, a solugdo concentrada (uma vez que parte do refrigerante foi evaporada)
passa pelo segundo trocador de calor de solucdo, onde ¢ pré-resfriada. Depois de passar por este
trocador (15), a solucdo concentrada passa pelo dispositivo de expansdo, onde a pressdo ¢
reduzida (16). Nesse processo parte do refrigerante na solugdo passa a fase vapor. Esta solucao se
une com a solucdo concentrada que sai do gerador de baixa (4) e depois passa pelo primeiro
trocador de calor de solucdo, onde a solugdo ¢ pré-resfriada novamente. Depois de passar pelo
primeiro trocador de solugdo (5), a solu¢do concentrada passa novamente por um dispositivo de
expansao onde a pressao ¢ reduzida de novo (6). Depois disto a solugdo entra no absorvedor,

fechando o ciclo da solugao.

3.4 Ciclos avancados H,O/LiBr

Os ciclos H,O/LiBr de simples e de duplo efeito sdo utilizados em chillers, que sao
encontrados correntemente no mercado como produtos comerciais de diversos fabricantes. Por
outro lado, os ciclos que serdo apresentados a seguir t€ém sido concebidos como solucao para
algum problema térmico especifico. Estas tecnologias incluem o ciclo de médio efeito, o ciclo de
triplo efeito e o ciclo de reabsor¢do. Cada uma destas tecnologias tem seu particular campo de

aplicacdo, assim como também suas barreiras e limitagdes.
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3.4.1 Ciclo de médio efeito

O ciclo de médio efeito ¢ usado quando a temperatura da fonte de calor disponivel ¢ menor
do que a minima necessaria para acionar o ciclo de simples efeito. Este ciclo ¢ realmente bem
semelhante em complexidade (mas ndo em eficiéncia) ao ciclo de duplo efeito (Zogg et al.,
2005). Na figura 3.8 pode-se apreciar os elementos do sistema de médio efeito.

O ciclo de médio efeito ¢ um ciclo de trés niveis de pressao. Os niveis de pressdo alto e
baixo funcionam de maneira similar ao ciclo de simples efeito. No nivel de pressao intermédia ¢
que surge uma novidade. O gerador de baixa pressdo fornece refrigerante em fase vapor (a
pressdo intermédia) ao absorvedor de alta pressao. Depois, o circuito de solucdo de alta transporta
o refrigerante até o gerador de alta pressdo, onde recebe calor e ¢ evaporado novamente. Em
seguida o refrigerante vai para o condensador, evaporador e absorvedor de baixa, como ¢ usual.
A tunica distingdo do ciclo de médio efeito ¢ que ele requer um fluxo de calor a uma temperatura
menor, em relacdo as unidades de simples estagio, com a mesma temperatura de dgua resfriada
(dgua gelada) e dgua rejeitada.

Por outro lado aparece, nesse caso, uma penalidade termodindmica que deve ser paga por
permitir que este ciclo trabalhe com temperaturas menores. O COP para o ciclo de médio efeito ¢
tipicamente a metade do que seria para o ciclo de simples efeito. Para o sistema H,O/LiBr de
médio efeito o COP esperado ¢ de 0,35 (Herold et al., 1996; Kaarsberg et al., 1998). Foi
observado também que este ciclo rejeita aproximadamente 50% mais calor do que o respectivo
ciclo de simples efeito (Herold et al., 1996; Srikhirin et al., 2001).

O ciclo de médio efeito,devido ao seu nivel de pressao intermédio, pode realisticamente
aceitar um fluxo de calor a uma temperatura entre 70 e 80°C, enquanto o ciclo de simples efeito

requer que essa temperatura esteja entre 100 e 110°C (Herold et al., 1996).
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Fonte: Herold et al., 1996

Figura 3.8 - Sistema de refrigeracio por absorciao de médio efeito agua-brometo de litio

Kim e Infante Ferreira (2005), realizaram um estudo, tedrico experimental, de um chiller
de médio efeito H,O/LiBr (que eles mesmos projetaram e construiram) em combinagdo com
coletores solares planos. Os resultados obtidos apresentaram COP de 0,25.

Em um outro trabalho recente, Arivazhagan et al. (2006), realizaram uma simula¢do do
desempenho exergético de um sistema de refrigeracdo por absor¢do de médio efeito com fluido
de trabalho R134-a — DMAC. A performance deste sistema foi comparada com a performance de
um sistema de simples efeito, com o mesmo par de fluidos de trabalho, para diferentes condi¢des
de operacdo. O desempenho do sistema de médio efeito resultou ser melhor, do ponto de vista da
eficiéncia exergética para baixas temperaturas de evaporacdo e para altas temperaturas de
condensac¢do. Segundo esse estudo, a temperatura minima no gerador do ciclo de médio efeito
resultou 30°C menor do que para o caso do sistema de simples efeito, considerando condi¢des

ideais.
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3.4.2 Ciclo de triplo efeito

A tecnologia dos sistemas de refrigeracdo de triplo efeito estd atualmente em
desenvolvimento por varios fabricantes. Triplo efeito implica inerentemente temperaturas mais
altas. Segundo Kim et al. (2002), a temperatura no gerador de maior pressao excede os 473,15 K
(200°C). Altas temperaturas causam significativos incrementos no grau de avango da corrosao
dos materiais de construcao tradicionais. Deste modo, o desenvolvimento desta tecnologia esta
focalizado na solugdo dos problemas de corrosao.

Na figura 3.9 ¢ apresentado um sistema de triplo efeito H;O/LiBr. Considerando o sistema
de triplo efeito como sendo uma extensdo do sistema de duplo efeito, ¢ possivel considerar o
sistema de triplo efeito como um dispositivo de quatro niveis de pressao.

O ciclo apresentado na figura 3.9 inclui dois processos internos de troca de calor entre um
condensador e um gerador. Segundo este grafico, em cada unidade o calor ¢ utilizado em trés
diferentes geradores para gerar vapor, dai o nome de triplo efeito. Este ciclo particular ¢ um
sistema de trés estagios.

Fazendo uma comparacgdo do desenho da figura 3.9 com o sistema do duplo efeito da figura
3.7 pode-se observar que o sistema de triplo efeito requer um gerador e um trocador de calor de
solucdo adicional para o maior nivel de temperatura. Além disso, o condensador de alta
temperatura deve ser integrado ao gerador de maior temperatura do ciclo de duplo efeito.

Segundo Srikhirin et al. (2001) e Herold et al. (1996), o valor do COP, para o sistema de
refrigeragdo por absorcao de triplo efeito H,O/LiBr de quatro niveis de pressdo, esta entre 1,4 -
1,5 com temperaturas do fluido quente entre 200 até 230°C. No entanto, segundo a tabela

apresentada por Kaarsberg et al. (1998), o COP do sistema de triplo efeito deve ser maior que 1,6.
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Fonte: Herold et al., 1996
Figura 3.9 - Esquema do ciclo de triplo efeito H,O/LiBr

Em relacao aos estudos e a pesquisa nesta area, Kim et al. (2002), realizaram um estudo de
simulacdo de um sistema de refrigeracdo por absor¢do de triplo efeito H,O/LiBr assistido por
compressdo de vapor. Assim, com a finalidade de diminuir a temperatura no gerador de alta (de
maior pressdo), um compressor de vapor € inserido no ciclo. Quatro configuragdes possiveis sao
apresentadas no trabalho. A consideragdo destes tipos de sistemas hibridos tem sido ponderada ha
algum tempo, uma vez que a ajuda de um compressor dd maior flexibilidade nas condi¢des de
operacao.

Um programa de desenvolvimento tecnoldgico nessa area ¢ o Programa de Tecnologias
Termicamente Ativadas, do Departamento de Energia de Estados Unidos (DOE). Este programa
tem a finalidade de comercializar sistemas de triplo efeito utilizando H,O/LiBr como substancias
de trabalho operando a maiores temperaturas e maiores eficiéncias do que as tecnologias
atualmente disponiveis. A meta do programa do DOE ¢ melhorar a eficiéncia de resfriamento de
30 a 50% em comparacao aos sistemas de absor¢do disponiveis atualmente no mercado (DeVault

et al., 2001; Fiskum et al., 1996).
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Dentro do programa citado, o ciclo de triplo efeito de lagco duplo (dual loop) foi patenteado
pelo Oak Ridge National Laboratory — ORNL dos Estados Unidos, em1988. Segundo Fiskum et
al. (1996), o ciclo de laco duplo € um ciclo de trés estagios e trés niveis de pressao.

Em 1989, a Trane Company conseguiu as licencas necessarias e, com a ajuda do Gas
Research Institute (USA), construiu um prototipo com capacidade de 100 toneladas de
refrigeracdo (TR’s).

Em Abril do ano 2000, a Trane anunciou a possessao de um outro protdtipo de triplo efeito
de 375 TR’s baseado nos componentes do ciclo de duplo efeito. Com este equipamento, a Trane
atingiu um COP 6timo de 1,6 (Foley et al., 2000).

Um outro ciclo de triplo efeito utiliza o conceito de duplos condensadores unidos (double
condenser coupled — DCC) patenteado pela ORNL em 1993. York, em parceria com o DOE,
construiu uma unidade de triplo efeito de 450 TR’s baseada no conceito DCC. Dentre as
caracteristicas do chiller DCC de triplo efeito esta a adi¢do genérica de um terceiro gerador € um
terceiro condensador ao ciclo de duplo efeito e mais uma nova conexdo de refrigerante do
terceiro condensador com o segundo gerador. O prototipo da York foi operado para diferentes

cargas durante 2400 horas aproximadamente (DeVault et al., 2001).

3.4.3 Ciclo de reabsorcao

A figura 3.10 mostra esquematicamente o ciclo de reabsorcao de simples efeito. Este ciclo
utiliza dois circuitos de solugdo no lugar de somente um. A sec¢do do condensador, a valvula de
expansao e o evaporador de um ciclo convencional de simples efeito sao substituidos no ciclo de
reabsor¢ao por um circuito constituido de um absorvedor, um trocador de calor de solugdo, uma
bomba de solugdo e um gerador. O absorvedor toma a funcdo do condensador e rejeita calor,
enquanto o gerador toma a fun¢do do evaporador. Deve ser percebido aqui que o novo circuito de

solucao flui no sentido anti-horario.
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Figura 3.10 Esquema do ciclo de re-absor¢ao H,O/LiBr

3.5 Inibicao da cristalizacdo do LiBr

O ciclo de refrigeragdo por absor¢do, que utiliza a solugao de H,O/LiBr, tem mostrado ser
conveniente para uma série de aplicacdes, no entanto, ele apresenta a dificuldade que o LiBr na
solucdo cristaliza a temperaturas altas para fins de refrigeracdo, se fosse possivel inibir a
cristalizacdo das solugdes, levando-a a temperaturas mais baixas, o campo de aplicagdo destes
ciclos poderia ser estendido. Na figura seguinte ¢ apresentado o grafico da temperatura de

cristalizagdo em fun¢do da porcentagem de concentragdo em massa.
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Figura 3.11 - Solubilidade do LiBr puro em agua.

Dirksen et al. (2001) do departamento de Engenharia Quimica da Universidade de Utah,
desenvolveram um estudo experimental no qual foram realizadas medi¢des do efeito de aditivos
sob a temperatura de cristaliza¢do de solu¢des H,O/LiBr concentradas. No estudo, varios aditivos
em concentracdo na faixa de 500 ppm foram medidos. Alguns aditivos soliveis diminuiram a
temperatura experimental de cristalizagdo em aproximadamente 13°C. Na tabela seguinte sdo
apresentados alguns aditivos soluveis e a respectiva temperatura de cristalizagdo na presenca

deles.
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Tabela 3.1 - Temperatura de cristalizacio medida na presenca de aditivos soluveis

Temperatura de
. . Concentracao do cristalizacao
0
Aditivo LiBr conc. (Wt %), gitivo (mol ppm#)  +desvio padrio
()
MDPA 60,54 250 -10,16 £ 3,17
PPA 60,82 500 -8,52+4,17
ATMP 60,82 500 -8,24 +£2.25
DTPMP 60,82 500 -6,67 + 6,79
HEDP 60,82 500 -6,15+ 7,49
Uramil - N, N- 60,54 500 15,69 +2,92
diacetic acido
KIO; 60,54 250 -4,31 £ 0,70
60,54 3,30 + 0,44
Nenhum aditivo --
60,82 4,38 +£0,59

Fonte: Dirksen et al., 2001

Foram realizadas, adicionalmente, medi¢des da temperatura de decomposicdo desses
aditivos. A maioria deles apresentou uma temperatura de decomposi¢do térmica proximo a
200°C, o que indica que eles sobreviverdo a passagem através da alta temperatura do gerador nos
ciclos de bomba de calor.

Em relagdo a pesquisa e desenvolvimento dos sistemas de absor¢do LiBr algumas patentes
foram registradas, as quais cobrem aspectos interessantes. Zogg et al. (2005) apresentaram
tabelas nas quais sdo indicadas patentes registradas com relag@o a estes sistemas. Nas tabelas sdo

indicados os aspectos inovadores de cada sistema, a critério dos autores (Zogg et al., 2005).
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3.6 Fluidos de trabalho alternativos para sistemas de refrigeraciao por absorcao

Muitos outros fluidos t€m sido considerados para sistemas de refrigeracao por absor¢do. Na
literatura podem ser encontrados estudos sobre as propriedades de pares alternativos de
substancias de trabalho. Alguns destes fluidos sdo utilizados para aplicacdes especializadas,
enquanto outros sao propostos como possuidores de melhores propriedades em comparagdo aos
pares de substancias tradicionais (Herold et al., 1996). Apesar de H,O/LiBr e NH3/H,O terem
sido amplamente utilizados por anos e suas propriedades serem bem conhecidas, uma exaustiva
pesquisa tem levado a investigar novos fluidos. Fluidos de trabalho baseados em refrigerantes
clorofluorocarbonatados tém sido estudados também. R22 e R21 sdo amplamente sugeridos, uma
vez que eles tém uma favoravel solubilidade com compostos organicos (Srikhirin et al., 2001).
No texto de Dinger (2003) ha uma referéncia sobre os fluidos de trabalho alternativos que tém
sido desenvolvidos, tais como: R22- dimetil éter tetra etileno glicol (DMETEG), R21-DMETEG,
R22- dimetil formamida (DMF), R12- dimetil acetamida e R21- dimetil éster.

Estudos prévios determinaram que a amoénia (NHj;), R21, R22, e metilamina, sdo
alternativas promissoras como refrigerantes.Glicdis organicos, algumas amidas, esteres, entre
outros, cumprem os requerimentos para serem bons absorventes. Recentemente, tém sido
produzidos alguns fluidos de trabalho considerados de vanguarda, tais como R123a- etil tetra
hidrofulfuril éter (ETFE), R123a-DEMTEG, R123a-DMF e R123a-trifluoroethanol, devido ao
fato de os CFC’s causarem depleg¢ao na camada de ozonio.

Um trabalho de pesquisa referente a esse tema foi o de Wu et al. (2005). No trabalho os
autores fizeram uma pesquisa experimental sobre as caracteristicas do equilibrio liquido-vapor
para o sistema NH;-H,O-LiBr. Esse novo fluido foi proposto com a finalidade de superar as
desvantagens do par NH3-H,O. A principal desvantagem do sistema NH;-H,O ¢ o elevado
conteudo de agua na fase vapor da mistura, o que obriga a utilizagdo do retificador além de
resulta em uma alta pressao de vapor para elevadas temperaturas do sistema NH3-H,O. Devido a
forte capacidade de absor¢@o de dgua pelo LiBr, esperava-se que a mistura ternaria NH3; — H,O -
LiBr tivesse um menor conteudo de 4gua na fase vapor, assim como pressdes do sistema ternario
abaixo da ambiente nas condi¢des de trabalho. Os resultados do estudo mostraram que as
pressdes foram reduzidas em comparacdo ao sistema bindrio. Industrialmente a utilizacdo da

mistura terndria traz o beneficio da diminui¢ao de tamanho do sistema, economizando custos. O
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estudo mostrou também que a mistura ternaria tem melhor perspectiva de aplicacao para bombas
de calor por absor¢ao.

Outro estudo relacionado as substancias de trabalho ¢ o de De Lucas et al. (2006). Eles
fizeram um estudo das solucdes de 4agua —brometo de litio — acetato de potassio
(H,O+LiBr+CH3COOK), e da solugdo de agua - brometo de litio — lactato de sodio
(H,O+LiBr+CH3CH(OH)COONa). Estes possiveis fluidos de trabalho tém como fluido
absorvente LiBr+CH3;COOK, ou LiBr+CH;CH(OH)COONa, e H,O como refrigerante. Os
autores realizaram medi¢des experimentais das propriedades termo-fisicas (pressdao de vapor-
densidade — viscosidade) numa faixa de temperaturas e concentragdes adequada para a operagao
em sistemas de refrigeragdo por absor¢do. As principais vantagens desses dois novos fluidos ¢ a
diminui¢do da pressao de vapor da solugdo comparados a tradicional solucdo LiBr—H,O. Isto
significa que seria atingida uma temperatura de ebulicdo mais baixa no gerador e que fluxos com
menor contetido energético podem ser usados no ciclo, diminuindo os requerimentos da torre de
resfriamento.

De Lucas et al. (2004) realizou também o estudo de um fluido de trabalho alternativo que
poderia substituir a utilizacdo do tradicional par LiBr-H,O. O novo par alternativo estudado tem
como absorvente o brometo de litio e o formiato de potassio (LiBr + CHO,K). Dentre as
vantagens do formiato de potdssio como substiancia de trabalho estdo: a baixa temperatura de
cristalizacao, densidade e viscosidade menores do que as do brometo de litio, pH alcalino, baixa
toxicidade e o fato de ser biodegradavel. Além disso, o calor latente de absorcao do formiato de
potassio ¢ menor do que o de LiBr e tem boa compatibilidade com outros compostos e aditivos.
Uma simulacao do sistema de refrigeracdo por absor¢do com esse novo fluido de trabalho foi
desenvolvida por estes autores’.

As conclusdes do estudo mostraram que a nova substancia de trabalho possui menor calor
de dilui¢dao, o que requer menor quantidade de energia no gerador, além de menor calor de
diluicdo liberado no absorvedor, diminuindo, conseqiientemente, os requerimentos de
resfriamento do sistema (torre de resfriamento menor). Por outro lado, o novo fluido de trabalho
requer menor temperatura no gerador. As simulagdes mostraram que seria suficiente um rejeito

de calor com apenas 328,15 K (55 °C) para alcancar a ebulicdo da mistura absorvedora diluida.

3 As propriedades do fluido de trabalho alternativo, necessérias para a simulagio e comparagdo do sistema, foram
determinadas de maneira experimental por esses mesmos autores ¢ foram apresentadas em um artigo publicado
anteriormente
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Finalmente, as propriedades fisicas da mistura brometo de litio — formiato de potassio apresentam
beneficios adicionais: i) ¢ menos corrosiva; ii) custo de fabricagdo mais baixo; ii) menor
densidade e viscosidade; ii1) atende as exigéncias ambientais.

Safarov (2006), realizou um estudo experimental das solu¢des de LiBr e LiCl em etanol
(C,HsOH). No trabalho dados de pressao de vapor da solugdo, coeficiente osmdtico, coeficiente
de atividade i6nico e coeficiente de atividade do solvente na solucao foram reportados com a
finalidade de estender a informagdo para substancias de trabalho alternativas que podem ser

utilizadas em ciclos de refrigeracao por absorcao.

3.7 Pesquisa e desenvolvimento na UNICAMP - sistemas NH3/H,O

Alguns estudos de pesquisa e desenvolvimento relacionados aos sistemas de refrigeragao
por absor¢do amonia-dgua foram desenvolvidos na UNICAMP ao longo dos anos. Entre os quais
esta o trabalho pioneiro de Figueiredo (1980), que apresenta um projeto e uma modelagem
tedrica de um sistema de refrigeracdo por absor¢ao amoOnia-agua, movido a energia solar, com
utilizacdo de coletores solares parabolicos de baixa concentracdo. A finalidade do sistema
projetado era manter uma camara frigorifica semi-subterranea com temperatura apropriada para
conservagao de produtos semi-pereciveis. As modelagens tedricas do sistema de refrigeragdo
expostas sdo para regime permanente € nao permanente. Os principais parametros de
funcionamento foram obtidos a partir das simulagdes realizadas.

Murr (1981), fez também um estudo sobre sistemas de refrigeracdo com energia solar para
estocagem e congelamento de alimentos. Murr fez uma simulacdo do sistema de absorgdo
resfriado por ar com aquecimento solar direto da solugdo amonia-dgua. A simulagdo foi feita para
regime permanente. Os resultados mostraram alternativas que poderdo ser testadas
experimentalmente para um futuro aprimoramento do sistema.

Martins (1989) realizou um estudo tedrico experimental de uma geladeira por absorcao
acionada por um fogdo a lenha. O fogdo a lenha estudado por Martins ¢ um tradicional fogdo de
alvenaria e sua eficiéncia de coc¢do foi calculada através de duas metodologias de teste: a
metodologia V.I.T.A. de testes de eficiéncia e a metodologia de teste proposta pelo proprio autor.
Um termosifao bifasico fechado utilizando agua como fluido de trabalho também foi projetado. O

termosifao teve a finalidade de acoplar o fogdo com a geladeira. A geladeira de absorcao do tipo
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Platen — Munters foi testada com fornecimento de calor de 260 W. As temperaturas no gabinete e
congelador da geladeira, assim como no termosifdo e nos principais componentes da geladeira,
foram medidas durante a operacdo do fogdo com diferentes taxas de queima.

Silva (1994), realizou uma avaliagdo energética e exergética do sistema de refrigeragao por
absor¢ao para producao de gelo que esteve instalado no Hospital da Universidade Estadual de
Campinas (UNICAMP). Esta unidade, que foi construida pela empresa MADEF S.A. (RS,
Brasil), tem como fluido de trabalho o par refrigerante amdnia-agua, capacidade frigorifica
nominal de 23,2 kW e temperatura de evaporagdo de -10°C. A fonte de calor utilizada foi vapor
de processo a 0,2 MPa (obtido das caldeiras do HC-UNICAMP) e aproximadamente 130°C, com
uma poténcia equivalente de 46,5 kW. Para realizar a avaliagdo foi montada a infraestrutura
necessaria para instalacdo e operagcdo do sistema, assim como a camara para a estocagem do gelo
produzido. Os resultados da avaliacdao apresentaram um COP de 0,36 e eficiéncia exergética de
0,10.

Em outro trabalho de Martins (1996), sdo apresentadas simulagdes de escoamento, de
transferéncia de calor e massa da mistura gasosa amdnia-hidrogénio em convec¢do natural, em
um sistema de refrigeragdo por absor¢do com géis inerte (sistema Plantem-Munters). Os
fendomenos de transporte envolvidos em cada um dos equipamentos do circuito foram descritos
através das equacoes de conservagdo de massa, quantidade de movimento, energia e espécies
quimicas. Os resultados obtidos mostram que os fatores geométricos sao os que mais influenciam
o comportamento do sistema.

Pratts (1997), fez um estudo com a finalidade de melhorar um sistema de refrigera¢ao por
absor¢ao amonia-agua para fabrica¢do de gelo. Assim, no trabalho o autor tenta determinar as
melhoras tecnologicas que devem ser feitas em um sistema de refrigeracao deste tipo. O estudo
foi realizado sob a planta que estava instalada no HC-UNICAMP. Avaliagdes energéticas e
exergéticas foram feitas neste sistema. Entre os resultados obtidos nesse estudo estdo: o
coeficiente de performance de 0,42; e que as maiores irreversibilidades (32%) estiveram no
conjunto gerador-coluna de retificagao.

Zukowski (1999), desenvolveu um estudo de sensibilidade do sistema de refrigeragdo por
absorcdo amonia-agua para producdo de gelo, instalado no HC-UNICAMP (construido por
MADEF S. A.). Zukowski propde a otimizacao do sistema utilizando uma metodologia estatistica

de andlise (Método da Superficie de Resposta), apresentando funcdes objetivo que relacionam
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parametros de operagao (pressao de vapor de dgua, tempo de ciclo etc.), a eficiéncia exergética, o
COP, e a taxa de produgdo de gelo. Os resultados obtidos mostram que a metodologia aplicada ¢
apropriada para a analise deste tipo de sistemas.

Rodriguez (1999), realizou uma analise tedrica experimental, no qual foi analisado e
simulado um sistema de absor¢do amodnia-agua para producdo de gelo em escamas. Neste
trabalho ¢ apresentada uma modelagem do sistema em regime permanente, assim como uma
modelagem do evaporador e sua operacdo em regime transiente. Na parte final ¢ apresentada
também uma modelagem dindmica de todo o sistema integrado. O sistema analisado foi aquele
instalado no HC-UNICAMP construido por MADEF S. A. Os resultados de Rodriguez mostram
que os valores médios obtidos por via experimental, comparados com os valores das simulagdes,
tiveram uma margem de erro bem estreita (menor que 10% no regime permanente, enquanto para
o regime transiente as diferencias foram menores que 20%). O coeficiente de desempenho (COP)
real do sistema foi de 0,413, relativamente baixo em relagdo ao COP obtido a partir das
simulagoes (0,45).

Em outro trabalho, Pratts (2002) realizou analise e simulagdo do absorvedor de bolha
horizontal com resfriamento evaporativo do sistema de absor¢do amonia-agua. O modelo
desenvolvido inclui os fendmenos termodinamicos e de transferéncia de calor e massa. O modelo
foi estabelecido para regime permanente. Os resultados obtidos mostraram a possibilidade do uso
de absorvedores evaporativos em sistemas de absor¢do amoOnia-agua de qualquer capacidade, ou
seja,, o modelo possibilita o projeto e otimizagdo de absorvedores evaporativos para sistemas de
absor¢ao com capacidades e condi¢des de operacao diferentes.

Cruz (2004), realiza um estudo onde ¢ avaliada a introducdao de sistemas de refrigeragao
amonia/agua junto aos sistemas de cogeracdo no sistema isolado do interior do Estado de
Amazonas. O panorama da geracao isolada de energia elétrica quanto as caracteristicas técnicas e
econOmicas, assim como o mercado de conservacdo de pescado no interior do Estado de
Amazonas, ¢ analisado.

Nascimento (2004), desenvolveu uma analise tedrica da utilizagdo do babagu (carvao de
babagu) como fonte energética. Um estudo de caso em municipios maranhenses foi realizado
visando diagnosticar aspectos que relacionam o homem do campo com essa biomassa. O sistema
de refrigeracdo estudado era composto por uma geladeira de absor¢ao tipo Platen-Munters, a qual

foi acoplada ao forno acionado com carvao de babagu através de um termosifao bifasico fechado.
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Os resultados obtidos decorreram de uma analise comparativa a um experimento ja realizado com
um sistema similar, movido a um fogdo a lenha (Martins, 1989).

Pereira (2004) realizou um estudo relacionado a Energia e Sustentabilidade, onde sao
apresentados dados de fluxos de energia que chegam na Terra, fontes de energia priméria e seu
fluxo anual. E indicado também que a dependéncia por combustiveis fosseis ¢, e serd, muito
grande nas décadas seguintes e que a reducao dessa dependéncia, assim como a necessidade da
reducdo de CO;, ¢ imperativa.

Em um outro trabalho Pereira et al. (2002) realizaram uma avaliacdo energética, exergética
e emergética para sistemas de refrigeragdo. Os sistemas analisados no trabalho foram: i) um
sistema convencional de compressdo de vapor trabalhando com aménia e, ii) um sistema de
refrigeragdo por absor¢do com fluido de trabalho 4gua-amodnia. O sistema de absorcdo foi
analisado considerando dois casos: acionado por calor recuperado de gas de forno e acionado por
6leo combustivel. Os resultados obtidos indicam o sistema de absorcdo acionado com calor
recuperado de gis de forno como o mais atrativo do ponto de vista exergético e emergético.
Assim, de acordo com a analise exergética o sistema requer apenas 27% da exergia requerida
pelo sistema de compressdo, enquanto a andlise emergética mostrou que necessita 43% da
emergia requerida pelo sistema de compressao. Por outro lado, o sistema de compressdo necessita

da metade da exergia requerida pelo sistema de absor¢ao acionado por 6leo combustivel.
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Capitulo 4

Calculo da exergia da solugao agua brometo de litio (H,O/LiBr)

Na bibliografia existem artigos aplicando a analise exergética e termoecondmica para
sistemas de refrigeracdo por absor¢do que utilizam como fluido de trabalho a solucdo H,O/LiBr.
Nesses tipos de estudos ¢ necessario fazer o céalculo da exergia do fluido de trabalho em
diferentes pontos do sistema. Infelizmente, nos trabalhos até hoje encontrados (Talbi e Agnew,
2000; Misra et al.,, 2002 e 2005; Sencan et al., 2005), a exergia da solucdo ¢ calculada
considerando apenas a sua componente térmica (exergia fisica), a exergia quimica ndo ¢
considerada. No presente capitulo pretende-se demonstrar que a exergia quimica ¢ uma parcela
importante no calculo da exergia total da solugdo, e deve ser levada em conta nos balangos e no
calculo das irreversibilidades. Uma proposta metodologica para o calculo da exergia da solucao
H,O/LiBr ¢ apresentada. Nao foram encontradas, na literatura, propostas especificas para o
calculo da atividade do brometo de litio na solu¢dao, nem para a exergia quimica da mesma, com

excecao do trabalho de Palacios et al. (2006).
4.1 Propriedades da solucdo de agua-brometo de litio

Para o célculo da exergia de solucdes, as propriedades termodindmicas sao muito
importantes. A entalpia especifica e a entropia especifica sdo importantes para o calculo da
exergia fisica, e a consideracdo da atividade dos componentes da solu¢cdo ¢ importante para o
calculo da exergia de mistura (Kotas, 1995 e Szargut et al., 1998).

Virios estudos termodinamicos foram feitos no passado tentando descrever as propriedades

da solug@o de brometo de litio. Desses estudos, o mais conhecido é provavelmente o trabalho de
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MacNelly (1979). O autor desenvolveu correlagdes numéricas para o calculo da entalpia da
solucdo para uma ampla faixa de concentragdes e temperaturas (Kim e Infante Ferreira, 2006).

Koheler et al. (1988) apresentaram correlagdes numéricas para o calculo da entropia da
solucao H,O/LiBr. O estado de referéncia no seu artigo foi s=0 kJ/kg para adgua liquida a 0°C e
s=0 kJ/kg para LiBr cristalino a 25°C. As correlacdes fornecidas foram obtidas para a faixa de
0°C<T<100°C e 0%<X<70%.

Patterson e Pérez Blanco (1988) apresentaram correlacdes para as propriedades
termodindmicas e de transporte da solugdo H,O/LiBr. No trabalho ndo sdo apresentadas
correlagdes numéricas para a entropia, mas ¢ apresentada uma extensdo do trabalho de McNelly
(1979) para o célculo da entalpia. Essas correlagdes foram fornecidas para a faixa de 0 °C< T <
180°C e 0%<X<70% (Kim e Infante Ferreira, 2006).

Aphornratana e Eames (1995) apresentaram um método para o calculo da entropia da
solu¢do H,O/LiBr, obtida a partir de uma modificacdo dos métodos de Koheler et al. (1988) e
Anand e Kumar (1987). No trabalho um grafico com valores de entropia em fun¢do da
temperatura e concentracao para a faixa de 10°C<T<200°C e 20%<X<70% ¢ apresentado.

Chua et al. (2000) realizaram um interessante trabalho ao obter correlagdes para a entropia
e a entalpia da solugdo H,O/LiBr. No artigo ¢ apresentada uma tabela com dados de entalpia e
entropia para diferentes temperaturas e concentracdes (0°C<T<190°C e 0%<X<75%) .

Kaita (2001) apresentou correlagdes numéricas para o calculo da entalpia e da entropia da
solucdo H,O/LiBr para altas temperaturas. O trabalho foi desenvolvido para ser usado na
modelagem de um sistema de refrigeragdo por absorcao de triplo efeito. As correlagdes fornecem
valores de entalpia e entropia para uma faixa de 40°C<T<210°C e 40%<X<65%.

Em um estudo mais recente Kim e Infante Ferreira (2006) apresentam correlagdes para o
calculo da entalpia, entropia, coeficiente osmotico e energia livre de Gibbs da solucao H,O/LiBr
para uma faixa de 0°C<T<210°C e 0%<X<70%. Por ser o trabalho mais recente, e com

correlagdes completas, as correlagdes propostas por estes autores serao adotadas.

4.1.1 Entalpia

A entalpia da solucdo H,O/LiBr serd calculada segundo o procedimento descrito no
trabalho de Kim e Infante Ferreira (2006):
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(4.1)

onde 0 termo j ., ., € a entalpia molar do fluido ideal de LiBr, p ., , », € a entalpia molar da

E

aguapurae j (;p,, €0 excesso de entalpia. Estes termos podem ser calculados através das Egs.

(4.2), (4.3) e (4.4). Os valores das constantes empregadas nas equacdes sdo apresentados na

Tabela 1.
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vs: Numero de dissociacdo do soluto (para o caso do LiBr v, =2).
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Vino =R €, T’ (4.8)

=i (4.9)

=0 (4.10)

Como ja vem sendo feito por diversos autores (ASHRAE, 2001; Chua et al., 2000; Kim e
Infante Ferreira, 2006), os valores de referéncia adotados para a entalpia sdo os da agua pura e o
da solucdo com dilui¢do de 50%, a 0°C.

Finalmente, a entalpia da solucdo pode ser expressa em kJ/kg:

h
h = — [kJ/kg] (4.11)
Msol
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Figura 4.1 - Entalpia das solucdes de brometo de litio e Agua, em funcio da concentracio,

para diferentes temperaturas.
4.1.2 Entropia

Para o célculo da entropia da solucdo de agua/brometo de litio serdo utilizadas as

correlagdes de Kim e Infante Ferreira (2006):

0 1 E

— — — — m —
S:yUB’,.SLiBr(T,P)‘i‘(1—yLl.B’,).SHZO(T,P)_yLiBr.VS.R — |=1|+s @rm [kJ/kmol-K] (4.12)

n,

0 !

Onde o termo sz p, € @ entropia molar do fluido ideal de LiBr, ¢ g, ar ¢ a entropia

molar de dgua pura.

O terceiro termo ¢ a geracdo de entropia numa mistura ideal (my ¢ a molalidade padrao:

E
m¢=0,001kmol/kg de solvente) e o ultimo termo g . ,, € a geragdo de entropia adicional para
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um processo de mistura real. Estes termos podem ser calculados com as Eq. (4.13), (4.14) e

(4.15). Os valores das constantes empregadas nas equacdes sao apresentados na Tabela 4.1.

R C” .
T . ov”
SLiBr =8 LiBr;o+ IT %dT _ 7| 2 zisr dP
0
P

wl or (4.13)
! I ol oV’
- - T
SH20 = SH20;0+'[ —2294T — '[p* — 22 1 dp (4.14)
o T Po oT :
p
E 6 . .
- - ib, Oa, i :
S =YV R |a, +=——P+T| —+——=P|lm"?
yLzBr K jZ_I:|: i 2.V (6T 2.VS aT J:I (4.15)
Tabela 4.1 - Constantes das equacoes
i=0 i=1 i=2
a; -2,19631551x10" +4,9372316x10° -6,5548406x10°
a,; -3,8104752x10° +2,6115345x10° -3,6699691x10°
as; +1,2280854x10° -7,7187923x10’ +1,0398560x10"
a,; -1,4716737x10° +9,1952848x10°* -1,1894502x10""
as; +7,7658213x10° -4,9375666x10” +6,3175547x10"!
ag, -1,5118922x10’ +9,8399744x10° -1,2737898x10"
by, -4,4178654x10° +3,1148992x10° -4,36112260
by, +3,0793992x10" -1,8632098x10™" +2,7387137x10'
b, -4,0807943x10™ +2,1607955x10™" -2,5175971x10'
c; -9,4401336x10° -5,8423257x10° 0
d, +1,1971933x10' -1,8305511x107 +2,8709378x107
e; +2,6629961x107 -3,8651891x10°° +7,4648411x10”
0 !
R 1igo [KI/kmol] -57,1521 R0 [KIKkmoI] 0
o l
S 1o [KI/kmOl-K] +47,5562 Si200 KI/kmol-K] 0
Ty K] 273,15 K P; [kPa] 0,6108

Fonte: Kim e Infante Ferreira, 2006
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Os valores de ..., © sy,0, S0 apresentados na tabela 4.1. O valor zero de entropia

(referéncia) foi adotado para 4gua pura e para a solucdo a 50 % em base madssica, a uma
temperatura de 0 °C, a mesma referéncia utilizada para a entalpia (Chua et al., 2000; Kim e
Infante Ferreira, 2006).

Finalmente, a entropia da solu¢do pode ser expressa em kJ/kg-K:

s
§=— [kl/kg-K] (4.16)

Msol
A figura 4.2 mostra os resultados de entropia calculados com as equagdes anteriores. Faixa

de validade da equagdo (4.12): concentragdes massicas de LiBr, x de 0% até 70% e temperaturas

de solugdo 7°de 0 °C até 210 °C.
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Figura 4.2 - Entropia das solu¢des de brometo de litio e Agua em funcao da concentracao,
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para diferentes temperaturas.
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4.1.3 Atividades

A atividade da agua na solugdo pode ser calculada a partir da seguinte expressao (Zafarani
et al., 2001; Nasehzadeh et al., 2004; Safarov, 2005; Lin e Lee, 2005 e Amado e Blanco, 2005):

In(a, o) = —gv,.m.M 20 (4.17)

4.1.3.1 Molalidade

A molalidade normalmente ¢ definida como o numero de moles por quilogramas de
solvente. No presente céalculo, segundo o procedimento reportado por Kim e Infante Ferreira
(2006), a molalidade ¢ redefinida em kmol de soluto por quilograma de solvente.

A molalidade pode ser calculada a partir da fragao molar (y;;5) ou da concentragdo do LiBr

(xLisr), conforme Eq. (4.18):

Xipr _ Yiisr

— — [kmol/kg de solvente] (4.18)
(A=x,3) Mz (1=y,,).M 0

m =

4.1.3.2 Coeficiente osmotico

Kim e Infante Ferreira (2006) apresentam a seguinte expressdo para o calculo do

coeficiente osmotico da solugao H,O/LiBr.

: i P < . i
¢:1+;ai.m/2+721.bi.m 2 (4.19)

Vs oia

Os termos a; e b; sao calculados com as Eq. (4.9) e (4.10).
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4.1.3.3 Calculo da atividade do LiBr na solucio

A atividade do LiBr na solucdo pode ser obtida através da atividade da dgua na solucao
aplicando a equagao de Gibbs-Duhem Egq. (4.20), seguindo o método descrito por Balzhiser et al.
(1980).

Este método ¢ utilizado no célculo do coeficiente de atividade de um componente nao

volatil quando sao conhecidas as atividades das outras espécies (Balzhiser et al., 1980).

2

Id(ln aLiBr) = _J‘M d(ln aHZO) (4.20)

1 1 yLiBr

Os limites de integragdo foram definidos da seguinte maneira (Nebra e Fernandez Parra,
2005):

Ponto 1: Estado genérico, Vs

Ponto 2: Estado saturado, que corresponde ao estado de maxima solubilidade, Vrisr;sa

O limite superior da integral foi adotado pois, neste estado a solucao esta em equilibrio com
o brometo de litio puro, entdo o valor de referéncia para a atividade do LiBr neste ponto (ponto 2)
corresponde a de LiBr puro (%us 2 =1)

Substituindo a Eq. (4.20) de acordo com Eq. (4.17), Eq. (4.18) e Eq. (4.19), apds operar ¢

integrar, obtém-se:

i/2 yLiBr;sat

6 /s
ln(aLiBr ) =V In an + Z (l + 2) '(a,’ +1i. Pbl ] YLipr (421)
(1= s, ). M 120 =11 2v, U=y, ) M so

yLiBr
Onde: b, =b, =b, =b, =0

Na figura 4.4 ¢ apresentada a atividade da dgua e do LiBr na solugdo em funcao da fracao

massica de LiBr.
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—e—aH20

—¢—aLiBr

0,00 ° s s o Lo
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X[%]

Figura 4.3 - Atividade da agua e do LiBr na soluc¢ido, a 25°C, em func¢io da fracio massica
de LiBr

4.2 Calculo da exergia da solu¢io de brometo de litio — agua

A exergia da solugdo dgua-brometo de litio pode ser calculada através da soma da exergia

fisica e a exergia quimica:
ex=ex, +ex, (4.22)

4.2.1 Exergia fisica

A exergia fisica ¢ 0 maximo trabalho disponivel quando o sistema ¢ levado do seu estado
inicial (7, P) até o estado de referéncia (7, Pjy) mediante um processo reversivel, trocando calor
apenas com o meio ambiente de referéncia. A exergia fisica pode ser calculada com a seguinte

expressao:

ex,, :(h—ho)—TO(s—so) (4.23)
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O grafico da figura 4.4 apresenta a exergia fisica calculada a partir da Eq. (4.23), para
concentragdes massicas de LiBr, x de 0% a 70% e diferentes temperaturas 7. O estado de

referéncia adotado foi Ty=25 °C, e Py= 101,325 kPa.

—e—10°C
—8—20°C
——30°C
—0—50°C
—x—80°C
—0—120°C
—+—150 °C

eXph [kJ/kg]

——180°C
—0—210°C

Linha de
cristalizagao

-20,00

X [%]

Figura 4.4 - Exergia fisica da solu¢ao H,O/LiBr, em funciao da concentra¢ao, em base

massica do LiBr.

4.2.2 Exergia quimica

A exergia quimica ¢ o maximo trabalho que se pode obter quando a substincia em
consideragdo ¢ levada do estado de equilibrio de pressdo e temperatura com o ambiente (estado
morto restrito) até o estado de equilibrio de concentracdes com o ambiente (estado morto
irrestrito) mediante processos que envolvem troca de calor e massa com o meio ambiente. Uma
vez que a solugcdo H,O/LiBr ¢ uma solu¢ao nao ideal, para o célculo da exergia quimica ¢ usada a
seguinte expressao (Kotas, 1995), em funcao das atividades e das exergias de referéncia dos

componentes puros:
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_ n _ n
i= i=

Para o caso da solugdo H,O/LiBr:

_ 0 I
exe, =1/ Msol[Yyr0-€20 + Y0igr-€ripr + R-To(Vi20-10(ap20) + ¥ pigy- I (a5, ))]
Na exergia quimica pode-se distinguir duas parcelas:
» Exergia quimica de referéncia dos componentes puros:

v ~0 ~0
eXepg =1/ Msot[Yp20-€20 + Y0inr-€Linr)

» Destrui¢ao de exergia quimica devida ao processo de dissolugao:

RT,
€X chimist = C 0 20 0y 20) + Vg I0(@ i5,.))

Msol

4.2.3 Exergias quimicas padrao

(4.24)

(4.25)

(4.26)

(4.27)

Foi adotado o ambiente de referéncia proposto por Szargut et al. (1988) para o calculo das

exergias quimicas dos componentes puros. As exergias quimicas padrdo para a agua, o litio e o

bromo foram encontrados no texto de Szargut et al. (1988):

5320 = 0,9 kJ/mol

#0393 k1/mol
L

1

30 =101,2 kJ/mol
Br2

O célculo da exergia quimica padrao para o composto LiBr pode ser determinado segundo

proposto por Kotas (1995), na forma.
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n
0240 3 0 (4.28)

S
Li + éBrZ — LiBr (4.29)
~0 ~0 ~0 1.0
Az% = -342,0kmol (CRC PRESS, 2000)
f LiBr
A Eq. (4.29) deu como resultado: ELO,B =101,6kJ/mol . Este valor sera usado depois na Eq.
pr

(4.25) para o calculo da exergia quimica da solu¢ao H,O/LiBr.
O grafico da Fig. 4.5 apresenta a parcela da exergia quimica calculada em funcdo das
exergias padrao dos constituintes da solugdo (ex.,.9), como indicado na Eq. (4.26). O grafico da

Fig. 4.6 apresenta a variagdo da exergia quimica devida a dissolu¢do, calculada segundo a Eq.

(4.27).

800
700
600
500
400
300
200
100

eXch:0 [kJ/kg]

0 10 20 30 40 50 60 70

X%

Figura 4.5 - Parcela da exergia quimica da solu¢do H,O/LiBr calculada em funcio das

exergias padrao, em fun¢io da concentracio, em base massica do LiBr.
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o
o
T

-120 +

eXmist [kJ/kg]

-160

-200 \ \ \ \ \ \

x%

Figura 4.6 - Variaciao da Exergia quimica da solucio de H,O/LiBr pelo efeito de dissolucao

(Eq. (4.27)), a 25 °C em funcio da concentracio, em base massica do LiBr.

Finalmente, na Fig. 4.7 sdo apresentados valores da exergia quimica da solu¢ao H,O/LiBr
calculada a partir da Eq. (4.25), e na Fig. 4.8 ¢ apresentada a exergia total, somando as parcelas

fisica e quimica, calculadas a partir da Eq. (4.22).

600

500

400

300

eXcn [kJ/Kg]

200

100

X %

Figura 4.7. Exergia quimica total da solu¢ido H,O/LiBr a 25°C em func¢io da concentracio

em base massica do LiBr.
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éﬁ 400,00 - —%—80°C
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300,00 | —o—120°C
—+—150°C
200,00 180 °C
100,00 ¢ Linha de 210°C
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0,00 1 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
0 10 20 30 40 50 60 70
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Figura 4.8 - Exergia total (quimica e fisica) da solu¢ao H,O/LiBr em funcio da

concentracdo em base massica do LiBr.

Na figura 4.9 ¢ apresentada a porcentagem que representa a exergia quimica em relacdo a
exergia total da solug¢do. Pode ser observado que as maiores porcentagens da exergia quimica sao

encontradas para menores temperaturas de solu¢cdo e maiores concentragdes de LiBr.

© 100,0 7v—
°
§ = —o—10°C
: 5 80,0 ——20°C
>.8 ——30°C
g 2 600
X o : —%—50°C
D X
o O —%—80°C
G ©
t 8 40.0 4 ——120 °C
D ! ’
° g —+—150°C
9T
a @ —o—180°C
@ o 2007 .
° 5 210 °C
=
o
2 0,0

0 20 40 60 80

X [%]

Figura 4.9 Porcentagem que representa a exergia quimica em relacdo a exergia total para

diferentes concentracdes de LiBr (X%) e para diferentes temperaturas
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Capitulo 5

Analise termodinamica e exergética dos sistemas de refrigeragao

por absorcao H,O/LiBr de simples e duplo efeito

No presente capitulo ¢ feita a andlise termodinamica e exergética dos sistemas de
refrigeragdo por absor¢ao, com fluido de trabalho H,O/LiBr, de simples e duplo efeito. O caso do
sistema de queima direta também ¢ considerado.

Na andlise termodinamica sdo aplicadas equacdes de balango de massa e de energia.
Equagoes de transferéncia de calor também sdo aplicadas para complementar a analise (Palacios
et al., 2007).

Na andlise exergética, a irreversibilidade e a eficiéncia de segunda lei da termodinamica sao
calculadas em cada componente do sistema. A exergia total de cada fluxo foi calculada levando
em conta as parcelas fisica e quimica da exergia. A exergia quimica foi considerada no calculo,
uma vez que existem mudancas na concentracdo da solu¢do de H,O/LiBr no sistema. Para o
calculo das propriedades da solucdo de H,O/LiBr foi utilizada a metodologia apresentada no

capitulo 4.
5.1 Analise termodinimica

Para a modelagem do sistema de refrigeracdo por absor¢do foram utilizadas equagdes de
balango de energia (1™ lei da termodindmica) e balango de massa em cada componente.

A metodologia utilizada para realizar a analise termodindmica foi adotada de Herold et al.
(1996), e o calculo das propriedades da solu¢ao H,O/LiBr foi realizado seguindo o procedimento
de calculo de Kim e Infante Ferreira (2006) e o desenvolvimento feito no Capitulo 4 deste

trabalho.
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5.1.1 Sistema de simples efeito

Para a andlise do sistema de simples efeito foram considerados os elementos internos do
sistema de refrigeracdo por absor¢cdo, como sdo os trocadores de calor (gerador, absorvedor,
condensador, evaporador e trocador de calor de solucdo), as valvulas de expansdo e a bomba de
solucdo. Além dos elementos internos do sistema de refrigeracao por absorcdo foram analisadas a
bomba de dgua de resfriamento e a torre de resfriamento. Na figura 5.1 ¢ apresentado o sistema
de refrigeragdo por absor¢do de simples efeito com a torre de resfriamento.

Equagdes de transferéncia de calor sdo aplicadas também em cada trocador de calor do
sistema de refrigeracdo por absor¢do, segundo o Modelo com Transferéncia de Calor de Herold et
al. (1996), com a finalidade de incluir na andlise os efeitos dos processos de troca térmica entre o
ciclo interno e os fluxos externos. Isto é referente a consideragao dos fluxos externos ao sistema
na analise, assim como as temperaturas a que sao fornecidos estes fluxos. Assim, por exemplo,
estdo: a dgua de resfriamento no condensador e no absorvedor, a d4gua gelada no evaporador, € o
fluido quente no gerador. O Modelo com Transferéncia de Calor implica a utilizagdo de equagdes
de transferéncia de calor, coeficientes de transferéncia de calor UA e o céalculo das temperaturas
médias logaritmicas.

E importante mencionar também que a modelagem sem a aplicagdo das equagdes de
transferéncia de calor precisa de maior quantidade de dados de entrada, como seriam as pressoes
alta e baixa do sistema, ou as concentracdes na saida do absorvedor e na saida do gerador. Por
outro lado, a andlise sem a aplicacdo das equacgdes de transferéncia de calor resulta em
informagdes sobre os calores trocados em cada componente do sistema, considerando apenas o
fluido de trabalho que circula no interior do mesmo e sem levar em conta os fluxos externos e as

condi¢des (temperatura) em que estes se encontram.
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CONDENSADOR 7 Lnn)
15
A 4 20

8 ROCADOR
DE CALOR | 22 Hm
2 ~
5 DE SOLUGAO
9 1 @ X
10 “—716
14 19
13 <
17+ * 18 ABSORVEDOR =
EVAPORADOR 24 23 21
“H H—=—
TORRE DE RESFRIAMENTO
) BOMBA DE AGUA DE RESFRIAMENTO © BOMBA DE SOLUGAO

=1 VALVULA DE EXPANSAO

Figure 5.1 — Sistema de refrigeracio por absorcao de simples efeito com torre de

resfriamento

Na figura 5.2 ¢ apresentado o diagrama de ciclo indicando pressdo de vapor, temperatura e

concentragdo da solu¢do H,O/LiBr para o sistema de simples efeito.
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Figure 5.2 — Diagrama do ciclo de refrigeracao por absorcao de simples efeito

Para a modelagem destes trocadores de calor, sdo utilizadas equagdes de balangos de

energia ¢ massa em cada cornponente:

Considerando que ndo ha perdas de calor para o ambiente:

Gerador:

mi = miz

mas =msz—my

m3 X .5 =maX g,

Qgera = m1(hyy — hyy)

Qgera =m7 h7 +my h4 —ms h3
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Condensador:

Qcond = m7(h7 - h8)

Qcond = m15(h16 _h15)

Absorvedor:
7’;’114 = 7’;’113
1;11 = I’;ie-l- I;’llO
Qabs = ’;“3(}114 _h13)
Qabs = ”.710 hyo + ’;16 hg — ’;11 h,
Evaporador:
I’;’llS = 17.’117
’;’llo == 7/;19

Qevap =mo (h‘lO - h9)

Qevap = m17(h17 - h18)

Valvula de expansio de refrigerante:

Mo =ms
hg = h,
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Valvula de expansao de solugao:

7;’16 = ’;’15
XLiBr;ﬁ = XLiBr;S
hs = hy
Trocador de calor de solucao:
ms = m
ms = ms

XLiBr;S = A LiBra

0. =ma(hy —hy)

0, = ma(h, —hg)
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Efetividade do trocador de calor (¢):

Segundo Incropera e De Witt (1996), a transferéncia de calor maxima possivel que um
trocador de calor pode alcancar, considerando que seja em contracorrente € de comprimento

infinito, € obtida através da seguinte expressao:

Qmax = Cmin (Tqi - qu) (529)

Onde C,;, € a capacidade calorifica menor, podendo ser igual a capacidade do fluido frio
(Cr) ou a capacidade do fluido quente (C, ) segundo a que for menor. Enquanto 7;; e Ty sdo,
respectivamente, as temperaturas do fluido quente que ingressa no trocador de calor e do
fluido frio que sai dele. As capacidades calorificas do fluido frio e do fluido quente sdo

calculadas com as equacdes 5.30 ¢ 5.31.

C,=m,C,, (5.30)

C =m,C

q p.q

(5.31)

Finalmente a efetividade do trocador de calor ¢ definida com a aplicacao da equagdo 5.32:

E=7T— (5.32)

Para o caso do trocador de calor de solucao do sistema da figura 5.1, a efetividade pode

SE€r €Xpressa Comao:

o Cro3(T3—T,) _ C,as(T, —T5)
Cmin(T4_T2) Cmin(T4_T2)

(5.33)
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Os calculos realizados indicaram que C,;, = C, 4 5. Entdo a efetividade do trocador de

calor de solucao pode ser calculada mediante:

_ (T4 B Ts )
(T,-T,)
Bomba de solucao:
m> =mi
XLiBr;Z = XLiBr;l

V;/bisol :’;11 V1(P —P

alta baixa )

Wy s =mi(hy, —hy)
Equacoées de transferéncia de calor

Gerador

(5.34)

(5.35)
(5.36)

(5.37)

(5.38)

No caso do gerador, ndo ¢ considerado o efeito da temperatura do fluido sub-resfriado que

ingressa no ponto 3 da figura 5.1. No seu lugar foi considerada, como temperatura de ingresso do

fluido frio, a temperatura de satura¢do correspondente a pressdo e a concentracdo de LiBr no

ponto 3. Essa temperatura ¢ a mesma do ponto 7 (Herold et al., 1996). Desta maneira, a

temperatura media logaritmica no gerador ¢ calculada através da equagao 5.40.

0 a = UA,, ATml

gera gera

sty TmT) =T, -T)

gera h’l(j,ll_T4j
le_T7
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Na figura 5.3 podem ser observadas as temperaturas envolvidas na equagdo 5.40 em funcao
da taxa de transferéncia de calor acumulada no gerador segundo os resultados obtidos na

simulacao do sistema.

105

100 | o

(e}
()}
I

Temperatura [°C]
oo (e}
(&) o

(]
o
I

75 T T T T T
0 100 200 300 400

Taxa de transferéncia de calor acumulada - gerador [kW]

Figura 5.3: Diagrama da transferéncia de calor no gerador
Condensador
O diagrama de temperaturas do condensador ¢ apresentado na figura 5.4 e a diferenca de

temperaturas média logaritmica ¢ definida com a equacdo 5.42. Nesta equagdo nao ¢ considerado

o efeito da temperatura da parte sobre-aquecida (77— Ts) (Herold et al., 1996).

=UA_  ATml 5.41
cond cond cond
ATml :(Ts_Tls)_(Ts_Tlo)
o T, - T 5.42
In| 22018 (5.42)
Ts _Tle

&9



Temperatura [°C]

80

70 -

60 -

0 50

100

150

200

250

300

350

Taxa de transferéncia de calor acumulada - condensador [kW]

Figura 5.4: Diagrama da transferéncia de calor no condensador

Evaporador

No caso do evaporador, a diferenga de temperatura média logaritmica ¢ expressa através da

equacdo 5.44. A figura 5.5 apresenta o diagrama do trocador de calor.

Temperatura [°C]

12 A”

10 - | a
: o 18
67 —@
4® |
10 9
2 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
0 50 100 150 200 250 300

Taxa de transferéncia de calor acumulada - evaporador [kW]

Figura 5.5: Diagrama da transferéncia de calor no evaporador
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0,y = UA,,, ATml (5.43)

evap evap
_ (7;7 _Tl())_(TIS _T9)

- 1 T2 = To (5.44)
TIS _T9

ATml

Absorvedor

A diferenca de temperatura média logaritmica, no caso do absorvedor, ¢ expressa através da
equacdo 5.46. A figura 5.6 mostra o diagrama. Neste trocador de calor ndo ¢ considerado o efeito
do fluxo em 10 (Herold et al., 1996), uma vez que esse fluxo ¢ pequeno em comparagdo com 0s

fluxos de solugao.

Qabs = UAabSATmlabs (545)
ATml . = (T6 _T14)_(Tl _Tl3)
abs —
m(HJ (5.46)
Tl - 713
45
@
- 6
06' 40
©
5
® 35
] »
Q.
£
2 30 14
13
25 \ \ \ T
0 100 200 300 400

Taxa de transferéncia de calor acumulada - absorvedor [kW]

Figura 5.6: Diagrama da transferéncia de calor no absorvedor
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Bomba de agua de resfriamento

A poténcia da bomba de dgua de resfriamento pode ser calculada com a seguinte equagao:

m7 v, AP

W an = (5.47)

nbomba

A diferencga de pressio AP no trocador de calor (dentro do SRA) pode ser expressa como
(Bejan et al., 1996):
4L p,V4° 1 1

AP = f— +K ~V +K, =V, 5.48
th eV a5V (5.48)

Observacao: Nesta formulagdo sao considerados os efeitos relacionados ao atrito do fluido

para uma tubulagio de longitude L, assim como os efeitos de variagdo de pressdo na entrada e na

saida do trocador de calor, representados pelos coeficientes de perda de carga K. ¢ K.
Torre de resfriamento

A poténcia do ventilador da torre de resfriamento pode ser calculada através da equacao

5.49. Onde I./a, ¢ o fluxo de ar, em m3/h, e h,, € a diferenca de pressao, em m de ar.

3 p,,,gl}w h,

ernt - (549)
3600x}7vent

A razdo L/G indica a relagdo entre os fluxos madssicos de agua e ar. As torres de
resfriamento de tiro forgado sdo geralmente projetadas para trabalhar com valores da razdo L/G
entre 0,75 e 1,5 (Perry et al., 1973). A entalpia do ar na saida da torre (%,9) pode ser calculada

mediante a seguinte equagao:
hyy = hyy +4,1867L/ G(Tzz Ty ) (5.50)
A continuag¢do o fluxo volumétrico de ar pode ser calculado a partir do fluxo massico de ar.
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V. =3600v, nar (5.51)

O fluxo massico de ar pode ser calculado em fun¢ao do fluxo de ar seco (Eq. 5.52). A partir
dai, o fluxo de ar seco pode ser obtido a partir do balango de energia na torre de resfriamento (Eq.
5.54):

7’;1ar = (1+W20)’;1ar;seco (552)
M =mx (5.53)
ma2 (l’lzz - h23)+ mai I’l21 = Mar;seco (h20 - hl‘)) (554)

Onde /4,9 € hy sdo as entalpias de ar umido, em kJ/kg de ar seco.

O fluxo massico de agua de reposicdo (7;,,) € expresso como a diferenga do conteudo de

agua no ar entre a entrada e a saida da torre (Eq. 5.55). Também ¢ possivel calcular esse fluxo a
partir do fluxo de ar seco e das umidades especificas do ar (w) na entrada e na saida da torre (Eq.
5.56).

ma1 = mm,0,20— MH,0,19 (5-55)

mM21 = Mar;seco (W20 - W19) (556)

As umidades especificas nos pontos 20 e 19 podem ser calculadas através dos dados de

umidade relativa (?), pressdo (P), e da pressdo de saturagdo da agua em cada ponto Py, com a

seguinte equacao (Cengel e Boles, 1998):

L 0,6220.P,,

W=—m—
P-ogP. (5.57)

A pressdo de saturagdo ¢ obtida através da temperatura de bulbo imido. Na andlise foi

considerado que o ar que sai da torre de resfriamento, ponto 20, esta saturado.
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Calculo do coeficiente de performance COP

O coeficiente de performance nos equipamentos de refrigeragdo por absorc¢ao ¢ definido
como a razdo entre o efeito de resfriamento e a energia de entrada requerida. Segundo esta

definicdo para o sistema de simples efeito tem-se:

COP= 1___g&22L____

. (5.58)
Qgem + Wb _sol

Segundo Dorgan et al. (1995), no calculo do COP geralmente ndo é considerada a poténcia
elétrica auxiliar para operar bombas e ventiladores, uma vez que este consumo ndo ¢
significativo. Conseqiientemente o COP seria definido pela equacdo 5.59. Esta equacdo foi

apresentada também no item 3.1 do capitulo 3.

Qeva
copP=-——= (5.59)

Q gera
Sistema de queima direta

O caso do sistema de queima direta com gas natural também foi analisado. A figura 5.7

mostra o gerador do sistema de queima direta para o sistema de simples efeito.

27 GASES DE EXAUSTAO
< 25

GAS NATURAL

1 AR
26

“ GERADOR

sty

Figure 5.7: Esquema dos fluxos no gerador do sistema com queima direta
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Para a modelagem do sistema de queima direta, a combustao do gas natural ¢ considerada,
adotando-se um coeficiente de transferéncia de calor no gerador (”«:¢) de 0,84 (Dorgan et al.,

1995), e uma eficiéncia de combustdo (77coms) de 0,82 (ENGR, 2007). Desta maneira a

transferéncia de calor no gerador pode ser relacionada com o consumo de gas (v ). E

importante ressaltar que foi considerada apenas a perda de energia constituida pela entalpia dos

gases de exaustao, principal fonte de perdas.

Qg = ncombntc;g Vgas PC]gas (560)

Também, pela primeira lei da termodindmica em uma reagdo de combustao tem-se:

- Qg = Hprodutas - Hreagentes (56 1)

Onde:

Hprodutos = Nco2;prod hCOZ;prud + N H20;prod hHZO;prod + N N2;prod hNZ;prud + N 02;prod hOZ;prod (562)

H reagentes = Nctiagas Nt s,gas + N1 6:gas NC2116:gas + N C318:as MC3HS:gas + M 02:0as B O2:ar + N N2:0a5 B N2:ar

(5.63)

Considerando como dado a temperatura e pressdo dos reagentes (7= 125 = 25°C, a T, =
Trs = 29°C e Py = Por = 101,325 kPa) pode ser determinada a temperatura dos produtos (7%;)
através da equacao 5.61 (temperatura adiabatica dos produtos de combustao).

Para o calculo do fluxo volumétrico dos produtos e dos reagentes em base molar ¢
considerada a seguinte reacdo de combustdo, onde foram levados em conta os principais

componentes do gas natural:

YVeraeasCHy + YernogasColl s TV csnseas CHg +a(l+¢,)(0,210, +0,79N,) — pCO, +...

..+rH,0+sN, + 10, (5.64)
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Considerando como dado o excesso de ar e, = 10% (Engineering Tool Box, 2007) e a
fragao molar do CH,, C>Hs C3Hg no gés natural, podem ser calculados os demais coeficientes
estequiométricos da equacao de combustao (p, r, s, ), € com estes coeficientes as fragdes molares
dos produtos da combustao podem ser calculadas.

O fluxo molar e massico de gés ¢ calculado através das equacdes (5.65) e (5.66)

Ngas =V gas pgas /Mgas (565)

Mgas = M25 = Vgas ,Ogas (566)

Enquanto o calculo do fluxo massico de ar ¢ baseado na equagao (5.67)

Mar = M26 :a(1+€ar)ngas Mar (567)

Quanto aos produtos da combustdo, os fluxos molares de cada um sao calculados

multiplicando o fluxo molar de gas pelo coeficiente estequiométrico de cada produto.

Nco2prod = P MNgas (5.68)
Hi203m0d = I Tga (5.69)
RN prod = S Mgan (5.70)
R o2somod = ! Mga (5.71)

Tendo ja calculadas as fragdes molares dos produtos de combustao obtém-se a massa molar

dos produtos, considerando estes como uma mistura de gases ideais.

MP"U‘J = yCOZ;pmd MC02+ yHZO;pmd MH20+ yNZ;prad MN2+ yOZ;pmd M02 (572)

Finalmente, o fluxo massico dos produtos da combustdo pode ser calculado da seguinte

maneira:

M prod = Nl27 = (nCOZ;prud + NH20;prod + NN2;prod + N 02;prod )Mprad (573)
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5.1.2 Sistema de duplo efeito
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Figure 5.8 — Sistema de refrigeracio por absorcao de duplo efeito com torre de

resfriamento
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Fonte: Herold et al.,1996
Figure 5.9 — Diagrama do ciclo de refrigeracio por absorcio de duplo efeito
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De maneira similar ao caso anterior foram utilizadas equacdes de balangos de energia e

massa. Equacdes de transferéncia de calor também foram utilizadas:

Gerador de alta:

o = mo (5.74)
e (5.75)
Balanco de LiBr
s X s = mis X (5.76)
O e = 117 By + 118 Iy —mss (5.77)
0ot = ma1 (g — i) (5.78)

Trocadores de calor de solucao:

Trocador de calor de solucdo 1

ms =ms (5.79)
ms = ma (5.80)
Q,c;m“ —m; (hy —h,) (5.81)
Q,c;m“ — ms (hy —hy) (5.82)
Trocador de calor de solugdo 2
mis = mi (5.83)
s = mu (5.84)
O =11 (s —hyy) (5.85)
O = mis(hyy — Iy (5.86)
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A efetividade dos trocadores de calor de solugdo no sistema de duplo efeito ¢ calculada de

maneira similar ao de simples efeito. A capacidade calorifica menor resultou, nestes casos, ser

igual a capacidade do fluido quente C,;, = C,,.

Gerador de baixa — condensador de alta

Balanco de LiBr -

Condensador

m3+mie = ma+mi+my

mi7 = mis

L]
ms X p.s+mie X p g =maXp  +mnX; g,

XLiBr;ll = XLiBr;3 = XLiBr;lZ = XLiBr;13
XLiBr;4 = XL[Br;lS = XLiBr;16 = XLiBr;l4
I, =T,

h3 ms+ /’l16 mie + h17 m7 = /’l4 ms+ /’ll1 mun+ /’l18 mig+ ]’l7 mri

Qgera;baixa =m (hl7 - hlS)

ms =m7+mio

M6 = N2s

and =my h7 + Mo ]’l19 —msg hs

O g =M25(hys — hy5)
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Valvulas de expansao de refrigerante

Ny = ms
mi9 = mis
hg = h,
h18 = h19
Evaporador
nio = mo
mag = ma7
Qevap = m9(h10 - h‘))
Qevap =m2 (h27 - h28)
Absorvedor

miy =mio+ mse

M4 = NM23

O s = Mo by +me hg —mi h,

O s = m23(hyy —hy)

Valvulas de expansao de soluciao

Me = Ms
Mic = Mis
hs = hy
hlé = hlS
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Bombas de solucio

ma = m; (5.117)

W s =m0V, P = Po) T (5.118)
W s =mi(hy —hy) (5.119)

miz = mu (5.120)

W iz =muvy, (P, —P. )7, (5.121)
W sz = mi(hy —hy,) (5.122)

Bomba de agua de resfriamento

mao = ma1 (5.123)

m31 = M+ mzs (5.124)

W ax = mso(hy —hy)/n, (5.125)

W ap =0V (5.126)

Mhombe

A diferenca de pressio AP da equagdo 5.126 ¢ calculada de maneira similar a de simples

efeito (equacdo 5.48).
Equacdes de transferéncia de calor
As equagoes utilizadas para o calculo da temperatura média logaritmica no sistema de

duplo efeito sdo definidas levando em conta as mesmas consideragdes utilizadas no caso do

sistema de simples efeito, as quais sdo aplicadas também por Herold et al. (1996). Assim, tem-se:
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Gerador de alta

Qgera;alta = UAgem;alta ATngera;alta (5 127)
(L, -1,,)— (I, -T},)
ATmlgem;alm — 21 14 22 17
ln[Tm —TMJ (5.128)
Tzz - 7;7
Gerador de baixa — Condensador de alta
Qbaixa;gem = UAbaixo;gera ATmlbaixu;gera (5 . 129)
ATml _(Tls_T4)_(T18_T7)
baixo;gera ~
‘ h{Tlg—nj (5.130)
T18 - T7
Condensador
Qcond = UAcondATMZcond (5 1 3 1)
ATml _(T;_TZS)_(TS_TZ())
cond
h{Tg _Tzs] (5.132)
Ts - T26
Evaporador
Qevap = UAevapATrnlevap (5 1 33)
ATml :(Tz7_Tlo)_(Tzs_T9)
’ m(Tw —Tlo] (5.134)
Tzs - T9
Absorvedor
Qabs = UAabsATmlabs (5 1 35)
ATml . = (T6 _T24)_(T1 _T23)
abs —
ln(Ts - TMJ (5.136)
Tl - T23
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Torre de resfriamento
O procedimento de calculo para a torre de resfriamento ¢ feito de maneira similar ao do

sistema de simples efeito.

Calculo do coeficiente de performance COP

O coeficiente de performance neste caso ¢ definido levando em conta as mesmas

consideragdes adotadas no caso do sistema de simples efeito. Assim tem-se:

Qeva
Considerando as demandas das bombas: CoP=- e . (5.137)
Qgem;alta + Wb_sol;l + Wb_sol;Z
. . COP _ Qevap
Sem considerar as poténcias das bombas: = (5.138)
Qgem;alta

Sistema de queima direta

O caso do sistema de queima direta com gés natural também foi analisado para o sistema de

duplo efeito. A figura 5.10 mostra o gerador do sistema de queima direta

37 GASES DE EXAUSTAO
-+ 35

17 J GAS NATURAL

ﬁ AR
36

13/ /14

/

Figura 5.10: Esquema dos fluxos no gerador do sistema de duplo efeito com queima direta

Os célculos relacionados ao sistema de queima direta do sistema de duplo efeito sdao
realizados seguindo a mesma metodologia utilizada no caso do sistema de simples efeito com

queima direta.
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5.2 Analise exergética

Para a analise exergética foram calculadas as exergias de cada fluxo do sistema. Para o
calculo da exergia da solugdo agua-brometo de litio o procedimento descrito no capitulo 4 foi
seguido.

As irreversibilidades em cada componente do sistema foram calculadas por médio do

balanco de exergia (Kotas, 1995).

1= maex, -Ymaex, - 1-=2 |-,
Zm ex,, Zm ex,, Q( TJ (5.139)

Uma vez que esta analise estd considerando equipamentos adiabdaticos, o terceiro termo da
equacado anterior (5.139) € zero.

Para o célculo das eficiéncias exergéticas ¢ utilizado o conceito de eficiéncia racional
(Kotas, 1995).

_ Produto
Insumo

ex

(5.140)

Esta definicao ¢ aplicada em componentes onde ¢ possivel definir um “produto exergético”,
por outro lado, em equipamentos dissipativos ¢ utilizada a eficiéncia exergética das entradas e das
saidas. Como ja foi dito antes, ndo foi considerada troca de calor com o meio, conseqiientemente,

o terceiro termo do numerador e do denominador na equagao 5.141 ¢ nulo.

B me ex, W +0,, e,

Zmen ex,, *Wea +0,, Near

G (5.141)

A eficiéncia de Carnot (”7c.r ) é definida através da equagdo 5.142 onde, T € a temperatura de

referéncia e 7y ¢ a temperatura da fronteira onde acontece a troca térmica.
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(5.142)

Desta maneira, foi definida a efici€éncia racional para o gerador, o evaporador, as bombas,

os trocadores de calor de solugdo e para o sistema total.

A eficiéncia exergética das entradas e saidas foi utilizada para calcular o desempenho da

torre de resfriamento, do absorvedor, das valvulas de expansdo de solugdo e do refrigerante.

Sistema de simples efeito

Para o sistema de simples efeito ¢ definida a eficiéncia de entradas e saidas para:

Ex  + Ex,
Condensador: g excond o o
Ex +Ex,

_ Ex, + Ex,,
Ex,, + Ex, + Ex,,

Absorvedor: G exiabs

Ex
Vilvula de expansao de refrigerante: Coxar = Exg
8
Ex,
Viélvula de expansio de solugdo: e =
Ex
EXx,,

Torre de resfriamento: é,ex:tre -
ernt+ Ex22 + Ex21

A exergia do fluxo 19 foi considerada nula e a do fluxo 20 foi considerada perdida.

Enquanto a eficiéncia racional foi definida para os seguintes componentes como:

. . Ex, + Ex, — Ex,
Gerador sistema acionado por agua quente: Nexigera =
Ex,, — Ex,,
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_ Ex, + Ex, — Ex,

Gerador sistema de queima direta: N ex;gera = Ex (5.149)
qu
_ ExlS - Exn
Evaporador: Nevievap = Ex, — Ex,, (5.150)
_ Ex, —Ex,
Bomba de solugao: Mexiv_sor = (5.151)
Wbisol
3 _ Ex; - Ex,
Trocador de calor de solugao: Mexie = Ex, — Ex. (5.152)
_ Ex,, — Ex,,
Bomba de 4gua de resfriamento: ~ Texs_ar =, (5.153)
beAR
B Ex —Ex,,
Slstema total: nex;sistemz;t()tal - . . . (5 1 54)
Exll - Ex12 + ernt + WbiAR'i‘ Wbisol
3 Ex,, — Ex,,
Sistema total queima direta: exisistenasorat2 = (5.155)

Ex25 + ernt+ Wb_AR+ Wb_sol

Sistema de duplo efeito

Para o sistema de duplo efeito a eficiéncia de entradas e saidas para os seguintes

componentes ¢ definida como:

Condensador de baixa: Cevicond = B+ B, (5.156)
Ex,, + Ex, + Ex,,

Viélvula de expansio de refrigerante 1: & ooy = f?_jz: (5.157)

Viélvula de expansio de refrigerante 2: & orrn = %1: (5.158)

Absorvedor: € exsabs £ + B (5.159)

Ex,, + Ex,; + Ex
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B Ex,

Vilvula de expansao de solugdo 1: G onst = Ex (5.160)
5
Ex,
Vilvula de expansao de solugao 2: Cexwsr = Ex (5.161)
15
B Ex,,
Torre de resfriamento: Cevt_ar = (5.162)
Wbivent‘f‘ Ex34 + Ex29
Aqui também a exergia do fluxo 32 foi considerada nula, e a do fluxo 33 perdida.
Enquanto as eficiéncias racionais foram definidas para os seguintes componentes:
Gerad q Ex,, + Ex,, —Ex,, 5163
erador sistema acionado por vapor: N ex;gera = )
por vap @ Ex, - Ex,, (5.163)
. ) ) EXx; + Ex,, — Ex;;
Gerador sistema de queima direta: Nexigera = Ex (5.164)
35
Ex, + Ex, — (Ex;)
Gerador de baixa — Condensador de alta:  7ev.gerapaiva = E (5.165)
X7~ Exlx
. _ Ex; - Ex,
Trocador de calor de solu¢do 1:  Mexyien = Ex, — Ex, (5.166)
o _ Ex13 - Exlz
Trocador de calor de solugao 2:  Mevyen = Ex,, — Ex,, (5.167)
_ Ex,s— Ex,,
Evaporador: Neovap = Ex, — Ex, (5.168)
Ex, — Ex,
Bomba de solugdo 1: Mexs _sor1 = (5.169)
Wb_sol;l
_ Ex,, - Ex,
Bomba de solugao 2: Mexp _sor2 =% (5.170)
Wbisol;Z
Ex,, — Ex;,
Bomba de 4gua de resfriamento: ~ Tevs_ar =+ (5.171)
Wb_AR
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Ex,, —Ex,,

Slstema total: nex;sistemz;t()tal -

L] L] . (5.172)
Ex21 - Ex22 + ernt + WbiAR'i‘ Wbisol

Ex,; — Ex,,

Sistema total queima direta: exisistemarorat2 =

Ex35 + ernt + Wb_ AR + Wb_sol;l + Wb _sol;2

(5.173)

Observacdo: Para o calculo da exergia do gas natural, as propriedades sdo calculadas
considerando o mesmo como uma mistura de gases ideais. Foram considerados nos calculos os
trés principais componentes: metano, etano € propano. Assim, para o calculo da exergia quimica

tem-se:

_ v ~0 ~0 ~0
exch;gas;natural - 1/Mgas [yCH4;gas8CH4 + yCZHé;ga‘v8C2H6 + yC3H8;gas8C3H8 ...

B (5.174)
e R TO(yCH4;gas ln(yCH4;gas ) + yCZH 6;gas hl (yCZHG;gas) + yC}HS;gaS ln (yCBHS;gas))]
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5.3 Resultados

Na tabela seguinte sdo apresentados os resultados da analise do sistema de refrigeragdao por

absor¢ao de simples efeito.

Tabela 5.1 — Condic¢oes de operaciao em cada ponto do sistema de simples efeito

Pto h m P X T Xvigr s exph Exph exq Exq exto Exto
[kJ/kg] | [kg/s] | [kPa] [°C] | [%LiBr]  [kJ/kg-K] | [kJ/kg] [kW] | [kJ/kg] | [kW] | [kJ/kg] [kW]
1 84,7 1,8 0,823 0 33,8 55,6 0,207 0,165 | 0,2963 | 502,7 |904,9  502,9 905,2
2 84,8 1,8 7,91 33,8 55,6 0,207 0,170 | 0,3064 | 502,7 |904,9  502,9 905,2
3 144,2 1,8 7,91 63,1 55,6 0,392 4,5 8,051 502,7 1 904,9 | 507,2 912,9
4 205,6 1,7 7,91 0 85,7 60,1 0,486 10,4 17,36 564,6 | 939,9 | 575,11 957,3
5 141,4 1,7 7,91 52,5 60,1 0,298 2,2 3,641 564,6 1 939,9 | 566,8 943,6
6 141,4 1,7 0,823 | 0,007 | 43,3 60,1 0,303 0,6 0,9711 | 564,6 |1 939,9 | 565,2 940,9
7 2641,6 0,14 7,91 76 0 8,430 132,9 17,98 49,96 6,759 | 1829 24,74
8 173 0,14 7,91 0 41,3 0 0,590 1,7 0,2307 | 49,96 6,759 | 51,66 6,989
9 173 0,14 0,823 | 0,062 | 4,2 0 0,624 -8,6 -1,161 49,96 | 6,759 | 41,38 5,598
10 2508,2 0,14 0,823 1 4,2 0 9,045 -184,0 -24,9 49,96 | 6,759  -134,1 -18,14
11 419,3 13,6 | 4247 100 1,307 34,3 466,4 49,96 | 679,4 | 84,25 1146
12 386,9 13,6 145,2 92,4 1,220 27,8 378,3 49,96 6794 77,78 1058
13 121,9 23 4247 29 0,423 0,4 10,02 49,96 | 1149 | 50,39 1159
14 140,2 23 145,2 33,4 0,484 0,5 12,32 49,96 | 1149 | 50,49 1161
15 121,9 23 4247 29 0,423 0,4 10,02 49,96 | 1149 | 50,39 1159
16 136,4 23 145,2 32,5 0,471 0,4 10,01 49,96 | 1149 | 50,39 1159
17 50,8 13,46 | 4247 12 0,180 1,5 20,8 49,96 | 6724 51,5 693,2
18 27,3 13,46 | 1452 6,5 0,098 2,6 34,48 49,96 | 672,4 | 52,52 706,9
19 74,4 32,1 101,3 29 5,870 0,1 2,91 0 0 0,09226 2,91
20 99,6 32,4 101,3 30 5,954 0,7 22,58 0 0 0,7158 22,58
21 121,6 0,2975 | 101,3 29 0,423 0,1 0,0331 | 49,96 14,86 | 50,07 14,9
22 138,3 46 101,3 33 0,478 0,4 20,29 49,96 | 2298 50,4 2318
23 121,6 46 101,3 29 0,423 0,1 5,117 49,96 | 2298 | 50,07 2303
24 122,1 46 4247 29,1 0,423 0,4 20,19 49,96 | 2298 50,4 2318
25 8,3 0,0124 | 101,3 29 10,83 0,057 0,001 51254 | 635,5 51254 635,6
26 74,4 0,2413 | 101,3 29 5,87 0,092 0,022 0 0 0,09226 | 0,0223
27 685,1 0,2527 | 101,3 609,4 8,435 310,6 78,49 65,36 | 16,52 376 95,01

Na tabela 5.2 sdo apresentados os resultados de calores trocados, irreversibilidades e

eficiéncias exergéticas em cada componente do sistema de simples efeito.
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Tabela 5.2— Calores trocados, irreversibilidades e eficiéncias exergéticas: Sistema de

simples efeito

I I(a) 1(b) nex Cex
C ¢ Q
omponente kW kW % % % %
Trocador de calor de solugdo 106,96 5,98 5,66 1,07 56,44 -
Condensador 333,99 17,75 16,82 3,18 - 98,5
Evaporador 315,93 10,05 9,52 1,80 57,64 -
Absorvedor 422,13 15,33 14,52 2,75 -- 99,26
Valvula de expansdo de refrigerante - 1,39 1,32 0,25 - 80,09
Vélvula de expansdo de solugdo -- 2,67 2,53 0,48 - 99,72
Bomba de 4gua de resfriamento -- 9,826 9,31 1,76 60,53 -
Bomba de solugdo -- 0,0015 0,001 0,0003 48,38 -
Torre de resfriamento 756,11 23,69 22,44 425 - 98,03
Gerador: acionado por agua quente 440,17 18,87 17,88 - 78,56 -
Gerador: com queima direta 440,17 471,4 - 84,5 10,88 -
Sistema global: acionado por dgua
quente -- 105,56 100 - 10,84 --
Sistema global: de queima direta -- 558,09 -- 100 2,03 --
(a) Porcentagem de irreversibilidade no sistema acionado por agua quente
(b) Porcentagem de irreversibilidade no sistema de queima direta
O Sistema acionado por agua quente B Sistema de queima direta
100
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Figura 5.11: Irreversibilidade em cada componente do sistema de simples efeito, em
porcentagem
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O Eficiéncia racional W Eficiéncia de entradas e saidas
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Figura 5.12: Eficiéncia exergética em cada componente do sistema de simples efeito, em
porcentagem

O coeficiente de performance para o sistema de simples efeito analisado resultou
COP=0,72; segundo a equagdo 5.58, para uma capacidade de resfriamento de 315,9 kW (89,9
TR) e um consumo de gés natural de 0,01697m’/s - equivalente a 0,6796 m>/(h TR) ou 0,1934
m’/(h kW) no caso do sistema de queima direta.

A agua de reposi¢ao resultou em um consumo de 0,2975 kg/s,que seria equivalente a 11,91
kg/(h TR) ou 3,39 kg/(h kW). Segundo a tabela 5.2 e a figura 5.11, os elementos que contribuem
mais para gerar irreversibilidade no sistema acionado por dgua quente sdo: a torre de
resfriamento, o condensador, o absorvedor e o gerador,.No sistema de queima direta ¢ o gerador
quem apresenta a maior geracao de irreversibilidade (84,5% da irreversibilidade total do sistema
de queima direta).

E importante observar nos resultados que a eficiéncia exergética do sistema global de
queima direta foi bem baixa (2,03%), por outro lado as eficiéncias de entradas e saidas,
calculadas para os componentes dissipativos, foram altas (mais do que o dobro em relagdo ao
respectivo sistema de compressdo de vapor), uma vez que as correntes de exergia envolvidas

apresentam valores numéricos altos e as irreversibilidades geradas nao representaram um
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porcentual muito significativo. Além disso, a andlise pela segunda lei mostra claramente que o
acionamento com um fluido de baixa exergia (dgua quente) ¢ bem mais conveniente que a

queima direta.
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5.3.1 Resultados sistema de duplo efeito

Na tabela 5.3 sdo apresentadas as condi¢des de operacdo do sistema de refrigeragdo por

absor¢ao de duplo efeito.

Tabela 5.3 — Condicdes de operacdo em cada ponto do sistema de duplo efeito

| H m P X T Xvigr s exph Exph exq | Exq exto Exto
kJ/kg | kgls kPa °C %LiBr | kJ/kg-K | kJ/kg kW kJ/kg kW kJ/kg kW
1 86,7 1,764 | 0,869 0 34,71 | 55,576 | 0,2125 | 0,2195 | 0,3872  502,9  887,2 503,2 887,6
2 86,7 | 1,764 | 4,985 34,71 | 55,576 | 0,2125 | 0,2233 | 0,3938  502,9 887,2 503,2 887,6
3 123,5 | 1,764 | 4,985 52,91 55,576 | 0,3286 2,4 4,233 | 502,9 | 887,2 505,3 891,4
4 187 1,63 4,985 0 75,98 60,14 | 0,4319 | 7,436 12,12 | 565,6 | 922 573 934,1
5 1472 | 1,63 4,985 55,35 60,14 | 0,3144 | 2,667 4,347 | 565,6 922 568,3 926,4
6 1472 @ 1,63 0,869 | 0,008 | 44,53 | 60,14 0,3201 0,974 1,588 | 565,6 | 922 566,6 923,6
7 126239 0,06 4,985 66,39 0 8,591 67,09 4,032 | 49,96 3,003 117 7,035
8 137,5 | 0,134 | 4,985 0 32,83 0 0,4754 | 0,3207 | 0,04292 49,96 | 6,687 | 50,28 6,73
9 137,5 0,134 0,869 | 0,047 @ 4,95 0 0,4951 | -5,556 | -0,7438 | 49,96 | 6,687 | 44,4 5,943
10 | 2509,6 | 0,134 | 0,869 1 4,95 0 9,025 -176,6 | -23,64 | 49,96 6,687 -126,6 | -16,95
11 151,1 | 0,972 | 4,985 0 66,39 55,576 | 0,4116 | 5,274 5125 | 502,9 | 488,8 | 508,2 493,9
12 151,1 | 0,972 | 67,703 66,4 | 55,576 | 0,4116 | 5,335 5,185 | 502,9 | 488,8 | 508,3 494
13 | 219,8 | 0,972 | 67,703 99,43 55,576 | 0,6047 16,48 16,02 | 502,9 1 488,8 | 5194 504,8
14 316 0,898 | 67,703 0 141,49 | 60,14 | 0,7703 | 35,57 31,95 | 565,6 | 508 601,2 539,9
15 | 241,7 | 0,898 | 67,703 103,95 | 60,14 | 0,5824 17,25 15,5 | 565,6 | 508 582,9 523,5
16 | 241,7 | 0,898 | 4,985 | 0,019 78,54 60,14 | 0,5949 13,52 12,15 | 565,6 | 508 579,1 520,1
17 2740 | 0,074 | 67,703 130,43 0 7,704 4475 33 49,96 3,684 | 4975 36,69
18 | 373,1 | 0,074 | 67,703 0 89,08 0 1,182 25,25 1,862 49,96 | 3,684 75,2 5,546
19 | 373,1 | 0,074 | 4,985 | 0,097 32,83 0 1,245 6,352 | 0,4684 | 49,96 3,684 56,31 4,153
21 | 2746,4 | 0,129 | 475,717 1 150 6,838 712,2 91,71 49,96 | 6,434 7621 98,15
22 | 632,3 | 0,129 | 475,717 0 150 1,842 87,66 11,29 49,96 | 6,434 | 137,6 17,72
23 | 121,7 | 14,5 | 290,709 29 0,4226 | 0,3012 | 4,367 49,96 | 724,4 | 50,26 728,8
24 | 150,7 | 14,5 | 123,433 35,95 0,5177 | 0,8426 12,22 49,96 | 724,4 | 50,8 736,6
25 | 1217 18 290,709 29 0,4227 | 0,2844 | 5119 | 49,96 | 899,2 | 50,24 904,4
26 | 130,8 18 123,433 31,21 0,4531 | 0,2887 | 5,197 | 49,96 | 899,2 | 50,25 904,4
27 50,6 | 13,46 | 290,709 12 0,1804 1,411 18,99 49,96 | 672,4 | 51,37 691,4
28 26,9 | 13,46 | 123,433 6,38 0,09708 | 2,562 34,48 | 49,96 | 672,4 | 52,52 706,9
29 | 139,7 | 32,5 | 101,325 33,33 0,4821 | 0,4774 15,52 1 49,96 | 1624 | 50,44 1639
30 | 121,6 | 32,5 | 101,325 29 0,4227 | 0,1112 | 3,616 | 49,96 | 1624 | 50,07 1627
31 121,9 | 32,5 | 290,709 29,03 0,4231 | 0,3031 9,85 49,96 | 1624 | 50,26 1633
32 74,4 | 23,071 | 101,325 29 5,87 | 0,09226 = 2,091 0 0 0,09226 | 2,129
33 | 101,6 | 23,299 | 101,325 30,35 5,96 0,7755 17,58 0 0 0,7755 18,07
34 | 121,6 | 0,228 | 101,325 29 0,4227 | 0,1112 | 0,0254 | 49,96 | 11,41 | 50,07 11,43
35 8,3 0,008 | 101,325 29 10,83 0 0 51254 | 393,3 | 51254 393,3
36 74,4 | 0,149 | 101,325 29 5,87 | 0,09226  0,01377 0 0 0,09226 | 0,01377
37 | 366,99 | 0,156 | 101,325 609,9 8,435 311,2 48,68 | 65,36 | 10,22 | 376,6 58,9
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Na tabela 5.4 sdo apresentados os resultados de calores trocados, irreversibilidades e

eficiéncias exergéticas em cada componente do sistema de refrigeracao por absorcao de duplo

efeito.

Tabela 5.4— Calores trocados, irreversibilidades e eficiéncias exergéticas: Sistema de duplo

efeito.
Componente Q I 1(@) 1(b) nex Cex

kW kW % % % %
Gerador de baixa — Condensador
de alta 174,55 7,602 9,73 2,29 75,59 --
Trocador de calor de solugdo 1 64,89 3,935 5,04 1,18 49,39 --
Trocador de calor de solugao 2 66,76 5,62 7,19 1,69 65,84 --
Condensador 166,83 4,38 5,61 1,32 - 99,52
Evaporador 317,52 7,406 9,48 2,23 67,65 -
Absorvedor 423,02 11,22 14,36 3,38 -- 99,31
Valvula de expansao de
refrigerante 1 -- 0,7867 1,01 0,24 - 88,31
Valvula de expansao de
refrigerante 2 -- 1,393 1,78 0,42 - 74,88
Valvula de expansao de solugdo 1 -- 2,759 3,53 0,83 - 99,7
Valvula de expansao de solugdo 2 -- 3,349 4,29 1,01 - 99,36
Bomba de solugdo 1 -- 0,00096 0,0012 0,00029 49,48 --
Bomba de solugédo 2 -- 0,0049 0,01 0,00148 96,27 --
Bomba de 4dgua de resfriamento -- 4,066 5,21 1,22 60,53 -
Torre de resfriamento 589,85 16,97 21,72 5,11 -- 98,02
Gerador: acionado por vapor 272,26 8,624 11,04 - 89,28 -
Gerador: queima direta 272,26 262,6 -- 79,07 18,26 -
Sistema global: acionado por
vapor -- 78,12 100,0 - 15,43 -
Sistema global: com queima direta -- 332,1 -- 100 3,75 -

(a) Porcentagem de irreversibilidade no sistema acionado por vapor
(b) Porcentagem de irreversibilidade no sistema de queima direta

O coeficiente de performance para o sistema de duplo efeito analisado resultou em
COP=1,166; segundo a equacdo 5.138, para uma capacidade de 317,52 kW (90,31 TR's); e
consumo de gas natural de 0,0105 m3/s, que seria equivalente a 0,4186 m’/h-TR (0,119 m’/h-
kW).

Na tabela 5.4 o segundo trocador de calor de solucdo, valvula de expansdo de refrigerante,
bomba de solugdo e valvula de expansdo de solu¢do sdo referentes aos elementos da parte

superior do sistema, aqueles que trabalham entre a pressao alta e a pressdo intermédia.

114



O Sistema acionado por vapor B Sistema de queima direta

90,00
80,00
70,00
S 60,00 -
(]
T
©
T 50,00 A
S
£ 40,00
>
g
£ 30,00 1
20,00
10,00 -
0,00 -
2 N F S NN VO ¢
0*\ @o 6?0(1'&50 @6 9 PO c,?o c,?o c,?o c,?o & &Q}\ @50
& S 4&0@0 Q«'D‘&@ W s S & F
SE eSS S e e ¢ &
& O SRS S g I R
S & W o0 &L LSS K P
LEE fb‘éb (b&’b N R e bcz;’b
O O
Q,g*g’ &L &L G@.\Q Q)@.\Q @b‘z’ @b‘z’ &be
QO &)
@ PR @ \'bb ,%\A‘) %\4\) <
66 \40 . O N N

Figura 5.13: Irreversibilidade em cada componente do sistema de duplo efeito, em
porcentagem

No caso do sistema de duplo efeito, as eficiéncias exergéticas calculadas, segundo o critério
das entradas e as saidas, resultaram em um valor elevado pelas mesmas razdes que no sistema de
simples efeito.

Dos resultados de eficiéncia exergética obtidos foi observado que o sistema de duplo efeito
possui irreversibilidades menores em comparagao ao sistema de simples efeito, embora o sistema
de duplo efeito precise de temperaturas mais altas para operar (em relacdo ao sistema de simples

efeito). Cabe ressaltar que o sistema de duplo efeito tem custo de capital maior.
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Figura 5.14: Eficiéncia exergética em cada componente do sistema de duplo efeito, em
porcentagem

No caso dos sistemas acionados por dgua quente e por vapor, o elemento que apresenta
maior irreversibilidade ¢ a torre de resfriamento, uma vez que neste equipamento ocorre grande
perda de massa de dgua para o ambiente. A irreversibilidade da torre de resfriamento nestes casos
representa 22,4% e 21,7% da irreversibilidade total para o sistema de simples e duplo efeito,
respectivamente. Por outro lado, nos sistemas de queima direta o componente com maior
irreversibilidade ¢ o gerador, j4 que a reacdo de combustdo acontece neste componente. Nesse
caso, a irreversibilidade no gerador do sistema de queima direta representa 84,5% e 79,07% da
irreversibilidade total para o sistema de simples e duplo efeito, respectivamente.

O gasto de agua no sistema de duplo efeito foi de 0,228 kg/s, ou 820,8 kg/h, o que seria
equivalente a 9,088 kg/(h TR), um gasto significativo embora menor que no de simples efeito. E
importante mencionar que o consumo de agua na torre de resfriamento resultou significativo
(tanto no caso de simples como de duplo efeito). Entdo, ¢ possivel propor a utilizagao de “torres
secas”, as quais sdo torres de resfriamento onde a dgua a resfriar passa por dentro de tubos e o ar
¢ soprado do lado de fora. Apesar de serem grandes (bem maiores que uma torre imida), evitam

gasto de agua e por isso sdo consideradas ecologicamente mais corretas.
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Nas figuras 5.15, 5.16 € 5.17 ¢ apresentada a variagdo de alguns parametros do sistema de
refrigeragdo por absor¢dao de simples efeito, em fungdo da temperatura da fonte quente (nesse
caso, a temperatura da dgua quente que ingressa no gerador). Assim, na figura 5.15, podem ser
observadas as variacoes, do coeficiente de desempenho (COP) e do calor trocado no evaporador,
em func¢do de Ty, E interessante observar no grafico que o calor absorvido no gerador aumenta
em relacdo ao aumento de T,;. Nao obstante, o COP diminui, uma vez que o calor de insumo no

gerador também aumenta € em propor¢ao maior.
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Figura 5.15: Coeficiente de desempenho (COP) e calor trocado no evaporador (Qcyap) em
funcio da temperatura da fonte quente T;; no sistema de simples efeito

Na figura 5.16 sdo apresentados os calores trocados, em cada trocador de calor do sistema
de refrigeragdo por absor¢io de simples efeito, em fun¢do da temperatura T;;. E possivel
observar a magnitude de cada fluxo de calor em relagdo aos outros, assim, por exemplo, os fluxos
de calor no gerador e no absorvedor sdo os maiores, enquanto o fluxo de calor no trocador de
calor de solugdo (Qtc) ¢ o menor de todos. Pode ser observado também que todos estes fluxos de
calor aumentam em relagdo ao aumento da temperatura T ;.

Assim, um aumento na temperatura T, nos levaria a um sistema mais compacto uma vez

que teriamos um fluxo de resfriamento maior.
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Figura 5.16: Calores transferidos em funcio da temperatura da fonte quente, para cada
trocador de calor do sistema de refrigeracao por absorciao de simples efeito
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Figura 5.17: Temperaturas internas (T4, Ty, T9) no sistema de refrigeracao por absorc¢iao de
simples efeito em funcido da temperatura da fonte quente

Finalmente, a variacao de temperaturas internas no sistema, no gerador (T4), no absorvedor

(Ty) e do refrigerante na saida do evaporador (T;¢) ¢ apresentada na figura 5.17 . Pode ser
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observado que a temperatura no gerador (T4) aumenta em funcao da temperatura da fonte quente
(Ty1), enquanto a temperatura do refrigerante (T;¢) diminui. Por outro lado a temperatura no
absorvedor (T1) permanece quase constante.

A variacdo de alguns parametros do sistema de refrigeracdo por absorcao de duplo efeito
em funcao da temperatura da fonte quente (temperatura do vapor de insumo) € apresentada (ver
figuras 5.18, 5.19 € 5.20) .

No grafico 5.18 ¢ apresentada a variacdo do COP e do calor trocado no evaporador, € na
figura 5.19 os calores trocados, em cada trocador de calor do sistema, em fun¢do da temperatura
T,1. A figura 5.20 mostra a variacao das temperaturas internas do sistema de duplo efeito (as mais

significativas). As tendéncias das curvas sdo muito parecidas as do sistema de simples efeito.
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Figura 5.18: Coeficiente de desempenho (COP) e calor trocado no evaporador (Qcvap) em
funcio da temperatura da fonte quente T»; no sistema de duplo efeito
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Figura 5.19: Calores transferidos em funcio da temperatura da fonte quente, para cada
trocador de calor do sistema de refrigeracao por absorciao de duplo efeito
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Figura 5.20: Temperaturas internas (T4, T11, T1, T10) no sistema de refrigeracio por
absorcao de duplo efeito em funcio da temperatura da fonte quente
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Capitulo 6

Analise termoecondémica dos sistemas de refrigeragao por

absorcao H,O/LiBr de simples e duplo efeito

A base da teoria exergoeconOmica ¢ a consideracdo que a exergia ¢ uma medida objetiva do
valor termodindmico de um portador de energia. Além disto, ¢ considerado que ela esta
estreitamente relacionada ao valor econdmico do portador. Neste sentido, quando o objetivo ¢
atribuir um custo a um portador de energia, serd adotada a exergia (ndo a energia ou a massa)
como base no processo de atribui¢ao de custos.

Na andlise exergética sdo desenvolvidas técnicas com a finalidade de avaliar as
ineficiéncias termodinamicas do sistema em termos de destrui¢do de exergia e perdas de exergia.
No entanto, freqlientemente ¢ preciso conhecer quanto custam estas ineficiéncias, pois € util para
melhorar a efetividade do sistema, o que significa a redu¢do dos custos dos produtos finais do
sistema (Bejan et al., 1996).

A analise de custos exergéticos de um sistema ¢ baseada na “contabilidade” da destrui¢ao
de exergia, que por sua vez, esta ligada a concepcao do proprio sistema, € também a manutencao
e operacao dele.

No caso do sistema de refrigeracdo por absorcdo foi adotada a andlise funcional
termoecondmica (Frangopoulus, 1983 e 1987) e nao a teoria do custo exergético (Tsatsaronis,
1993 e Lozano e Valero, 1993), isto porque na analise funcional sdo consideradas as variagdes de
exergia (diferencgas) enquanto na teoria do custo exergético sdo consideradas as exergias de cada
fluxo. Esta escolha foi feita pois um fluxo de exergia negativo como 0s que se apresentam nestes
sistemas ocasionaria um custo negativo segundo a teoria de custo exergético o que ndo faria

sentido neste caso.
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6.1 Analise funcional com neguentropia - Considerando fluxos de exergia total

Um conceito ligado a estrutura produtiva dos sistemas térmicos € a neguentropia. A
neguentropia foi introduzida por Frangopoulos (1983) ao analisar um sistema de geracdo de
poténcia em um ciclo Rankine com a finalidade de mostrar a funcdo util dos equipamentos
dissipativos do sistema. Nesse ciclo, o condensador tem a fun¢do de retirar a entropia do sistema
que aumentou ao longo do ciclo, o que equivale dizer que o condensador fornece neguentropia.
Na figura 6.1 ¢ apresentado o diagrama T-s para o ciclo Rankine, onde pode ser apreciada a

neguentropia fornecida pelo condensador no processo de 4 a 1 (&rea achurada).

T

To

. —

Figura 6.1 — Diagrama T — para o ciclo Rankine. Neguentropia gerada no processo de 4 a 1
A neguentropia, no processo de 4 a 1, pode ser calculada com a seguinte equagao:

Neguentropia 4.1 = Ty(s4-51) (6.1)

A neguentropia ¢ introduzida na analise da estrutura produtiva de plantas complexas com o

objetivo de redistribuir os custos das irreversibilidades externas. Na estrutura produtiva, a

neguentropia ¢ um insumo para os volumes de controle, onde ocorrem aumentos na entropia dos
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fluxos que os atravessam, e um produto dos volumes de controle, onde ocorrem diminuigdes da
entropia dos fluxos que os atravessam (Alves L., 2007).

O conceito de neguentropia € utilizado nesta analise devido a presenga dos equipamentos
dissipativos como o condensador ¢ a torre de resfriamento.

Para a realizacdo desta andlise, foram revisados os trabalhos de Cerqueira S. (1999),
Gonzales R. (2004), Modesto M. (2004), e Alves L. (2007), os quais aplicam a analise funcional,
embora ndo para sistemas de refrigeracao.

Ha também os trabalhos de Misra et al. (2002) e (2005), nos quais ¢ aplicada a teoria de
custo exergético para sistemas de refrigeracao por absor¢cao H,O/LiBr, embora estes autores nao
tenham considerado a exergia quimica em seus calculos.

Accadia e Rossi (1998) realizaram um trabalho de otimizacdo termoeconOmica de uma
planta de refrigeracdo por compressao aplicando a teoria de custo exergético com neguentropia.

Para apresentar a metodologia, optou-se por fazer uma andlise global do sistema,
considerando apenas um volume de controle. Assim, a figura 6.2 mostra o sistema de refrigeragao
por absor¢ao com os insumos e o respectivo produto. Na tabela 6.1 sdo apresentadas as defini¢des

dos fluxos considerados na anélise.

BWBAR

BWVENT

SISTEMA DE REFRIGERAGAO POR R —
ABSORGAO + TORRE DE INSUMOS

RESFRIAMENTO
B1817 BARE

e o

PRODUTO

BWbs

B1112

Figura 6.2 — Esquema do sistema analisado considerando apenas um volume de controle
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Tabela 6.1 — Fluxos considerados na analise (1 volume de controle)

Sigla Natureza Equacao
Exergia adicionada ao fluxo de dgua gelada no
BI817 B1817 = EX;g — Ex,;
evaporador
B1112 Exergia adicionada ao sistema B1112 = £x, — Ex,,
BWbs Poténcia consumida na bomba de solugao BWhbs = W b sol
Poténcia consumida no ventilador da torre de .
BWVENT . BWVENT = .
resfriamento
BWBAR Poténcia consumida na bomba de agua de .
resfriamento BWBAR = W) ie
Exergia da agua de reposi¢do na torre de
BARE BARE = £X;,

resfriamento

Através do balango de custos exergéticos no volume de controle obtém-se:

B1817 =BWBAR  + BWVENT + BARE" + BWbs + B1112°

Considerando que os custos exergéticos dos insumos sao iguais as suas exergias:

B1112°=B1112

BWbs = BWbs
BWBAR = BWBAR
BWVENT = BWVENT
BARe’ =BARe

Finalmente:

B1817 =24,89 + 13,28 + 14,9 + 0,01331 + 88,02

B1817 = 141,1 kW

124

(6.3)

(6.4)
(6.5)
(6.6)
(6.7)
(6.8)




O custo exergético de um fluxo ¢ igual a quantidade de exergia necessaria para produzi-lo.
Assim, do célculo anterior pode ser percebido que sdo necessarios 141,1kW para produzir o fluxo
de resfriamento B1817.

Uma vez calculados os custos exergéticos dos fluxos, também pode ser calculado o custo

exergético unitario através da equacao 6.9.

ke=— (6.9)

Entdo, o custo exergético unitario de um fluxo indica o nliimero de unidades exergéticas
necessarias para produzir uma unidade exergética do fluxo em consideragdo. No caso do fluxo
B1817, o custo exergético unitario foi de 10,31.

Com isso, ¢ possivel fazer a reflexdo de que o valor de k& obtido para o efeito de
resfriamento seria diferente se fosse incluido na analise a consideracdo da exergia necessaria para

a producdo de poténcia e o fluxo de calor consumido no sistema.
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6.2 Calculo de custos exergéticos — Sistema de simples efeito

Para o caso do sistema de simples efeito foram considerados dois casos. O primeiro caso
considera o sistema de simples efeito de queima direta e, o segundo, considera o sistema de
simples efeito acionado por 4agua quente. No segundo caso ¢ considerado que o sistema de
refrigeragdo por absor¢do forma parte de um sistema de cogeragdo com motor a gas, desta
maneira, ¢ necessario fazer um calculo prévio para a determinagdo do custo exergético unitario
do insumo do sistema de refrigeracao por absorcao (custo exergético unitario da agua quente).

Na figura 6.3 ¢ apresentado o sistema de refrigeragdo por absorcdo de simples efeito
indicando os volumes de controle considerados para a analise termoecondmica. Nessa analise ¢
introduzido o conceito de “compressor térmico” (Wark, 1995). Conforme indicado na figura 6.3,
0 “compressor térmico” ¢ formado pelo conjunto das seguintes unidades: gerador, trocador de
calor de solu¢do absorvedor, valvula de expansdo e bomba de solucdo, e a sua fungdo ¢ levar o
fluido de trabalho, neste caso o refrigerante, de um ponto de baixa pressdo e temperatura (ponto

10) a condicdes de pressdo e temperatura maiores (ponto 7).

GERADOR I COMPRESSOR

I 16 I I 12* +11 r/ TERMICO
ICONDENSADOR I Lo

S Qe — I 4 I QZO I
r=-= ootd o
I 9 | /5 DE SOL'I(;I&O H |
lo , 2 6
19 |
RSN I AL :
174 118 | ABSORVEDOR I = I
| EVAPORADOR | 24 23 21
| | _TORRE DE RESFRIAMENTO_
) BOMBA DE AGUA DE RESFRIAMENTO © BOMBA DE SOLUGAO

> VALVULA DE EXPANSAO

Figura 6.3 — Volumes de controle considerados para a analise funcional termoeconémica

Na figura 6.4 ¢ apresentado o diagrama T-s do ciclo de 4gua, onde a fun¢do do compressor

térmico pode ser apreciada (processo de 10 até 7).
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A\

Figura 6.4 — Diagrama T-s do ciclo de agua para o ciclo de simples efeito

Na figura 6.4 pode ser observado, também, a geragdo de neguentropia no sistema, nos

processos de 10 a 7 e de 7 a 8. Assim tem-se:

Neguentropia total = Ty.(s;0—57) + To.(s7—Ss) (6.10)

A tabela 6.2 mostra os fluxos considerados na analise, € a tabela 6.3 os volumes de controle
adotados para aplicar a andlise funcional, assim como os respectivos insumos e produtos de cada
um deles.

Na figura 6.5 ¢ apresentado o diagrama funcional do sistema. Foram adotados 4 volumes de
controle e duas unidades virtuais: uma unidade distribuidora de exergia B e uma unidade
distribuidora de neguentropia S. As unidades virtuais estdo sendo consideradas como uma
combinagdo de junc¢ao e distribuicao de exergia no caso de B, e de neguentropia no caso de S.

Em relacdo aos volumes de controle, o volume 2 estd constituido pelo evaporador e pela
valvula de expansdao como uma s6 unidade, uma vez que a valvula de expansdo ¢ um elemento
dissipativo, cuja fungdo ¢ diminuir a pressdo para fechar o ciclo, e ¢ dificil definir um produto em
termos exergéticos ou de geragdo de neguentropia para esta valvula isolada (ja que esta valvula

consome neguentropia).
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Por outro lado o volume 3, chamado compressor térmico considera, como toda uma
unidade, o absorvedor, o trocador de calor de solugdo, o gerador, a bomba de solugdo e a valvula
de expansdo de solucdo. Essa unidade tem a finalidade de elevar a pressdao e temperatura do
refrigerante do ponto 10 ao ponto 7, € o produto da mesma foi definido como sendo a diferenca
de exergia entre esses dois pontos. Além disso, tem-se como produto a geracao de neguentropia
(S107). Os insumos dessa unidade sdo a exergia fornecida pela fonte quente (B25 no caso do
sistema de queima direta, ou B1112 no caso do sistema acionado por d4gua quente) e neguentropia
fornecida pelo distribuidor de entropia (S1413).

A torre de resfriamento ¢ uma geradora de neguentropia (S2224) e tem como insumo a
exergia fornecida pela bomba de agua de resfriamento (BWBAR), a poténcia do ventilador

(BWVENT) e da 4gua de reposi¢ao que ¢ consumida na torre (BARE).
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Tabela 6.2 — Fluxos considerados na analise

Sigla Natureza Equacao
Exergia adicionada ao fluxo de agua gelada no
B1817 BI1817 = Exig — Ex;
evaporador

S78 Neguentropia gerada no condensador q78 = ,;17 T,(s; —85)
S107 Neguentropia gerada no compressor térmico S107 = ,;110 T,(s0 —55)
S2224 Neguentropia produzida na torre de resfriamento S2224 = ,;122 T,y (Sy —S3y)
B2224 Exergia consumida na torre de resfriamento B2224 = Ex,, — Ex,,

Exergia adicionada ao refrigerante no compressor
B710 o B710 = £x; — EXyq
termico

B78 Exergia consumida no condensador B78 = Ex; — Ex;
B810 Exergia consumida no evaporador B810 = Ex, — Ex,
S1615 Neguentropia consumida no condensador S1615 = ,;116 T,(s16 = S15)
S1413 Neguentropia consumida no compressor térmico S1413 = ,;11 o Ty (5y, = S13)

S108 Neguentropia consumida no evaporador S108 = ,;110 T, (510 — 55)

Exergia adicionada no compressor térmico — Caso do
B1112 . , , B1112 = £x,, — Ex,
sistema acionado por dgua quente
Exergia adicionada no compressor térmico — Caso do
B25 . L B25 = Exy
sistema de queima direta
BWbs Poténcia consumida na bomba de solugao BWhbs = W b sl
Poténcia consumida no ventilador da torre de .
BWVENT . BWVENT =y
resfriamento
BWBAR @ Poténcia consumida na bomba de 4gua de resfriamento BWBAR = V;/[FAR

BARE Exergia da agua de reposicao na torre de resfriamento BARE = Ex,,
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Tabela 6.3 — Tabela de insumos e produtos para analise funcional

Volume de controle Produtos Insumos
1. Condensador S78 B78 + S1615
2. Evaporador + Vélvula de expansao B1817 B810 + S108
3. Compressor Térmico — Sistema
' B710 + S107 B1112 + BWbs + S1413
acionado por agua quente
3. Compressor Térmico — Sistema de
) ) B710+ S107 B25 + BWbs + S1413
queima direta
) B2224 + BWBAR +
4. Torre de resfriamento S2224 BWVENT+BARE
+
o E
‘ S1615 \
s108 | CONDENSADOR™® "~~~ ~~~— i
i ! | s78 ||| BWBAR
‘ ! e
Y B78 o
[l
B1817 VE BS10 /’ ~ "\ s2224 |TORREDE BWVENT
~= | EVAPORADOR = )5 .S /=~~~ | RESFRIAMENTO ~g-reeeenee
2 N \I ,,,,,‘/6 4
N BARE
B710 L r— I
| |
| |
s107' |
COMPRESSOR TERMICO [~ |
3 .
i I si413 FLUXO NEGUENTROPICO
'''''''' -~ INSUMOS
i : EXERGIA
B1112 BWbs

ou
B25

Figura 6.5 — Estrutura produtiva para a analise funcional do sistema de refrigeracao por

absorcao de simples efeito

Quanto as equagodes estabelecidas para o calculo dos custos exergéticos de cada fluxo,

assim como dos custos exergéticos unitarios, seguem as seguintes consideracoes:
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Evaporador + Vilvula

B810" + S108™ - B1817 =0

Condensador

B78 +S1615 -S78 =0

Compressor Térmico

Sistema acionado por agua quente:

B1112°+ BWbs + S1413"-B710 - S107 =0

Sistema de queima direta:

B25 + BWbs + S1413"-B710 - S107 =0

Torre de resfriamento

BWBAR" + BWVENT + BARE - $2224" +B2224" = 0
Juncdo de exergias

B710°- B810" - B78" - B2224*=0

Juncdo de neguentropias

$2224" + 878 +S107 - S1413™ - S1615 -S109 =0
Fluxos que saem das juncoes tem o mesmo custo exergético unitdrio
B810°/B810 = B78"/B78 = B2224°/B2224
S16157/S1615 =S1413"/S1413

S16157/S1615 = S108°/S108

S107°/S107 = $787/S78

Insumos do sistema tém custo exergético unitdrio (k=1) no sistema de queima direta
B35 = B35

BWbs = BWbs

BWBAR = BWBAR

BWVENT = BWVENT

BARe = BARe
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6.3 Sistema de refrigeracio por absorcio de simples efeito em um sistema de cogeracio

Para o caso do sistema acionado por agua quente ¢ necessario fazer uma analise da planta
de cogeracdo para calcular o custo exergético do insumo do sistema de refrigeragao por absor¢ao
(agua quente). Os dados utilizados para este calculo foram extraidos da proposta, de sistema de
cogeracao que seria instalado no Hospital Estadual de Sumaré, feita pela Union Rhac e Koblitz a

CPFL (Union Rhac e Koblitz, 2005).

scl - sc?
210°C

=

sc8 iR AT T A
ELETRICIDADE

— r—| CALDEIRA-T

sch

GAS NATURAL ‘}V—L)
sc7 0T L

scd | PROCESSO

scll
scl?

~_ TANQUE DE

SRA + TORRE DE RESFRAMENTO Ho<n ONDENSADA

P scb

( I

Y sc9
b
T -—

Yscr7
scl8 s¢

Figura 6.6 — Esquema da planta de cogeracio analisada

A figura 6.6 mostra o esquema simplificado da planta de cogeragdo analisada. Esta planta ¢
composta por um motor gerador a gas natural, uma caldeira de recuperagao, um tanque de retorno
de condensado e uma unidade de refrigeragdo por absor¢ao de simples efeito operando em
conjunto com a torre de resfriamento. E importante esclarecer que o vapor que vai para o
(13 2 4 b

processo” € referente ao consumo de vapor do hospital nos seus processos (por exemplo

lavanderia ou esterilizagdo), segundo a proposta de Union Rhac e Koblitz, (2005).

132



Nesta analise foi considerado que o sistema de refrigeracdo de simples efeito utiliza como
insumo a dgua quente do sistema de arrefecimento do motor.

Por outro, na andlise posterior, foi considerado que o sistema de duplo efeito trabalha com
vapor. Assim, na andlise do sistema de duplo efeito, o custo do vapor de insumo ¢ considerado
igual ao custo do vapor que segue para “processo” na figura 6.6.

Na tabela 6.4 sdao apresentadas as condigdes de operacdo no sistema de cogeracao

analisado.

Tabela 6.4 — Condic¢oes de operacao no sistema de cogeracio analisado

Fluxo Composicio n T B
kg/s °C kPa
scl Gases de exaustio 1,094 645 121,6
sc2 Gases de exaustio 1,094 212 121,6
sc3 Vapor 0,1348 179,1 981
sc4  Agua 0,1078 70 200
sc5 | Agua 0,1348 65,2 981
sc6 Agua 0,0270 29 101,3
sc7 Gas natural 0,0348 29 101,3
sc8 Ar 0,6532 29 101,3
sc9 Agua (ponto 21 na figura 5.1) 0,2975 29 101,3
scll Agua (ponto 11 na figura 5.1) 13,6 100 4247
scl12 Agua (ponto 12 na figura 5.1) 13,6 100 145,2
scl7 Agua (ponto 17 na figura 5.1) 13,46 12 4247
scl8 Agua (ponto 18 na figura 5.1) 13,46 6,5 145,2
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Figura 6.7 — Estrutura produtiva do sistema de cogeracao para a analise funcional
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Com o proposito de manter a uniformidade no trabalho, foi aplicada a analise funcional
termoecondmica em todo o sistema de cogeragdao para obter o custo exergéticos da agua quente
produzida no motor gerador a gas. Na figura 6.7 ¢ apresentado o diagrama funcional para o
sistema de cogeragdo. Na estrutura produtiva do sistema de cogeracao foram considerados cinco
volumes de controle e duas unidades virtuais: um juntor de exergia térmica e um juntor de
poténcia elétrica. Ao contrario da analise realizada no préprio sistema de refrigeracdo, na analise
realizada no sistema de cogeracdo a neguentropia ndo ¢ aplicada, uma vez que os produtos de
cada volume de controle considerado podem ser definidos de maneira clara.

Na tabela 6.5 sdo apresentadas as defini¢des dos insumos e dos produtos de cada volume de

controle do diagrama funcional da figura 6.7.
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Tabela 6.5 — Defini¢oes dos insumos e dos produtos de cada volume de controle do

diagrama funcional

Volume de controle Insumo Produto
MOtOI' TIIZEXSC7_EX501-(EXSCI I'EXSCI2) WPIZWmotor
Caldeira de recuperacao ThL=ExXsc1-EXsc2 TP>=EX.3-EXgc5

Sistema de refrigeragao

por absorcao + Torre de ThL=ExXs11-EXsc12 TP3=EXsc18-EXsc17
resfriamento
Tanque de retorno de
condensado HimEXer b TPExses
Processo TIs=Ex¢c3-EXgc4 TP5=1c5™Qprocesso
Feas , Fag, EXsco, TP> TPy
Jungdo de exergia Fgas = Exqe7 T, T, TI;, Tl, TIs
Fac= Exse6 + EXsco
WEeE, Wsra, WacaLD
Onde:
Jungdo de poténcia elétrica WP,

W sRaA=W b _so1 T W yeme T

[ ]
W b—ar

O balango de custos exergéticos determina o custo dos insumos e dos produtos de cada

unidade. Da figura 6.7 obtém-se as seguintes equagoes:

Motor gerador

TL, =WP," (6.27)
Caldeira de recuperacio

TL +Wpcarp = TP, (6.28)
Sistema de refrigeracdo por absor¢do mais Torre de resfriamento

TL*+Wgra™ = TP3* (6.29)
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Tanque de retorno de condensado

TI4* = TP4*
Processo
TI5* = TP5*

Juncgao - distribuicdo de exergia

Fgas* + Fag* + TPy* + TP4* = TLi* + ThL* + TIy* + Tls* + Tl*
Juncgao - distribuicdo de poténcia elétrica

Wp1* = Wee* + Wecap™ + Wsra™

Fluxos que saem das jungoes tem o mesmo custo exergético unitdrio
k3 = k115 = ki = ko = ki

kwee = kwscaLp = kwsra

Custos exergéticos dos insumos iguais a sua exergia

Fgas™ = Fgas = Exse7

Fac™ = Fag= EXgc6 + EXgc9

(6.30)

(6.31)

(6.32)

(6.33)

(6.34)
(6.35)

(6.36)
(6.37)

Os custos exergéticos calculados no sistema de cogeracdo sdo apresentados na tabela 6.6.

Com base nos resultados obtidos pode ser observado que o custo exergético unitario da agua

quente resultou kr;3 = kjj;p = 1,258, enquanto o custo exergético unitario da eletricidade

produzida foi kgg = 3,66. Levando em consideracao estes dados, pode ser feita a andlise dos

componentes internos do sistema de refrigeracao por absor¢cdo de simples efeito de forma mais

detalhada utilizando-se para isso as equagdes 6.11 a 6.21 e as consideracdes apresentadas nas

equacoes 6.38 a 6.41:

B1112° =k 12 B1112
BWbs" = k. BWbs
BWBAR " = kg BWBAR
BWVENT' = kgg BWVENT
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Tabela 6.6 — Custos exergéticos calculados no sistema de cogeraciao

*

Fluxo k r N
[kW] [kW]
TL 1,258 1237 1556,1
Th 1,258 250,6 3153
TI; 1,258 88,02 110,7
Tl 1,258 19,96 25,1
TIs 1,258 116,8 146,9
TP, 2,766 117,1 323,9
TP; 18,31 13,68 250,5
TP, 1,393 18,02 25,1
TPs 2,076 70,71 146,8
Wpy 3,66 425 1555,5
Wee 3,66 384,4 1406,9
WscaLp 3,66 2,425 8,9
Wsra 3,66 38,19 139,8
Fgas 1 1788 1788,0
Fac 1 16,45 16,5

Finalmente, na tabela 6.7 sdo apresentados os resultados do calculo dos custos exergéticos
no sistema de refrigeracdo por absor¢dao de simples efeito, considerando os casos de queima

direta e acionado por dgua quente como parte de um sistema de cogeragao.
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absorcao de simples efeito para os casos de queima direta e acionado por agua quente

Tabela 6.7 — Custos exergéticos e custos exergéticos unitarios no sistema de refrigeracio por

Sistema de queima direta Sistema acionado por dgua
quente
Fluxo E E E
k k

kW kW kW
B1817 13,68 50,33 688,5 19,39 265,3
S78 316,2 1,71 540,7 0,6985 220,9

S107 24,82 1,71 42,4 0,6985 17,3
S2224 744,77 0,07403 55,1 0,2084 155,2

B2224 0,1058 19,49 2,1 5,683 0,6
B710 42,88 19,54 837,9 5,697 2443
B78 17,75 19,49 345,9 5,683 100,9
B810 25,13 19,49 489,8 5,683 142.,8
31615 334 0,583 194,7 0,3594 120,0
S1413 419,8 0,583 2447 0,3594 150,9
S108 341,1 0,583 198.,9 0,3594 122,6
B1112 88,02 - -- 1,258 110,7

B25 635,6 1 635,6 - -

BWhs 0,01331 1 0,01331 3,66 0,0487
BWVENT 13,28 1 13,3 3,66 48,6

BWBAR 24,89 1 24,9 3,66 91,1

BARE 14,9 1 14,9 1 14,9
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6.4 Calculo de custos monetarios — Sistema de simples efeito
O custo monetario ¢ definido pela seguinte equagao:
Cm=c.Ex (6.42)

Cum: custo monetario (US$/h)
¢ : Custo monetario unitario (US$/kW-h)

O balango de custos monetarios em um volume de controle ¢ dado pela seguinte equagao:

2 Crnei + 2/( =2Cum; sj (6.43)

Cinei : Custos monetarios dos fluxos que entram (US$/h)

2 . . Custos de capital e manutengdo (US$/h)

Ch; 5 : Custos monetarios dos fluxos que saem (US$/h)

Em relagdo aos custos de equipamento, segundo Santos (2007) o custo de uma unidade de
refrigeragdo por absor¢ao H,O/LiBr, da marca Carrier de 90 TR, de simples efeito e acionada por
agua quente ¢ de US$ 135.000,00. Fazendo uma distribui¢do do custo total do equipamento entre
cada componente, considerando as porcentagens utilizadas por Misra et al. (2003) obtém-se os

resultados expostos na tabela 6.8.
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Tabela 6.8. Distribuiciao do custo total do sistema de refrigeracio por absorc¢ao entre cada

componente do sistema.

Custo de cada componente
Componente % do sistema
USS$

Absorvedor 37,99 51.283,14
Gerador 26,23 35.405,66
Condensador 9,50 12.820,79
Evaporador 20,09 27.124,97
Trocador de solugéo 5,31 7.172,29
Bomba de solugao 0,88 1.193,15
Sistema total 100,00 135.000,00

Em relagdo ao custo da torre de resfriamento, Aurora (2007), fornece um custo de torre de
resfriamento de R$ 24.110,00 (aproximadamente US$ 12.879,81) conforme as especificagdes
solicitadas do sistema de duplo efeito. Para o calculo do custo da torre de esfriamento do sistema
de simples efeito foi utilizado o fator de escala o e a equacdo 6.44, ¢ utilizada para calcular o

custo de um equipamento de diferente capacidade (Bejan et al.,1996).
Ccey = Ccew. (Xy / Xw)” (6.44)
Onde Ccgy € o custo do equipamento que sera calculado, Ccpw € 0 custo do equipamento
de referéncia, Xy ¢ a capacidade ou medida do equipamento cujo custo ¢ desconhecido e Xw ¢ a
capacidade ou medida do equipamento de referéncia.
Utilizando dados de Gonzales (2004) e atualizando custos através da equagao 6.45 (Bejan
et al.,1996) pode ser estimado o custo da bomba de agua de resfriamento.

Custo no ano de referéncia = Custo original.(ICar/ICaa) (6.45)

Onde ICxr € 0 indice de custo no ano de referéncia e ICa € 0 indice de custo no ano em

que foi adquirido o equipamento originalmente. O indice de custo utilizado no presente trabalho
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foi 0 IGP-10 e a relagao ICAr/ICxa entre os anos 2004 (ano do trabalho de Gonzéles, 2004) e o
ano 2007 resultou em 1,145.
Na tabela 6.9 ¢ apresentada a distribui¢dao de custos entre os volumes de controle adotados

para realizar a analise funcional termoeconomica.

Tabela 6.9. Distribuicdo de custos entre os volumes de controle adotados no sistema de

refrigeracdo por absorcao de simples efeito

VOLUMES DE CONTROLE z
[USS]
1. Condensador 12.821
2. Evaporador 27.125
3. Compressor térmico 95.054
4. Torre de resfriamento + bomba de dgua de resfriamento 19.902

Os custos de capital (é .) sdo calculados em fun¢do dos custos de aquisi¢do dos

equipamentos Z, conforme equagao 6.46.
Zi=CZ, (6.46)

Onde & ¢ o fator de capital, opera¢do e manutencdo (Cerqueira, 1999) e pode ser determinado
através da equagdo 6.47 em fungdo do fator de recuperagdo de capital (¢), do fator de operagéo e

manutencio (/) e do tempo de operacio anual (7 ) expressado em horas.

= (6.47)

No célculo do fator de recuperagao de capital foi utilizada a equagdo 6.48. Considerando

uma taxa de juros (7) de 12% a.a e um periodo (n) de 10 anos, o fator ipsilon resulta igual a 0,177.
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g= ( (lz(+1 ’+)l)_ 1 Jl (6.48)

Considerando um fator de operacdo e manutencio (/) de 1,06, e um tempo de operagdo

anual (7 ) de 3120 h, o fator de capital calculado através da equacio 6.47 é de 6,03x10° h™".

Na tabela 6.10 sdo apresentados os custos de capital ( Z . ) para cada volume de controle do

sistema de refrigeracdo por absor¢do e para cada equipamento do sistema de cogeragdo da figura
6.7. Os dados de custos de equipamentos do sistema de cogeracdo foram adotados de Gonzales
(2004) e atualizados utilizando a equagao 6.45.

O célculo dos custos monetarios, tanto para o sistema de queima direta como para o sistema
acionado por agua quente, foi baseado no custo de equipamento fornecido por Santos (2007), isto

pela falta de disponibilidade de dados para o sistema de simples efeito de queima direta.

Tabela 6.10. Custos de capital para os volumes de controle adotados no sistema de

refrigeracio por absorc¢ao e para os equipamentos do sistema de cogeracao

Volumes de controle no sistema de refrigeracio por Z x
absorcao de simples efeito [USS/h]
1. Condensador 0,7709
2. Evaporador 1,631
3. Compressor térmico 5,716
4. Torre de resfriamento + bomba de dgua de resfriamento 1,197
Equipamentos do sistema de cogeracio
Motor 13,49
Caldeira de recuperacao 0,9834
Sistema de refrigeragdo por absor¢do + Torre de resfriamento 9,314
Tanque de retorno de condensado 0,01804

Fonte: Elaboragdo propria tendo por base Gonzales, 2004
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Custo monetario dos insumos
Gas natural

Para o gas natural sdo utilizadas as tarifas da Companhia de Géas de Sao Paulo (COMGAS).
No caso do sistema de queima direta sao aplicadas as tarifas do segmento comercial, no qual o
calculo do importe mensal (IM) a pagar considera um encargo fixo (CF) e um encargo variavel
(CV) diferente para cada classe de consumo (CSPE, 2007). As classes de consumo estdo em
funcio do consumo mensal de gas natural em m’*/més. O calculo do importe mensal é calculado

através da equagdo 6.49.
IM = CF + CV x Consumoyepsal (6.49)

Na tabela A7 do anexo sdo apresentadas as tarifas da COMGAS para o segmento
comercial. Tomando como dados o consumo de gés do sistema de queima direta de 0,01697m’/s,
o tempo de operacdo em um més de 260 h e um fator de operacdo de 0,58 (De Vasconcelos,
2005), o consumo mensal de gas natural resulta em 9.214 m*/més, o que corresponde a classe de
consumo n° 7 (3.500,01 a 50.000,00 m3). Para essa classe, o valor do encargo fixo ¢ de 2.205,49
R$/més, enquanto o valor do encargo variavel é de 1,121135 R$/m”.

Para a andlise termoecondmica em base monetaria € utilizado o custo médio do gés, que
pode ser calculado com a equagdo 6.50. Esse custo é expressado em US$/kW-h e considera a taxa
de cambio do dolar (teampio)- O custo médio do gas para o sistema de queima direta de simples
efeito resultou em 0,06254 US$/kW-h.

C25 = cgas = (Importe mensal x 3600)/(Consumo mensal x PCI X teampio ) (6.50)
No caso do sistema acionado por dgua quente, o custo do gas natural consumido pelo motor
gerador ¢é calculado segundo as tarifas da COMGAS para o segmento cogeragdo. Essas tarifas sio

apresentadas na tabela A8 do anexo. O calculo do importe mensal (IM) ¢ feito segundo a equacao
6.51.
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IM = Cgt x Consumomensal = CV x Consumomensal (6.51)

Onde Cgr é o custo do gas e do transporte, que ¢ igual a 0,43969 R$/m’ nos casos em que o
gas canalizado ¢ adquirido para cogeracao de energia elétrica destinada ao consumo préprio ou a
venda ao consumidor final. Por outro lado o valor do encargo varidvel (CV) depende do consumo
mensal de gas. Considerando o consumo de gas do motor gerador (0,0348 kg/s), o tempo de
operacdo mensal (260 h) e o fator de operagao (0,58), o consumo mensal de gas do sistema de
cogeracdo ¢ de 25.052 m’/més. Para este consumo (correspondente a classe 1 da tabela A8) o
encargo variavel correspondente é de 0,1949481 R$/m”.

Para a analise termoeconomica do sistema acionado por 4gua quente, o custo médio do gas
também ¢ calculado através da equagdo 6.50. Substituindo valores, o custo médio do gas

consumido pelo motor gerador do sistema de cogeracao ¢ de 0,02917 US$/kW-h.
Eletricidade

O custo da eletricidade consumida pelo sistema de queima direta ¢ adotado das tarifas da
CPFL. No presente trabalho foram adotadas as tarifas de consumo para o cliente Horo-Sazonal
Azul Classe A4 no periodo seco no horario de ponta. O valor dessa tarifa é de 302,56 R$/MWh
(CPFL, 2007).

Para o caso do sistema de cogeracdo, o custo da eletricidade consumida pelo sistema de
refrigeragdo por absorcao € calculado, a partir da analise termoecondmica, como um produto do

sistema.
Agua
Para o custo da agua foram consideradas as tarifas da SANASA categoria comercial.

Conforme o consumo mensal de dgua calculado, a tarifa resultou em 11,07 R$/m’>-més e uma

parcela a deduzir de R$ 248,56 (SANASA, 2006).
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Equacionamento para a analise termoeconomica em base monetaria: sistema de cogeracio

Motor gerador

L]
Cm;TIl + Zmotor = Cm;WPl

Caldeira de recuperacdo

L]
Cotiz + C;wBCALD T Z catgeira = Cm:TP2

Sistema de refrigeracdo por absorcio + Torre de resfriamento

Cm;TB + Cm;WSRA + ZSRA = Cm;TP3

Tanque de retorno de condensado

L]
Cotia + Z7re = Cinytra

Processo

Ciis = Cines

Juncgdo-distribuigdo de exergia

Cmcas + Cimac + Coyte2 + Cinytpa = Cingrit + Cingriz + Crnytid + Crnyris + Conetiz
Juncao-distribuicdo de poténcia elétrica

Wp1* = Wee* + Wecap™ + Wsra™

Fluxos que saem das jungoes tém o mesmo custo monetdario unitdrio

Cti3 = C11i5 = Cti4 = €12 = C1IIl

CWEE = CWBCALD = CWSRA

Equacionamento para a analise termoeconomica em base monetaria:

refrigeracio por absorcao

Evaporador + Vilvula

[ ]
Cm:Bg10 T Cm:s108 T Zevp = CiniBi817

Condensador

CuB78 T Cimsisis T Zeond = Cimis7s
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Compressor Térmico

Sistema acionado por agua quente:

Cmi112 + Cnpwbs T Cins1413 Z e = Cmg710 + Cinisi07 (6.63)
CTI3 = CBI112 (6.64)
Sistema de queima direta:

CinB2s + Cmawobs T Cims1413 + Zor = Cimgr10 + Cinssi07 (6.65)

Torre de resfriamento

Cim:BwBAR T Cin:BWVENT T Cin:BARE T Cim:B2224 + Z iomre = Cmis2224 (6.66)

Juncdo de exergias

Cm:B710= Cm;Bsio T Cim;78 + Cm;p2224 (6.67)
Juncdo de neguentropias
Cmn:s2224 + Cinis78 + Cinis107 = Cims1413 T Cinssisis + Cmisios (6.68)

Fluxos que saem das jungoes tém o mesmo custo monetdrio unitdrio

CB810 = CB78 = CB2224 (6.69)
Cs1615 = Cs1413 (6.70)
Cs1615 = Cs108 (6.71)
Cs107 = Cs78 (6.72)

Os resultados da anélise termoecondmica em base monetaria para o sistema de cogeragao
sdo apresentados na tabela 6.11, enquanto os resultados da analise para o sistema de refrigeracao

por absorcao de simples efeito sdo apresentados na tabela 6.12.

146



Tabela 6.11 — Custos monetarios no sistema de cogeracao

Fluxo ¢ Ex Cu
[US$/KWh] [KW] [US$/h]

TL, 0,0398 1237 49,18
TL 0,0398 250,6 9,96
Tl 0,0398 88,02 3,50
T, 0,0398 19,96 0,79
TIs 0,0398 116,38 4,64
TP, 0,0965 117,1 11,30
TP; 1,3480 13,68 18,44
TP, 0,0451 18,02 0,81
TPs 0,0657 70,71 4,64
Woi 0,1475 425 62,69
WeE 0,1475 384,4 56,70
WhcaLD 0,1475 2,425 0,36
Wsra 0,1475 38,19 5,63
Fias 0,0292 1788 52,16
Fac 0,2314 16,45 3,81
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Tabela 6.12 — Custos monetarios nos sistemas de refrigeracao por absorcao de simples

efeito analisados

Sistema de queima direta

Sistema acionado por agua

quente
Fluxo E c Cm c Cm
kW US$/kWh US$/h US$/kWh US$/h
B1817 13,68 4,2480 58,11 1,6040 21,94
S78 316,2 0,1447 45,75 0,0557 17,62
S107 24,82 0,1447 3,59 0,0557 1,38
$2224 7447 0,0140 10,42 0,0139 10,38
B2224 0,1058 1,5070 0,16 0,4444 0,05
B710 42,88 1,5110 64,79 0,4455 19,10
B78 17,75 1,5070 26,75 0,4444 7,89
B810 25,13 1,5070 37,87 0,4444 11,17
S1615 334 0,0546 18,23 0,0268 8,96
S1413 419.8 0,0546 22,92 0,0268 11,27
S108 341,1 0,0546 18,62 0,0268 9,16
B1112 88,02 - -- 0,0398 3,50
B25 635,6 0,0625 39,75 -- -
BWhs 0,01331 0,1455 0,0019 0,1475 0,0020
BWVENT 13,28 0,1455 1,93 0,1475 1,96
BWBAR 24,89 0,1455 3,62 0,1475 3,67
BARE 14,9 0,2355 3,51 0,2314 3,45
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6.5 Calculo de custos exergéticos — Sistema de duplo efeito

Para o caso do sistema de refrigeragdo por absorcdo de duplo efeito também foram
estudados dois casos. O primeiro considera o sistema de duplo efeito com queima direta, e o
segundo considera o sistema de duplo efeito acionado por vapor. De maneira similar ao caso do
sistema de simples efeito, no segundo caso ¢ considerado que o sistema de duplo efeito acionado
por vapor forma parte de um sistema de cogeragdao com motor a gas. Assim, para o calculo dos
custos exergéticos € monetarios serdo tomados como dados alguns dos resultados obtidos no
calculo da planta de cogeragdo analisada na secgdo anterior, especificamente os custos
exergéticos e monetarios do vapor (krp,, crpy) € da eletricidade (kwsra € Cwsra)-

A figura 6.8 mostra o sistema de refrigeracdo por absor¢do de duplo efeito indicando os
volumes de controle adotados para a realizagdo da analise funcional. Neste caso também ¢

aplicado o conceito de compressor térmico.

l 17 22 21
I ek I
GERADOR
I DI ALTA
TROCADOR
| DE CALOR DE
—_— s . - -ﬂ‘lis H SOLUCAOZ
I 26 19| 12 ERADOR DE
ATXA -
ICONDENSADOR ‘7_|? @f et ONDENSADOR _
I g E Al — -_— . . . . 1
B, 1 | TROCADOR | 160
| ) DE CALOR DE 29 1 TORRE DE |
I | ¢h x5 sockol i I RESFRIAMENTO
| b1 » :
32
I I 23' 24 I I << I
ABSORVEDOR =
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EVAPORADOR 31 |E 30 |, 34 I
‘\‘\‘ e B—
—_— —_— —_— _— —_— —_— —_— —_— J
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><]  VALVULA DE EXPANSAO DE SOLUGAO

Figura 6.8 — Volumes de controle considerados para a analise termoecondomica do sistema

de refrigeracio de duplo efeito
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Na tabela seguinte sdo apresentados os insumos e produtos considerados para a analise

funcional em cada volume de controle. Por outro lado a figura 6.9 apresenta, de forma grafica, a

estrutura produtiva do sistema de duplo efeito. Essa estrutura produtiva tem muita semelhanca

com a estrutura do sistema de simples efeito, uma vez que foram adotados os mesmos volumes

de controle para a analise. Na tabela 6.14 estdo as definicdes e as equacdes de cada fluxo

considerado na analise.

Tabela 6.13 — Tabela de insumos e produtos para analise funcional no sistema de duplo

efeito
Volume de controle Produtos Insumos
1. Condensador S78 +S198 B78 + B198 + S2625
2. Evaporador + Valvula de expansao B2827 B810 + S108
3. Compressor Térmico — Sistema B710+ B1910+S1019 @ B2122 + BWbsl + BWbsl1 +
acionado por vapor + S107 S2423
3. Compressor Térmico — Sistema de. B710 + B1910 + S1019 B35 + BWbs1 + BWbs1 +
queima direta + S107 S2423
4. Torre de resfriamento S2931 B2931 + BWBAR  +
BWVENT+BARE

150




‘ \
‘ \
s108 | CONDENSADOR™ 1
| N L T
Iy Wy e o BWBAR
‘ s198 | 1| T
Y B78 B198 ‘ * X
— { S
B2827 VE B810 X % *L\ 52031 | TORRE DE BWVENT
—~=———| EVAPORADOR @ 5 | S - RESFRIAMENTO |<agg-seseca-
2 A2 paa .
— o
~_ o B2931 BARE
\_P\ | | 8—»
B710 B1910 L | geeennenne
s1019 | | |
>1019 o
| |
,,,,,,,,,, g
COMPRESSOR TERMICO sio7
3 I R il
$2423
A A A ————— FLUXO NEGUENTROPICO
: : E INSUMOS
: : : EXERGIA
B2122 BWbs1 BWbs 2
ou
B35

Figura 6.9 — Volumes de controle considerados para a analise termoecondomica do sistema

de refrigeracio de duplo efeito

Tabela 6.14 — Fluxos considerados na analise termoecondémica do sistema de refrigeracao

por absorc¢io de duplo efeito

Sigla Natureza Equacio
B2827 Exergia adicionada ao fluxo de 4gua gelada no evaporador | B2827 = Ex,q — Ex,,

S78 Neguentropia gerada no condensador 978 = ,;17 T, (s, —5g)
S198 Neguentropia gerada no condensador 9198 = ,;17 T, (50 = 5g)
S107 Neguentropia gerada no compressor térmico S107 = ,;17 Ty (510 —57)

S1019 Neguentropia gerada no compressor térmico S1019 = ,;119 Ty(S410 = S1)
S2931 Neguentropia produzida na torre de resfriamento 92224 = ,;122 Ty(5y —5,,)
B2931 Exergia consumida na torre de resfriamento B2931 = Ex,9 — Ex;,
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continua...

Tabela 6.14 — Fluxos considerados na analise termoeconomica do sistema de refrigeracao

por absor¢iao de duplo efeito

...continuacio

B710 Exergia adicionada ao refrigerante no compressor térmico. | B710 = £x, — Ex,,
B1910 Exergia adicionada ao refrigerante no compressor térmico. = B1910 = £x,y — EX),

B78 Exergia consumida no condensador B78 = Ex, — Exg

B198 Exergia consumida no condensador B198 = Ex,y — Exg

B810 Exergia consumida no evaporador B810 = Ex, — Ex,

S2625 Neguentropia consumida no condensador 92625 = ,;11 6.Ty (5,6 —5,5)
S2423 Neguentropia consumida no compressor térmico 92423 = ,;11 4 Ty (8, —5y3)

S108 Neguentropia consumida no evaporador S108 = ,;110 Ty (5,0 — Sg)

Exergia adicionada no compressor térmico — Caso do
B2122 . . B2122 = Exy — Exy,
sistema acionado por vapor
Exergia adicionada no compressor térmico — Caso do
B35 , o B25 = £Xys
sistema de queima direta
BWhbsl1 Poténcia consumida na primeira bomba de solugado BWhbsl = p;/ b ol
BWbs2 Poténcia consumida na primeira bomba de solug¢do BWhbs2 = p}/ b sol
BWVENT = Poténcia consumida no ventilador da torre de resfriamento | BWVENT = V;/vent
BWBAR Poténcia consumida na bomba de agua de resfriamento BWBAR = Vi/b—AR

BARE Exergia da 4gua de reposicdo na torre de resfriamento BARE = EX,,

Para as equagdes estabelecidas para o calculo dos custos exergéticos de cada fluxo, assim

como dos custos exergéticos unitarios, seguem as seguintes consideragoes:

Condensador
B78" + B198" +S2625 -S78 -S198 =0
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Evaporador + valvula de expansao

S108" + B810" - B2827 =0 (6.74)
Compressor Térmico

B2122" + BWbsl® + BWbs2" + S2423" - B710 - B1910" - S1019"- S107" =0 (6.75)
Torre de resfriamento

BWBAR" + BWVENT* + BARE" +B2931*- $2931" =0 (6.76)
Juncgao de exergias

B710° +B1910" - B810" - B78" - B198" -B2931* =0 (6.77)
Juncdo de neguentropias

S78°+S198 +S1019™ + S107" + S2931" - $2625" - S108" - $2423" =0 (6.78)
Fluxos que saem das juncoes tem 0 mesmo custo exergético unitirio

kp7s = kp19s = kns1o = kp2o31 (6.79)
ks108 = Ks2625 = Ks2423 (6.80)

Também foram feitas as seguintes consideracdes em relagdo aos produtos neguentropicos

do condensador, do compressor térmico e dos produtos exergéticos do compressor térmico.

ks107 = Ks1019 =ks198 = ks7s (6.81)
kg710 = KB1910 (6.82)

Sistema de queima direta: Insumos do sistema tém custo exergético unitdrio (k=1)
k B3s = kpwpar = kpwvent = kKBare = Kpwbsi=Kkpwos2 = 1 (6.83)
Sistema acionado por vapor:

Para este caso s3o adotados os custos exergéticos do vapor (krp;) € da eletricidade (kwsgra)

calculados no sistema de cogeragdo (tabela 6.6).

kp2122 = ktp2 (6.84)

kewear = kswvent = kpare = kewosi=kwos2 = Kwsra (6-85)
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Os resultados obtidos ao resolver as equacdes anteriores sao apresentados na tabela 6.15.

Tabela 6.15 — Custos exergéticos e custos exergéticos unitarios no sistema de refrigeraciao

por absor¢iao de duplo efeito

Sistema de queima Sistema acionado por
direta _ vapor _
Fluxo E k E k E
kW kW kW
B2827 15,49 27,42 424,7 19,92 308,6
S78 145,4 0,7251 105,4 0,574 83,5
3107 7,776 0,7251 5,6 0,574 4,5
$2931 572,1 0,1779 101,8 0,226 129,0
B2931 5,666 12,44 70,5 7,918 44.9
S198 16,93 0,7251 12,3 0,574 9,7
S1019 171,1 0,7251 124,1 0,574 98,3
B710 14,65 14,94 218,9 9,512 139,4
B1910 13,49 14,94 201,5 9,512 128,3
B78 4,013 12,44 49,9 7,918 31,8
B198 0,4448 12,44 55 7,918 3,5
BS10 23,68 12,44 294,6 7,918 187,5
$2625 163,3 0,3813 62,3 0,355 58,0
S2423 411,2 0,3813 156,8 0,355 145,9
3108 341,2 0,3813 130,1 0,355 121,1
B2122 81,05 - -- 2,766 224,2
B35 393,3 1 393,3 - -
BWhbsl 0,007573 1 0,0 3,660 0,0277
BWhbs2 0,06424 1 0,1 3,660 0,235
BWVENT 9,574 1 9,6 3,660 35,0
BWBAR 10,3 1 10,3 3,660 37,7
BARE 11,43 1 11,4 1 11,4
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6.6 Calculo de custos monetarios — Sistema de duplo efeito

Na analise termoecondmica em base monetaria ¢ necessario levar em consideracao os
dados de custo de equipamentos, custos de insumos ¢ as equagdes de balango de custo em cada
volume de controle analisado. Nesta parte dois casos sdo, também, analisados: o sistema de duplo
efeito de queima direta e o sistema de duplo efeito acionado por vapor.

O custo do sistema de refrigeragao de duplo efeito foi calculado através da equagdo 6.44 em
fungdo do custo fornecido por Santos (2007). E importante indicar que foi utilizado o mesmo
custo de equipamento tanto na analise do sistema de queima direta como na analise do sistema
acionado por vapor, isto pela falta de dados disponiveis. O custo da torre de resfriamento foi
fornecido por Aurora (2007).

A distribuicdo do custo total do equipamento foi feita considerando as porcentagens obtidas
do trabalho de Misra et al. (2005).

Tabela 6.16. Distribuicdo do custo total do sistema de refrigeracao por absorcio entre cada

componente do sistema de duplo efeito

Dados de Misra Custo de cada
Componente et al., 2005 o, componente do sistema
Z, 1USS/h] Us$
Gerador de alta 119,65 20,67 34.950,57
Gerador de baixa 54,54 9,42 15.931,50
Condensador 120,36 20,79 35.157,97
Evaporador 104,91 18,12 30.644,92
Absorvedor 115,98 20,04 33.878,54
Bomba de solugédo 1 9,67 1,67 2.824,67
Bomba de solugéo 2 9,67 1,67 2.824,67
Trocador de calor de solucdo 1 29,25 5,05 8.544,12
Trocador de calor de solugao 2 14,82 2,56 4.329,02
Sistema total 578,85 100,00 169.086,00

Conhecendo o custo de cada componente do sistema, pode-se conhecer o custo de
equipamento de cada volume de controle adotado para a andlise funcional. De maneira similar ao

caso do sistema de simples efeito, também pode ser calculado o custo de capital para cada
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volume de controle, considerando o fator de capital, operagdo e manutengao, conforme equagao

6.47. Na tabela 6.17 sdao apresentados os custos de equipamento e os custos de capital para cada

volume de controle analisado.

Tabela 6.17. Custo de equipamento e custo de capital de cada volume de controle analisado

Z 2 k
VOLUMES DE CONTROLE [USS] [US$/h]
1. Condensador 35.158 2,114
2. Evaporador 30.645 1,843
3. Compressor térmico 103.283 6,21
4. Torre de resfriamento + Bomba de agua de resfriamento 14.975 0,9005

Os custos dos insumos sdo calculados de maneira similar ao caso do sistema de

refrigerag@o por absor¢do de simples efeito.

A seguir sdo apresentadas as equagdes de balanco de custo monetario em cada volume de

controle adotado:

Condensador

L]
CmB78 T CinB198 T Cin;s2625 T Zeond = Cims78 T Cimss198

Evaporador + valvula de expansao

Cin:s108 + CmBs10 T Zevyp = Cm:B2827
Compressor Térmico

Sistema de queima direta

CmB3s T CnBwost T Cmswos2 T Cinzs2423 + Z o = Cinig710 + CinB1910 + Cinzsi019 T Cinssi07

Sistema acionado por vapor

CmB2122 + CinBwobst T Cimiwos2 + Cinis2423 T Z o = Cimig710 + CinB1910 + Cinssio19 + Cimssio7

Torre de resfriamento

L]
Cm:BWBAR T Cn:BWVENT T CinBARE T CimiB2931 T Ziome = Cmis2031
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Juncgao de exergias

Cin;B710 T Cin:B1910 =Cn;Bs10 T Cig7s T Cig1os + Cinip2931 (6.77)
Juncgdo de neguentropias

Cin;s78 T Cins198 T Cinis1019 T Cns107 + Cinys2031 = Cinysa625 + Cinys108 + Cinis2423 (6.78)
Fluxos que saem das jungoes tem o mesmo custo monetdario unitdrio

CB78 = CB198 = CB810 ~ CB2931 (6.79)

Cs108 = €s2625 = €s2423 (6.80)

Também foram feitas as seguintes consideragoes:
Cs107 = €s1019 = €s198 = Cs78 (6.81)

CB710 = CB1910 (6.82)
Sistema acionado por vapor:

Para o caso do sistema acionado por vapor sdo adotados os custos monetarios do vapor

(ctpp) € da eletricidade (cwsra) calculados no sistema de cogeracdo (tabela 6.10).

CB2122 = CTP2 (6.84)

CBWBAR = CBWVENT = CBARE = CBWbs1—CBWbs2 — CWSRA (6-85)

Os resultados obtidos ao resolver as equacdes anteriores sao apresentados na tabela 6.18.
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Tabela 6.18 — Custos monetarios nos sistemas de refrigeracao por absorcao de duplo efeito

analisados
Sistema de queima direta | Sistema acionado por vapor
Fluxo E c Cm c Cm
kW US$/kWh US$/h US$/kWh US$/h
B2827 15,49 2,829 43,82 1,576 24,41
S78 145,4 0,091 13,18 0,059 8,53
S107 7,776 0,091 0,70 0,059 0,46
S2931 572,1 0,022 12,55 0,016 9,21
B2931 5,67 1,089 6,17 0,493 2,80
S198 16,93 0,091 1,53 0,059 0,99
S1019 171,1 0,091 15,51 0,059 10,04
B710 14,65 1,308 19,16 0,593 8,68
B1910 13,49 1,308 17,64 0,593 7,99
B78 4,013 1,089 4,37 0,493 1,98
B198 0,4448 1,089 0,48 0,493 0,22
B810 23,68 1,089 25,79 0,493 11,68
S2625 163,3 0,047 7,75 0,032 5,21
S2423 411,2 0,047 19,52 0,032 13,13
S108 341,2 0,047 16,20 0,032 10,89
B2122 81,05 - -- 0,0965 7,82
B35 3933 0,069 27,14 - --
BWhbsl 0,007573 0,146 0,0011 0,148 0,0011
BWhbs2 0,06424 0,146 0,0094 0,148 0,0095
BWVENT 9,574 0,146 1,40 0,148 1,41
BWBAR 10,3 0,146 1,50 0,148 1,52
BARE 11,43 0,226 2,58 0,226 2,58
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A tabela comparativa 6.19 mostra os custos exergéticos € monetarios dos produtos e dos
insumos dos sistemas de simples e duplo efeito, considerando os sistemas de queima direta e os

sistemas acionados por dgua quente e por vapor.

Tabela 6.19 — Tabela comparativa dos custos exergéticos e monetarios dos produtos e

insumos dos sistemas de simples e duplo efeito

Sistema de queima Sistema acionado Sistema acionado por
] direta agua quente vapor
Sistema c c c
k k k
US$/kWh US$/kWh US$/kWh
Simples efeito 1 0,0625 1,258 0,0398 -- --
Insumo
Duplo efeito 1 0,0690 -- -- 2,766 0,0965
Simples efeito 50,33 4,248 19,39 1,604 - -
Produto
Duplo efeito 27,42 2,829 -- -- 19,92 1,576

Em relagdo aos custos exergéticos dos produtos, pode ser observado que o custo exergético
unitario do sistema de simples efeito de queima direta (k=50,33) ¢ significativamente maior do
que o custo exergético unitario do sistema de queima direta de duplo efeito (k=27,42). Por outro
lado, o custo exergético unitario do produto do sistema de simples efeito acionado por agua
quente (k=19,39) resultou levemente menor em comparagdo ao sistema de duplo efeito acionado
por vapor (k=19,92), isto porque o sistema de duplo efeito tem eficiéncia maior. Quanto ao custo
monetario, o sistema de duplo efeito acionado por vapor apresentou um custo de produto por kW-
h menor (1,576 US$/kW h) em comparacdo ao custo do produto do sistema de simples efeito
acionado por agua quente (1,604 US$/kW-h).

E importante observar que o custo da agua quente do insumo (k=1,258 e ¢=0,0398
US$/kW-h) resultou menor que o custo do vapor (k=2,766 e ¢=0,0965 US$/kW-h), ja que a agua
quente fica quase pronta no sistema de resfriamento do motor enquanto que a producao de vapor

necessita de um equipamento auxiliar que € a caldeira.
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6.7 Comparacao de custos operacionais: Sistema de refrigeracdo por absorc¢ao vs Sistema

de refrigeracio por compressao de vapor

Nesta seccao do trabalho ¢ feita uma comparagdo entre os custos operacionais do sistema
de refrigeragao por absor¢ao (de simples e duplo efeito) de queima direta e os custos operacionais
do sistema convencional por compressdo de vapor. A avaliacdo foi feita baseada nos custos

mensais de cada sistema.
Custos operacionais para o sistema de refrigeracao por absorcao

Esta avaliagcdo considera, para o caso do sistema de absor¢do, o custo do gas natural, o
custo da eletricidade consumida nos elementos auxiliares e o custo da agua de reposi¢do para a
torre de resfriamento.

Para o céalculo dos custos operacionais do sistema de refrigeracdo por absor¢do sdo

utilizadas as equagdes 6.86 ¢ 6.87.

Sistema de simples efeito

z=CF, +CV, Consumog,s + Cpp.(Wo_sor+ W-ar+Wyen) + CUSTO 5, (6.86)

Duplo efeito

z = CFgas + CVgas .CO”SHmOGAS + CEE 'tap .(Wb_sol;l + Wb_sol;z +W p_ar+ ernt) + CMENSAL;AGUA (687)

O custo do gas natural ¢ calculado da mesma maneira que na seccao 6.4 (equagdo 6.49)
considerando as tarifas da COMGAS para o segmento comercial.

No célculo do custo da eletricidade consumida foi considerado o consumo das bombas de
solucdo, da bomba de dgua de resfriamento e do ventilador da torre de resfriamento. Para o
calculo do custo da eletricidade foi adotada a tarifa média de eletricidade na regido Sudeste para
o segmento comercial, cujo valor referente a fevereiro de 2007 foi 276,45 R$/MWh. A tarifa
média foi adotada porque o periodo de andlise foi de 1 més e ndo havia disponibilidade de dados

de consumo no horario de ponta e fora de ponta.
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Para o calculo do custo da agua foram consideradas as tarifas da SANASA para o segmento
comercial, conforme indicado na sec¢ao 6.4. Para o calculo do custo mensal da dgua ¢ aplicada a

equacdo 6.88. Onde Chrpvsaracua estd em R$/més e estd em m’.

Cuensizaua = 11,07.Consumo, g, — 248,56 (6.88)

Para isso, foram considerados: um tempo de operacao mensal de 260 h/més e um fator de

operagao de 0,58.
Custos operacionais para o sistema por compressao de vapor

Considerando um valor tipico do COPsrcv=3,5 (ASHRAE, 2000), ¢ possivel calcular a

poténcia do compressor (W .m,) necessaria para a capacidade de resfriamento (Q,,,)

estabelecida em cada caso.

: 0
evap
Wcamp =

(6.89)
COPSRCV

Em sistemas de refrigeragao por compressao de grande porte (3,5kW ate 35.000kW) sao
utilizados condensadores de tubo e casco (ASHRAE, 2000), os quais sao resfriados por agua.
Neste caso também € necessaria uma torre de resfriamento.

No calculo do custo operacional do sistema de refrigeracdo por compressao deve ser
considerado, também, o custo da eletricidade consumida pela bomba de dgua de resfriamento e

pelo ventilador da torre.

Zspev = CEE .top.Wcomp+ CEE .top.WB—AR72+ CEE .top.ernt72+ CMENSAL;AGUA (690)

Os resultados do célculo dos custos operacionais estdao na tabela 6.20.
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Tabela 6.20 Custos operacionais dos sistemas de refrigeracio de simples e duplo efeito

acionados por queima direta e do sistema convencional por compressiao de vapor

Sistema de
refrigeracio por

absorcao de simples

Sistema de
refrigeracio por

absorcao de duplo

Sistema de
refrigeracio por

compressio de vapor

efeito efeito
Custos operacionais z
16.025,00 10.825,00 8.155,00
[R$/més]
Capacidade 90 TR 90TR 90TR
cop 0,7177 1,166 3,5

Pode ser observado que o custo operacional do sistema de refrigeragao por absorcao de
simples efeito foi quase o dobro em relacao ao custo do sistema de refrigeracdo por compressao
de vapor. Por outro lado, os custos operacionais do sistema de refrigeragao por absorc¢ao de duplo
efeito foram menores em comparagao ao sistema de simples efeito, mas ainda maiores em
comparagdo ao sistema por compressdo de vapor (32,7% maior em relagdo ao sistema por
compressdo). Mudangas nos precos do gas natural e da eletricidade podem mudar esta
comparagdo e o sistema de duplo efeito poderd competir com o de compressao.

Cabe mencionar que os sistemas de refrigeragdo por absor¢do tém um desempenho muito
bom em carga parcial, 0 que ndo acontece com os por compressdo (Yu e Chan, 2005). O sistema
de refrigeracao por compressdo considerado na andlise € tipo scroll resfriado com 4gua e o valor
do COP ¢ considerado para uma unidade com tempo de uso, segundo Andreos (2008) que
apresenta valores de COP para diferentes tipos de unidades de refrigeracdo por compressdo.
Nesses dados percebe-se que unidades velhas tém coeficientes de desempenho menores em
compara¢do a unidades novas. Segundo Andreos (2008), os valores de COP apresentados em
unidades velhas sdo obtidos a partir de uma estimativa baseada em dados levantados em campo e
em diversos estudos de viabilidade técnico/econdmica realizados ao longo dos anos.

Uma andlise de sensibilidade foi realizada calculando os custos operacionais do sistema de
refrigeragdo por absor¢do de duplo efeito para diferentes custos de gas natural e para diferentes
custos de eletricidade Cgg. Assim, a figura 6.10 apresenta os custos operacionais do sistema de

refrigeragdo por absorcao de duplo efeito em comparacao com os respectivos custos operacionais
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do sistema de refrigeragdo por compressao de vapor (Zsrcv). Os custos do gas natural
considerados no grafico da figura 6.10 sao custos médios mensais de gas e sdao calculados
dividindo o custo total mensal de gas (que inclui a parcela fixa e a variavel) pelo consumo mensal

de gas em m’. Os custos médios de gas considerados véo de 1,187 R$/m’ até 2,187 R$/m’.

18000 ,
>

16000 o
5 1 N
2 oo B 62,187
- e oo A 01987
S 14000 { ° o ooo—o A 1,787
S g oo "7 pn—tE —x— 1,687
E o Ay < A x-“x"’x
2 P VIVIV VR —%— 1,587

SEERVESSS
S 12000 oo AL X po oy oo —o—1508
o XXX e oo
I o oo 3 —+—1,387
3 o—o—"° —%—1,187
© 10000 ’
& —o—ZSRCV
Y
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CEE [R$/kW-h]

Figura 6.10 — Custos operacionais do sistema de refrigeracao por absorcio de duplo efeito
para diferentes custos de eletricidade CEE e para diferentes custos médios de gas natural

Considerando o custo variavel atual de gas (CVgas) de 1,121 R$/m’ para o sistema de
refrigeracdo por absor¢do de duplo efeito estudado, o custo médio de gés seria de 1,508R$/m”.
Considerando este custo como fixo (custo médio do gas natural) da analise de sensibilidade ¢
possivel estimar o preco de eletricidade que viabilizaria o sistema de absor¢ao de duplo efeito
comparativamente ao de compressao. Dos calculos realizados, para um custo de eletricidade igual
a Cg=0,388 R$/kW-h, o sistema de refrigeracdo por absor¢ao de duplo efeito apresenta menor
custo operacional (zsga = 11.160,00 R$) comparado com o respectivo sistema de compressao a

vapor (zsgcy = 11.162,00 RS).
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Capitulo 7

Conclusoes

O consumo de gas natural teve um crescimento importante nestes ultimos anos no Brasil e,
segundo estudos e projecdes, seu consumo continuara crescendo tanto no Brasil quanto no
mundo. No caso do Brasil, a utilizagdo do gés natural estd focada mormente no consumo
termelétrico, caso as hidroelétricas ndo possam cobrir a demanda, para evitar riscos de um
possivel apagdo. Nao obstante, a versatilidade do gas natural permite a sua utilizagdo em outros
setores de consumo.

Instabilidades politicas na Bolivia tém gerado um clima de inseguranca em relacdo ao
fornecimento de gas natural para o Brasil, uma vez que quantidade significativa do gés
consumido no pais ¢ de origem boliviana (quase 50% do gas consumido no territério brasileiro).
Nesse contexto, o gas natural liquefeito (GNL) ¢ uma das alternativas de fornecimento mais
vidveis a médio e curto prazo. Embora o GNL tenha um preco maior, a sua utilizagdo ¢ mais
econdmica do que a dos derivados de petroleo. No mercado americano, maior consumidor de
GNL do mundo, o gas natural liquefeito esta custando no minimo 7 US$ por milhdo de BTU,
enquanto o prego internacional do petréleo esta na faixa dos 12 US$ por milhdo de BTU.

Em relacdo a questdo das reservas de gas natural na América do Sul e Central, elas sdo
pequenas em comparagdo as do resto do mundo (3,8% das reservas totais mundiais) e o tempo de
duracdo ¢ pequeno segundo a relacao R/P (47,6 anos), ndo obstante, novas descobertas € novos
avangos tecnologicos podem mudar esse panorama.

O consumo de gas natural no Brasil estd concentrado majoritariamente nos setores
industrial e de transporte. Os setores residencial e comercial apresentam consumos de gas ainda
muito timidos. Neste contexto, foram encontrados equipamentos de utilizagdo de gas natural para
o setor terciario fabricados no pais, embora, na maioria dos casos, boa parte dos componentes
seja importada. Sistemas de refrigeracao por absor¢cdo H,O/LiBr sdo importados, mas a sua

constru¢do ndo apresenta dificuldades significativas, pois este sistema estd composto
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principalmente por trocadores de calor. O motivo principal pelo qual esses equipamentos ndo sao
fabricados em solo brasileiro ¢ a falta de mercado desenvolvido no Brasil.

Quanto ao calculo da exergia da solu¢do agua-brometo de litio, no que diz respeito ao
calculo da exergia quimica, a parcela calculada com as exergias padrao ¢ a maior € aumenta com
relacdo a concentracao de LiBr. A parcela da exergia quimica referente ao processo de dissolugao
resultou negativa, devido a destrui¢do de exergia inerente ao processo. Isto indica que ¢é
necessario efetuar trabalho para separar os constituintes da dissolugao.

A exergia total, soma das parcelas chamadas exergia fisica e exergia quimica, aumenta em
relacdo a concentracdo de LiBr. Além disto, ¢ importante ressaltar que a exergia quimica
representa o maior percentual da exergia total (porcentual maior que 95% para as temperaturas e
concentragdes de trabalho nos sistemas de absor¢@o analisados), o que indica que essa parcela
ndo pode ser desconsiderada nas analises de sistemas de refrigeracdo por absor¢ao H,O/LiBr que
envolvam célculos exergéticos.

Em relagdo as eficiéncias exergéticas, os sistemas de queima direta apresentaram eficiéncia
menor em comparagdo aos acionados por agua quente (caso de simples efeito) e com vapor
(sistema de duplo). Por outro lado, o sistema de duplo efeito tem maior eficiéncia exergética e
irreversibilidades menores quando comparado ao sistema de simples efeito.

A eficiéncia exergética do sistema de simples e efeito com queima direta resultou 2,03%,
enquanto a eficiéncia do sistema de duplo efeito com queima direta resultou 3,75%. Os sistemas
acionados por agua quente (simples efeito) e por vapor (duplo efeito) apresentaram eficiéncias
exergéticas de 10,84% e 15,43%, respectivamente. Isto indica que, do ponto de vista exergético,
sistemas de refrigeracao por absor¢ao sao mais apropriados para trabalhar como parte de sistemas
de cogeracao, ou com a utilizacao de rejeitos de calor como insumo de energia.

Dos resultados obtidos em cada componente do sistema, 0 componente com maior geragao
de irreversibilidade, nos sistemas de queima direta, ¢ o gerador, uma vez que no mesmo acontece
a reagdao de combustdo, que apresenta elevadas irreversibilidades. A geracdo de irreversibilidade
no gerador representou 84,5% e 79% da irreversibilidade total para o sistema de simples e duplo
efeito, respectivamente. Esfor¢os no projeto do sistema podem ser direcionados a melhorar o
desempenho deste componente e diminuir o consumo energético global.

A partir da andlise feita através da variagdo de temperatura do fluido quente do insumo foi

observado que a capacidade do sistema (calor trocado no evaporador) aumenta com o aumento da
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temperatura da agua quente (T;; e Ty;), ndo obstante, o coeficiente de desempenho diminui
levemente (de 0,72 até 0,70 no caso de simples efeito, e de 1,163 até 1,152 no caso do sistema de
duplo efeito) , uma vez que o calor de insumo no gerador também aumenta (em uma maior
propor¢ao). Ao mesmo tempo o COP varia levemente, apresentando um ponto de maximo
desempenho.

Na analise termoecondmica dos sistemas de refrigeragdao por absor¢ao foram calculados os
custos exergéticos e os custos monetarios dos fluxos do sistema. Na analise de custos exergéticos,
0s custos exergéticos unitarios do produto do sistema (k317 € kagp7 no caso de simples e duplo
efeito respectivamente) resultaram altos, isto como conseqiiéncia da baixa eficiéncia exergética
do sistema. Seguindo as tendéncias da andlise exergética, os custos exergéticos unitarios do
produto do sistema resultaram maiores para os sistemas de queima direta.

Observando os custos dentro do sistema, as maiores elevacdes dos custos exergéticos
unitarios acontecem no compressor térmico € no volume evaporador + valvula de expansao, isto
devido a geracdo de irreversibilidade nesses componentes.

A analise dos custos monetarios apresentou tendéncias similares aos resultados dos custos
exergéticos.

Finalmente, na comparacao dos custos operacionais foi observado que os custos do sistema
de simples efeito sdo os mais elevados, sendo o custo operacional deste sistema quase o dobro do
respectivo sistema por compressao de vapor. Por outro lado, o sistema de duplo efeito apresentou
custos menores em relacdo ao de simples efeito, mas ainda maiores do que os de compressao,
apesar da diferenca de custos entre o de duplo efeito e o de compressdao ndo ser muito ampla, e
uma varia¢ao nos precos do gas natural, ou da eletricidade, podem fazer que o sistema de duplo

efeito se torne a alternativa melhor.
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Capitulo 8

Sugestoes para Préximos Trabalhos

Como sugestao para futuros trabalhos, fica a avaliacdo do sistema de médio efeito, o qual
tem a vantagem de funcionar com fluidos de insumo a temperaturas menores do que as
necessarias para a ativacdo do sistema de simples efeito. Uma outra recomendagdo ¢ a avaliagdo
de sistemas de refrigeracao por absor¢ao H,O/LiBr junto aos sistemas de armazenagem de frio,
os quais tém a vantagem de fazer um melhor gerenciamento na utilizagdo da energia, este estudo
devera ser feito considerando a curva de consumo de refrigeracdo didria, mensal e anual na
unidade onde for instalado.

A avaliacdo do sistema de refrigeragdo por absor¢do, com célculo de custos, para o caso do
sistema trabalhando com torre de resfriamento tipo “torre seca” também ¢ um trabalho a ser

realizado
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Tabela A.1 Oferta e demanda de gas natural no Brasil em 10°m’

FLUXO 1991 1992 1993 1994 1995 1996 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005
PRODUCAOQ 6.597 6.976 7355 7.756 7.955 9.156 9.825 10.788 11.898 13.283 13.998 15.525 15.792 16.971 17.699
IMPORTAGAO 0 0 0 0 0 0 0 0 400 2,211  4.608 5.369 5.055 8.086 8.998
VAR.EST.PERDAS E AJUSTES (*) -2.383 -2.483 -2.535 -2.633 -2.633 -3.212 -3.592 -4.084 -4.566 -5.403 -5.777 -5.839 -4906 -5.619 -5.719
CONSUMO TOTAL 4.214 4493 4.820 5.123 5.322 5.944 6.233 6.704 7.732 10.091 12.829 15.055 15.941 19.438 20.978
TRANSFORMACAO 756 798 804 860 887 850 825 965 1417 2126 3.579 3.783 3.753 5773 5.934
PRODUGAO DE DERIVADOS PETROL. 673 642 645 681 674 584 561 616 785 1.150 1.250 772 848 1.169 1.429
GERACAO ELETRICA 83 156 159 179 213 266 264 349 632 976 2,329 3.011 2905 4.603 4.505
CONSUMO FINAL 3.458 3.695 4.016 4.263 4.435 5.094 5408 5739 6.315 7.965 9.250 11.272 12.188 13.665 15.044
CONSUMO FINAL NAO-ENERGETICO 1.061 1.040 1.037 1.119 956 878 768 845 807 831 798 821 791 838 849
CONSUMO FINAL ENERGETICO 2,397 2.655 2979 3.144 3479 4.216 4.640 4.894 5508 7.134 8.452 10.451 11.397 12.827 14.195
SETOR ENERGETICO 768 840 974 1.025 989 1.199 1.226 1471 1.696 2278 2419 2.722 2938 3.168 3.500
RESIDENCIAL 6 6 20 30 52 72 81 87 79 114 140 154 196 206 217
COMERCIAL/PUBLICO 4 3 13 18 36 49 92 71 57 86 180 250 275 299 321
TRANSPORTES 2 0 25 46 49 36 47 132 159 313 572 980 1.328 1.580 1.945
INDUSTRIAL 1.617 1806 1.947 2.025 2353 2.860 3.194 3.133 3.517 4343 5141 6.343 6.658 7.572 8.209
CIMENTO 40 40 6 6 27 31 37 53 58 56 27 32 16 23 19
FERRO-GUSA E ACO 410 440 435 505 682 841 804 687 731 832 835 1.023 1.035 1.064 1.265
FERRO-LIGAS 8 15 29 30 0 0 0 0 0 0 0 0 1 1 2
MINERAGAO E PELOTIZAGAO 96 74 83 87 91 125 175 121 161 161 322 207 217 260 306
NAO-FERROSOS E OUTROS METAL 33 35 49 40 19 29 41 28 61 168 185 317 372 514 557
QuimICA 390 458 481 512 580 686 1.085 1.168 1.220 1423 1.555 1.853 1.876 2.344 2.454
ALIMENTOS E BEBIDAS 141 190 196 180 186 288 168 227 255 257 306 462 491 558 581
TEXTIL 69 80 86 91 107 213 81 89 107 195 211 270 300 339 372
PAPEL E CELULOSE 73 90 101 104 142 162 162 165 249 310 448 452 484 521 590
CERAMICA 67 100 112 118 129 102 116 152 177 296 489 803 896 872 944
OUTROS 290 284 369 352 390 383 525 443 498 645 763 924 970 1.076 1.119

Fonte: BEN 2006
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Tabela A.2 Evolucao do consumo energético final por fonte em 10° tep
UNIDADE: 103 tep
IDENTIFICAGAO 1991 1992 1993 1994 1995 1996 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005
GAS NATURAL 2167 | 2382 2720 2772  3.089 | 3.767 4196 4305 4.893 6384 7552 9344  10.184 11.448 12.663
CARVAO MINERAL 1295 = 929 964 | 1.118 1273 1752 2101 2.084 2525 2.841 2759 @ 3.016 3.294 3.594 | 3.519
LENHA 15375 | 14.650 @ 13.802 13.764 13.045 12.895 12.919 13.296 13.500 13.627 13.699 14.471 15218 15752 16.119
BAGAGO DE CANA 12.093 | 12.779 | 12.483 14.546 14.345 14.943 16.674 16.684 16.687 13.381 15676 17.495 19.355 20.273 21.147
LIXivIA 1.199 1435 1678 1764 @ 1.678 1.869 1946 2.069 2246 2291 = 2280 @ 2.548 2976 3.144 3.342
OUTRAS RECUPERAGOES 419 507 465 445 458 421 436 460 641 709 775 804 904 874 907
GAS DE COQUERIA 1299 = 1291 1342 1379 1410 1410 1.382 1320 1.155 1247 | 1219 | 1.178 1259 1342  1.328
COQUE DE CARVAO MINERAL 6.152 6239 6597 6725 6.808 6.807 @ 6.695 6.538 5829 6506 6327 6.673 6.688 6817 6.420
ELETRICIDADE 19374 19.813 20732 21474  22.764 23.871 25333 26394 27.144 28.509 @ 26.626 @ 27.884 29.430 30.955  32.267
CARVAO VEGETAL 5402 4961 5256 5333 4915 4554 4379 3.986 4.401 4814 4409 4.615 5432 6353 6.248
ALcooL ETiLICO 6.104 5973 6228 6643 6870 7.152 6910 6.783 6.798 5820 5377 6.085 5794 6445  6.963
OUTRAS SECUNDARIAS - ALCATRAO 156 215 220 200 186 74 97 58 78 77 75 78 38 50 37
SUBTOTAL DERIVADOS DE PETROLEO 49.632  50.901  52.917 55390 @ 60.063 64.947 69.157 71303 70.918 71.450 71.869 @ 71.351 69.049 71.177 71726
OLEO DIESEL 21.704 22.159 22.877 23.805 25206 26.209 27.569 28.541  29.084 29.505 30.619 31.521  30.885 32.657 32.382
OLEO COMBUSTIVEL 8.941  9.568 10272  10.524  11.129 12,047 12301 @ 11.997 10.544 9.500 & 8.469 = 8239 7.223  6.513  6.574
GASOLINA 8.103 8.062 8479 9.286  11.106 12.998 14.215 14.834 13.828 13319 13.051 12468 13.162 13.607 13.638
GAS LIQUEFEITO DE PETROLEO 5650 5.969 6.005 6.124 6484 6.842 7.116 @ 7.335 @ 7.661 7.844 7742 7.402 6.996 @ 7.182  7.121
NAFTA 0 0 0 5 30 11 4 4 4 4 4 4 0 0 0
QUEROSENE 2199 | 2.058 2.140 2.168 2490 2629 | 2931 3.202 2988 3.180 3.286 3.161 2221 2369 & 2.578
GAS CANALIZADO 271 237 216 141 119 113 108 111 94 85 35 26 0 0 0
OUTRAS SECUNDARIAS DE PETROLEO = 2.764 = 2.848 = 2.928 = 3.338 3.499 4.099 4914 5279 6715 8014 8664 8530 8.562 8.848 9.433
TOTAL 120.668 122.073 125.402 131.554 136.903 144.463 152.226 155.280 156.815 157.657 158.643 165.543 169.622 178.221 182.687

Fonte: BEN,2006.
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Tabela A.3 Evolucio do consumo energético final por fonte em %
UNIDADE: %

IDENTIFICAGCAO 1991 1992 1993 1994 1995 1996 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005
GAS NATURAL 1,8 2,0 2,2 2.1 2,3 2,6 2,8 2,8 3,1 4,0 4,8 5,6 6,0 6,4 6,9
CARVAO MINERAL 1,1 0,8 0,8 0,8 0,9 1,2 1,4 1,3 1,6 1,8 1,7 1,8 1,9 2,0 1,9
LENHA 12,7 12,0 11,0 10,5 9,5 8,9 8,5 8,6 8,6 8,6 8,6 8,7 9,0 8,8 8,8
BAGACO DE CANA 10,0 10,5 10,0 11,1 10,5 10,3 11,0 10,7 10,6 8,5 9,9 10,6 11,4 11,4 11,6
LIXIVIA 1,0 1,2 1,3 1,3 1,2 1,3 1,3 1,3 1,4 1,5 1,4 1,5 1,8 1,8 1,8
OUTRAS RECUPERAGOES 03 0,4 0,4 03 0,3 03 03 0,3 0,4 0,4 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5
GAS DE COQUERIA 1,1 1,1 1,1 1,0 1,0 1,0 0,9 0,9 0,7 0,8 0,8 0,7 0,7 0,8 0,7
COQUE DE CARVAO MINERAL 5,1 5,1 53 5,1 5,0 4,7 4,4 4,2 3,7 4,1 4,0 4,0 3,9 3,8 3,5
ELETRICIDADE 16,1 16,2 16,5 16,3 16,6 16,5 16,6 17,0 17,3 18,1 16,8 16,8 17,4 17,4 17,7
CARVAO VEGETAL 4,5 4,1 4,2 4,1 3,6 3,2 2,9 2,6 2,8 3.1 2,8 2,8 3,2 3,6 3,4
ALcooL ETiLICO 5,1 4,9 5,0 5,0 5,0 5,0 45 4,4 4,3 3,7 3,4 3,7 3,4 3,6 3,8
OUTRAS SECUNDARIAS - ALCATRAO 0,1 0.2 0,2 0,2 01 0,1 01 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
SUBTOTAL DERIVADOS DE PETROLEO 41,1 4,7 42 41 43,9 450 454 459 452 453 453 43,1 40,7 39,9 39,3
OLEO DIESEL 18,0 18,2 18,2 18,1 18,4 18,1 18,1 18,4 18,5 18,7 19,3 19,0 18,2 18,3 17,7
OLEO COMBUSTIVEL 7,4 7.8 8,2 8,0 8,1 8,3 8,1 7,7 6,7 6,0 5,3 5,0 4,3 3,7 3,6
GASOLINA 6,7 6,6 6,8 7.1 8,1 9,0 9,3 9,6 8,8 8,4 8,2 7,5 7.8 7,6 7,5
GAS LIQUEFEITO DE PETROLEO 4,7 4,9 4,8 4,7 4,7 4,7 4,7 4,7 4,9 5,0 4,9 4,5 4,1 4,0 3,9
NAFTA 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
QUEROSENE 1,8 1,7 1,7 1,6 1,8 1,8 1,9 2,1 1,9 2,0 2.1 1,9 1,3 1,3 1,4
GAS CANALIZADO 0,2 0,2 0.2 0,1 0,1 0,1 0,1 01 0,1 01 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
OUTRAS SECUNDARIAS DE PETROLEO 2,3 2,3 2,3 2,5 2,6 2,8 3,2 3,4 4,3 5,1 5,5 5,2 5,0 5,0 5,2
TOTAL 1000  100,0 100,0  100,0 1000  100,0  100,0  100,0  100,0 1000  100,0  100,0  100,0  100,0  100,0

Fonte: BEN, 2006.
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Tabela A.4 Oferta e demanda de gas natural no Estado de Sao Paulo
Unidade: 10° m3
1991 1992 1993 1994 1995 1996 1997 1998 1999 | 2000 2001 2002 2003 2004 2005

Producdo 0 0 0 577 561 644 690 651 559 324 344 394 388 383 380
Importacdo Estadual 298 395 503 134 386 465 555 564 816 1.361 | 1.936 | 2.636 | 3.128 3.720 4.385
Perdas na Distr. E Arm. -18 -21 -26 -24 -25 -12 -14 -13 -67 -47 -37 -59 -16 -24 -25
Oferta Bruta 280 374 477 687 922 | 1.097 1.231 | 1.202 | 1.308 | 1.638  2.243 2.971 3.500 4.079 4.740

Consumo Final 280 374 477 687 922 | 1.097 1.231  1.202 | 1.308 | 1.638 2.243 2.971 3.500 4.079 | 4.740
Residencial 1 2 2 15 40 58 65 69 73 73 73 82 94 107 110
Comercial 1 5 4 13 30 40 45 52 54 57 54 62 73 80 98
Publico 0 0 0 0 0 0 6 6 2 0 8 9 9 18 21
Transportes 0 3 11 19 15 13 14 20 32 64 112 199 346 407 479

Rodoviario 0 3 11 19 15 13 14 20 32 64 112 199 346 407 479
Industrial 278 364 460 640 837 986 | 1.101 | 1.055 1.147 1.444 1.996 2.619 2.978 3.467 | 4.032
Cimento 0 0 1 2 0 1 1 0 0 1 0 0 0 0 0
Ferro Gusa e Aco 31 41 29 148 157 237 286 202 207 243 277 275 311 350 472
Quimica 9 12 64 142 187 196 237 300 376 455 391 414 447 522 880
Alimentos e Bebidas 63 83 42 52 77 147 58 85 68 93 197 192 190 211 276
Téxtil 17 22 26 32 36 153 26 43 51 62 101 95 94 103 165
Papel e Celulose 0 0 61 58 88 86 84 53 116 122 194 299 340 396 453
Ceramica 35 46 64 55 61 40 36 53 51 69 145 348 381 419 563

Outros (*) 123 160 173 151 231 126 373 319 278 399 691 996 | 1.215 | 1.466 1.223
Fonte: BEESP, 2006
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Tabela A.5 Consumo final energético por fonte no Estado de Sao Paulo [109 kcal]

UNIDADE: 10° kcal

ENERGETICOS 1992 1993 1994 1995 1996 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005
Gas Natural 3.033 3.868 5.572 7.479 8.896 9.984 9.749 | 10.611 | 13.286 18.193 24.099 | 28.388 | 33.085 | 38.445
Carvao Vapor 1.316 984 800 1.032 1.080 500 420 396 364 336 344 296 324 332
Lenha 11.188 | 10.767 | 9.916 9.511 8.958 8.613 8.411 | 10.526 | 10.863 10.891 @ 11.193 | 10.929 | 11.028 | 11.249
Outras Fontes Primarias 4.075 4.801 5.245 5.721 6.111 6.421 5.998 6.570 7.364 7.267 7.632 8.226 8.664 9.080
Gas de Coqueria 2.882 2.992 2.904 3.032 3.207 3.199 2.961 2.402 2.433 2411 2.258 2.051 2.274 2.592
Coque de carvao mineral | 12.792 12,441 14.110 | 13.027 | 12,917 13.083 | 13.241 | 11.516 10.633 9.977 | 10.032 | 12,952 11.841 @ 11.096
Eletricidade 66.464 | 70.729 @ 73.204 76.854 78.838 | 84.043 | 85.421 | 87.357 | 91.773 | 83.381 84.817 90.523 @ 95.468 @ 101.858
Carvao Vegetal 1.700 1.643 1.584 1.529 1.473 1.422 1.373 1.322 1.276 1.267 1.233 1.197 1.238 1.250
Alcool Etilico 24.561 | 25.520 27.194 | 27.891 | 28.844 | 26.632 | 21.253 | 23.209 | 16.994 14.532 @ 16.347 | 14.862 | 18.454 | 19.948
Bagago de Cana 56.897 | 59.898 59.644 | 59.622 | 66.806 | 71.153 | 78.213 | 76.141 58.117 | 72.042 | 74.728 | 79.709 | 92.122 | 97.131
N&o Energ. de Cana 17.788 | 20.149 | 24.228 | 26.064 @ 28.624 @ 31.381 @ 34.495 45.310 34.816 | 44.352 | 51.048 | 54.619 | 59.458 | 60.347
Derivados de petréleo 180.467 | 186.953 | 200.264  209.959 232.105 | 252.886 257.253 | 258.425 | 263.500 | 259.540 243.937 240.492 248.486 245.238
Oleo Diesel 55.427 | 55.659 57.982 | 60.495 | 66.463 | 73.262 | 74.200 | 75.887 | 76.649 @ 79.059 & 80.444 | 77.482 | 80.479 | 80.436
Oleo Combustivel 40.007 = 40.571 @ 42.173 | 41.477 | 45.196 | 48.649 | 48.180  43.812 42.639 38.033 @ 31.331 | 28.689 | 27.373 | 23.995
Gasolina 28.295 | 28.730 34.721 @ 37.963 @ 44.436 | 47.388 | 48.214 | 49.446 | 45.768 44.950 42.122 | 39.933 @ 40.104 @ 41.654
Gas Liquefeito de Ptr.. ‘ 15489 | 16.366 | 16.670 | 16.986 @ 19.548 | 19.913 @ 20.426 21.698 22.494 | 22.592 | 21.211 | 19.756 | 19.877 | 19.360
Nafta 12.388 | 14.671 | 14.259 | 14.870 @ 15.083 | 19.922 @ 20.063 @ 21.094 21.844 | 25.741 | 18.707 | 19.694 | 23.546 | 19.480
Querosene 7.485 9.097 | 10.373 | 13.148 15.505 16.487 19.103 17.723 | 15.839 | 13.679 | 14.628 | 16.421 | 16.855 17.583
Gas canalizado (Nafta) 993 939 651 325 114 4 4 4 4 0 0 0 0 0
Gas de Refinaria 5.588 7.027 8.356 8.388 8.427 8.097 7.440 8.227 9.620 9.646 | 10.679 @ 10.589 | 10.504 @ 9.285
Produtos N. E. de Ptr. 10.223 | 9.825 | 10.586 | 11.682 @ 12.779 | 14.300 @ 14.335 13.769 18.067 | 17.483 | 16.175 | 18.147 | 19.482 | 21.967
Outras Secunddrias 4.572 4.068 4.493 4.625 4.554 4.864 5.288 6.765 | 10.576  8.357 8.640 9.781 | 10.266 | 11.478
TOTAL 383.163 400.745 424.665 441.721 477.859 509.317 518.788 533.785 511.419 524.189 527.668 544.244 582.442 598.566

Fonte: BEESP, 2006
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Tabela A.6 Consumo final energético por fonte no Estado de Sao Paulo [%)]

UNIDADE: %

ENERGETICOS 1992 1993 1994 1995 1996 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005
Gés Natural 08 10 13 17 19 20 19 20 26 35 46 52 57 64
Carvao Vapor 03 02 02 02 02 01 01 01 01 01 01 01 01 01
Lenha 20 27 23 22 19 17 16 20 21 21 21 20 19 19
Outras Fontes Primarias 11 12 12 13 13 13 12 12 | 14 14 14 15 15 15
Gés de Coqueria o8 07 07 07 07 06 06 04 05 05 04 04 04 04
Coque de carvao mineral 3,3 3.1 3,3 2,9 2,7 2,6 2,6 2,2 2,1 1,9 1,9 2,4 2,0 1,9
Eletricidade 174 176 172 175 163 163 163 163 180 158 162 169 164 17,0
Carvao Vegetal o4 04 04 03 03 03 03 02 02 02 02 02 02 02
Alcool Etilico 64 64 64 63 60 52 41 43 33 28 31 27 32 33
Bagaco de Cana 148 149 140 135 140 140 151 143 114 137 142 146 158 16,2
N&o Energ. de Cana 4.6 5,0 57 5,9 6,0 6,2 6,6 8,5 6,8 8,5 9,7 10,0 10,2 10,1
Derivados de petréleo 472 468 473 475 487 497 496 485 515 495 461 440 @ 426 @ 41,0
Oleo Diesel 145 139 137 137 139 144 143 142 150 151 152 142 138 134
Oleo Combustivel 104 101 99 94 95 96 93 82 83 73 59 53 47 | 40
Gasolina 74 72 82 86 93 93 93 93 89 86 80 73 69 70
Gas Liquefeito de Petr. 40 41 39 38 41 39 39 41 44 43 40 36 34 32
Nafta 32 37 34 34 32 39 39 40 43 49 35 36 40 33
Querosene 20 23 24 30 32 32 37 33 31 26 28 30 29 29
Gas canalizado (Nafta) 0,3 0,2 0,2 0,1 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
Gas de Refinaria 15 18 2 19 18 16 14 15 19 18 2 19 18 16
Produtos N. E. de Petr. 27 25 25 26 27 28 28 26 35 33 31 33 33 37
Outras Secundérias 1,2 1 11 1 1 1 1 13 21 16 16 18 18 19
TOTAL 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100

Fonte: BEESP, 2006
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Tabela A7. TARIFAS DO GAS NATURAL CANALIZADO — PORTARIA CSPE N° 459 —
SEGMENTO COMERCIAL
Area de Concessio da COMGAS

CLASSE m’/més FIXO VARIA\;EL
R$/més R$/m

1 0-0 19,45 -

2 0,01 a 50,00 m’ 19,45 2,360585
3 50,01 a 150,00 m’ 31,59 2,117556
A 150,01 a 500,00 m* 55,89 1,956553
5 500,01 a 2.000,00 m’ 127,59 1,813127
6 2.000,01 a 3.500,00 m’ 588,13 1,582892
7 3.500,01 a 50.000,00 m’ 2.205,49 1,121135
8 >50.000,00 m’ 5.850,93 1,048227

Fonte: PORTARIA CSPE N° 459

Nota do Faturamento: Cada classe é independente. Aplica-se a cada uma delas um encargo variavel
NOTAS:

1) Os valores nao incluem ICMS

2) Valores para Gas Natural referido nas seguintes condi¢des:

Poder Calorifico Superior = 9.400 kcal/ms (39.348,400kJ/m3 ou 10,932 kWh/ms)
Temperatura = 293,15K (20 °C)

Pressdo = 101.325 Pa (1 atm)

3) Férmula de Calculo do Importe : | = F + (CM x V), onde

F = Valor do encargo Fixo

CM = Consumo Mensal Medido em ms

V = Valor do encargo Variavel
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Tabela A8. TARIFAS DO GAS NATURAL CANALIZADO - PORTARIA CSPE N° 459 —
SEGMENTO COGERACAO

Area de Concessio da COMGAS — Tabela de Margens Maximas

CLASSE m’/més VARIAVEL R$/m’
COGERACAO DE ENERGIA COGERACAO DE ENERGIA
ELETRICA DESTINADA AO ELETRICA DESTINADA A
CONSUMO PROPRIO OU A REVENDA A DISTRIBUIDOR
VENDA A CONSUMIDOR FINAL

1 Até 100.000,00 m® 0,1949481 0,1926365

2 100.000,01 a 500.000,00 m® 0,1577384 0,1558680

3 500.000,01 a 2.000.000,00 m’ 0,1551992 0,1533589

4 2.000.000,01 a 4.000.000,00 m’ 0,1420321 0,1403479

5 4.000.000,01 a 7.000.000,00 m® 0,1263282 0,1248303

6 7.000.000,01 a 10.000.000,00 m’ 0,1106219 0,1093102

7 > 10.000.000,00 m’ 0,0945525 0,0934313

Fonte: PORTARIA CSPE N° 459

Notas:

1) Os valores nao incluem ICMS

2) Ao valor das margens desta tabela, que ja incluem os tributos PIS/PASEP e COFINS, devera ser acrescido o valor
do preco do gas (commodity+transporte) referido nas condigbes abaixo e destinado a esses segmentos.

3) Gas Natural referido nas seguintes condigdes:

Poder Calorifico Superior = 9.400 kcal/ms (39.348,400 kJ/msou 10,932 kWh/ms)

Temperatura = 293,150 K (20° C)

Presséo = 101.325 Pa (1 atm)

4) O custo do gas canalizado e do transporte destinados a estes segmentos, ja considerados os valores dos tributos
PIS/PASEP e COFINS incidentes no fornecimento pela Concessionaria, vigentes nesta data, é de:

a. R$ 0,439691ms, nos casos em que o gas canalizado é adquirido como insumo energético utilizado na cogeragao
de energia elétrica destinada ao consumo préprio ou a venda a consumidor final.

b. R$ 0,434477/m? nos casos em que o gas canalizado é adquirido como insumo energético utilizado na cogeragao
de energia elétrica destinada a revenda a distribuidor.

5) Os valores obtidos em razdo de alteragdes para mais ou menos dos custos indicados no item 4, serdo
contabilizados em separado por usuario e a estes repassados, nos termos da Clausula 11a do Contrato de
Concessao.

6) O calculo do importe deve ser realizado em cascata, ou seja, progressivamente em cada uma das faixas

de consumo.
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