UNWERSDADE ESTADUAL DE CAMPINAS
FACULDADE DE ENGENHARIA MECANICA
ENERGIA

Analise e simulacdo de um sistema de absorcao
agua - amonia para producao de gelo em
escamas

Autor; Radolfo de Jesias Rodriguez Silverio.
Orientador; José Ricardo Figueiredo.

Curso: Engenharia Mecéinica
Area de Concentraggio: Térmica e Fluidos

Tese de Doutorado apresentada 3 comissio de Ps Graduacio da Faculdade de Engenharia Mecénica, como
requisito para a obtengo do titulo de Doutor em Engenharia Mecnica.

Campinas, S.P. - Brasil
1999



UNIDADE_(AAE [ FE M

N CHAMADA ;

’[’c'u; Lo e #

TRed A

v, Ex.

TOMBC BC/ M Ay Y Q.

PRI o % el / ] &S
| D I_-(.—_l

LU AT L

ik _Jf-C T%‘Q

FICHA CATALOGRAFICA ELABORADA PELA
BIBLIOTECA DA AREA DE ENGENHARIA - BAE - UNICAMP

Rodriguez Silverio, Rodolfo Jestis

R618s Analise e simulagdo de um sistema de absor¢do
agua-amonia para producdo de gelo em escamas /
Rodolfo de Jesus Rodriguez Silverio.--Campinas, SP:
fs.n.], 1999.

Orientador; José Ricardo Figueiredo.
Tese (doutorado) - Universidade Estadual de
Campinas, Faculdade de Engenharia Mecénica.

1. Refrigeragio. 2. Modelos matematicos. 3. Gelo -
Indastria. 4. Absor¢do 1. Figueiredo, José€ Ricardo.
II. Universidade Estadual de Campinas. Faculdade de
Engenhana Mecénica. III. Titulo.




ESTE EXEMPLAR CURRZONDE § REDAGAG Filiae b
IESE OEFENDIDA POR feown

dj ﬂ( &‘e""@ t w WOVADA bfu
AQ” JULGADORA EM 0! A0, g9

T T

ORIENT MI0OR

UNIVERSIDADE ESTADUAL DE CAMPINAS
FACULDADE DE ENGENHARIA MECANICA

Analise e simulac@o de um sistema de absorcio
agua - amonia para produgiio de gelo em
escamas

Autor. Rodolfo de Jesiis Rodriguez Silverio.
Orientador: José Ricardo Figueiredo.

64799

BIBLIOTECA DA AREA LT TMGENHARIA
UNICAMP

UHICAME
HWLIUTECA CENTAAL




UNIVERSIDADE ESTADUAL DE CAMPINAS
FACULDADE DE ENGENHARIA MECANICA
ENERGIA

TESE DE DOUTORADO

Analise e simulagio de um sistema de absorcio
agua - amonia para producio de gelo em
escamas

Autor : Rodolfo Jesiis Rodriguez Silverio

Orien -Jeosé Ricardo Figueiredo
— ___/ = * .
- - ‘-D -

Prof, Dr.Kamal R. Ismail )

UNICAMP %

Prof., Dr.José Temaz _V"i.eira Pereira
UNICAMP

APy 2N

Prof. Dr.Geraldo Augusto Campolifia
UFMG

Prof.\Dr.Cuiz Machado

UFMG

Campinas, 1° de outubro de 1999



Dedicatoria

Dedico este trabalho as trés pessoas mais importantes na minha vida,
A minha esposa, pelo seu amor ¢ pelas tantas horas preciosas que me dedica,
A minha irmi, um grande motivo para minha luta,

E muito especialmente a minha mie, de quem sou fruto em todos os sentidos.

iv



Agradecimentos

O presente trabalho € relativamente volumoso, mas ndo reflete todo o esfor¢o experimental
e tedrico dedicado 2 realizacfio deste, que foi possivel somente pelo apoio de varias pessoas e
institui¢des que colaboraram de forma efetiva na culminag¢io deste. Pedindo desculpa por qualquer
esquecimento, aproveito-me desta oportunidade para colocar meu reconhecimento e
agradecimento:

Ao meu orentador, o Professor José Ricardo Figueiredo, pelo esforgo ¢ dedicaglo ao
trabalho, a paciéncia com a linguajem, e principalmente pelo rigor cientifico ¢ a consci€ncia
politica que alcancei nestes anos de trabalho ao seu lado.

Ao Professor Kamal A. R. Ismail, um grande amigo de quem recebi todo apoio material e
intelectual, tornando menos dificil a tarefa.

Ao Professor José Tomaz V. Pereira pelas sempre oportunas ajudas e reflexdes, e pelo seu
exemplo de grandeza e simplicidade.

Ao Sr. Ingo Norberto Miilhe, diretor industrial da MADEF S.A., pelo apoio, 4nimo ¢ a
aten¢fo que sempre nos prestou quando necessirio.

Ao Professor Leonardo Goldstein Jr. pelo aconselhamento, encorajamento e sua ajuda na
busca bibliogrifica que ajudaram na efetivacfio deste trabalho.

Ao Professor Ganzarolli, pelo 4nimo, o apoio bibliogrdfico ¢ os seus aconselhamentos.

Aos Professores do Departamento de Energia com os quais aprendi e me esclareci em

muitos dos fendmenos das ciéncia térmicas.



Ao Sr. José Benedito dos Santos, técnico com grane experiéncia pritica de quem recebi
todo apoio a qualquer momento.

Aos técnicos do Hospital das Clinicas, cujo apoio foi fundamental na realizagdo das
experiéncias levadas a cabo na instalacdo, entre eles: O “Biro-Biro”, Aldo, Mendes, Valdecir,
Emerson, Rogério, Osvaldo, entre outros.

Ao pessoal administrativo, os quais fazem menos arido e alegre o nosso didrio, além do
apojo fundamental que nos oferecem para o cumprimento de nossas tarefas. Destaco meu
particular agradecimento a: Rodrigues, Neusa, S6nia e Denise.

Também agradeco a familiares ¢ amigos que de uma forma ou outra sempre oferecem seu

apojo no trabalho e na vida em geral.

Agradeco a FAPESP pelo seu apoio material, e pelas sugesides dos assessores que
efetivadas ou nfo constituiram wma guia de trabalho.

A UNICAMP por me acolher como estudante

Finalmente e de forma muito especial ao men mentor, o Professor Omar Herrera Martinez,

de quem adquiri minha base e vergonha cientffica, e minha for¢a ¢ amor pela pesquisa.

vi



vii

“O homem pode tanto guanto sabe”

Francis Bacon



Resumo

O presente trabalho procura obter uma detalhada simulagio numérica de uma maquina de
producio de gelo em escamas que opera sob um ciclo de absor¢éo utilizando o par 4gua - amdnia.
Com este objetivo € apresentado um modelo matemdtico que engloba os fendmenos
termodindmicos, de transferéncia de calor e de mecanica dos fluidos. Tal modelo constitui-se
numa importante ferramenta para andlise e posterior aperfeicoamento do sistema.

E apresentado primeiramente um modelo em regime permanente que ajuda a entender e
aprofundar os processos que transcorrem em cada compoenente, € como estes afetam a operacio e
0 desempenho da instalagdo global. Em segundo lugar € elaborado ¢ modelamento do evaporador
em Sia operacao transitéria. Em terceiro rescreve-se a simula¢io do sistema para incluir o0 modelo
da operagdo em regime transitéric de cada componente. Ao serem acoplados o segundo ¢ o
terceiro modelos € efetnada a simula¢do dindmica do sistema.

Ambos modelamentos, permanente e transiente, fornecem os principais parimetros de operagao
do sistema em fungfo das carateristicas construtivas da mdquina e das varidveis externas tais como

temperatura de bulbo umido e pressdo do vapor de aquecimento.

Palavras chaves

Refrigeragdo por absor¢o, simulagio matemdtica, fabricagio de gelo, estudo experimental.
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Absftract.

The present work searches for a detailed numerical smulation of an scale ice-maker operating
on an absorption cycle using the pair water ~ ammonia. With such aim a mathematical model was
consiructed embodying thermodynamics, heat transfer and fluid mechanics phenomena. Such
model turns to be an important tool for analysis and development of the system.

Firstly a steady state model is presented that helps understanding the processes going on each
component and how those affect the operation and performance of the whole installation.
Secondly the transient model of the evaporator is developed. Third the whole system simulation is
rewritten to include models of the transient regime operation of each component. By coupling the
second and the third models the dynamic simulation of the system is built.

Both steady state and transient modeling provide the main operating parameters of the system
as function machine constructive characteristics and of the external variables such as wet bulb

temperature and heating steam pressure.

Key Words

Absorption refrigeration, mathematical simulation, ice making, experimental study.
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Capitulo 1

introducgao

E cada vez mais aceito que o uso adequado da energia requer que as diferentes demandas
sejam supridas com fontes energéticas de qualidade compativel O aquecimento ou
condicionamento térmico de um determinado espaco ou processo, dever-se-d, sempre que
possivel, tentar efetuar a partir de fontes de calor de baixa temperatura, tais como calor residual de
inddstrias ou de usinas de poténcia.

Outra fonte pratica de calor a baixa temperatura ¢ constituida pela energia térmica obtida do
Sol, através de coletores solares planos ou de baixa concentragéo, ja disponiveis no mercado com
uma eficiéncia aceitdvel e um custo relativamente baixo.

As midquinas térmicas trabalhando sob o principio da sorcdo (tanto absor¢do como
adsorsdo) se apresentam como os melhores transformadores da energia térmica destas fontes
energética de baixa qualidade, para propdsito de aquecimento ou resfriamentc. Estas podem
constituir refrigeradores, bombas de calor ou transformadores de calor (Ramachandran, 1988).

Além dos problemas econdmicos e energéticos, o conceito de desenvolvimento sustentdvel e
a luta contra a contaminacio ambiental fundamentam a retomada do estudo destes sistemas que
operam sob os principios da sorgio, utilizando substincias que reduzem parcial ou totalmente os
efeitos adversos dos freons sobre o meio ambiente. Convém notar neste sentido que a amfnia

aparece como um dos refrigerantes com maior potencial de utilizaglio em grande escala, para



aplicagio em sisteras de maior porte. E se bem este pode ser aproveitado em instalagbes de
compressao, que possuem maior COP que as instalagdes de absor¢ao, desde o ponto de vista da 2°
Lei nfo existem grandes vantagens de um sistema sobre outro.

Existem problemas nos sistemas de compressao de amdnia, como o arraste de dleo de
lubrificagiio do compressor ao evaporador, diminuindo sua capacidade, e o alto nivel de ruido,
com grandes dificuldades técnicas de solugfo. Mas este € um tema que jd foi bastante debatido, e
certamente cada sisterna tem suas proprias vantagens e oportunidade de aplicagio, respondendo
fundamentalmente as questdes econdmicas.

No atual contexto energético do Brasil, e de muitos paises em vias de desenvolvimento, o
emprego destas mdquinas térmicas, principalmente com ciclo de absorgdo, pelo estado atual da
tecnologia e para revalorizagdo de afluentes térmicos industriais para fins de aquecimento e
refrigeracéo, afigura-se bastante promissor seja a nivel econdmico, pela integracio energética de
processos e reduzido uso da energia elétrica, seja a nivel ecolégico, evitando poluigio térmica ¢
nio utilizando CEC’s como fluido de trabalho (Olivera e Le Goff, 1992).

No sistema de absor¢do dgua-amdnia a elevada toxicidade da amdnia aparece como uma
forte contrapartida negativa para sua utilizagio, mas é bom notar que a maioria dos sistemas de
refrigeragio industriais a compressio trabalham com amOnia, sem grandes riscos quando
observadas as normas de seguranga para sua exploragiio. No caso da absor¢do os riscos diminuem
como conseqiiéncia das baixas concentragbes de amdnia em muitos dos equipamentos que
trabalham a alta pressdo. Na sua tese de mestrado, Pratts (1998) comenta detalhes interessantes
sobre esta questdo da toxicidade da amdnia e seu emprego como refrigerante.

Sao innmerdveis as aplicagdes destes sistemas que utilizam os ciclos de absor¢do utilizando
fontes de energia térmica de baixo custo. Por isto, existe uma grande quantidade de trabalhos
te6ricos e experimentais que foram e ainda sao levados a cabo mas tltimas décadas nos pafses
desenvolvidos.

Embora 0s primeiros trabathos tenham aparecido no século passado, e apesar do incremento
dos esforgos cientifico-técnicos dos paises desenvolvidos nesta temdtica ¢ do grande leque de
aplicacBes destas tecnologias, ndo se deve esquecer que estas se baseiam em principios complexos

de processos fisico-quimicos e da transferéncia de calor e massa. Ainda restam muitos problemas



técnicos que deverdo ser resolvidos para sua total aplicagio. Os pesquisadores dos paises em vias
de desenvolvimento devemos ser capazes de compreender e assimilar estas tecnologias para

produzi-las sob as condi¢bes reais em que vivemos.

1.1.- Apresentacao

O presente trabalho procura a simulagdo e aperfeicoamento de uma méquina de produgdo de
gelo que opera sob um ciclo de absorgdo utilizando o par dgua-amdnia. Esta maquina pode ser
considerada j4 de pequeno porte industrial, chegando a produzir até aproximadamente 4 toneladas
de gelo por dia.

Esta méquina foi projetada e construida pela MADEF S.A Industria e Comércio, com sede
em Canoas, Rio Grande do Sul, para ser utilizada no sistema de refrigeragfo de pequenos barcos
pesqueiros, visando a cogeragio com o motor principal de combustio interna, empregando os
gases de exausto para o processo de geragio de amdnia.

Por uma série de problemas operacionais do trabalho do préprio barco © projeto néo foi bem
sucedido, a maquina foi levemente transformada para trabalhar de forma estaciondria ¢ foi doada a
Universidade Estadual de Campinas (UNICAMP) para estudos de testes, aperfeicoamentio e
divulga¢do desta tecnologia, onde foi batizada “Prof. Liszl¢ Haldsz” numa homenagem ao ex-
Professor, estudioso desta tecnologia.

Na atualidade a maquina se encontra instalada no setor de servigos do Hospital das Clinicas
(H.C.) da UNICAMP. Apesar de ter sido projetada para empregar gases no gerador de amonia
{expulsor), estd utilizando, para este processo de separacfio, uma pequena parte do vapor gerado
nas caldeiras que prestam servigo para o préprio hospital.

Este trabalho forma parte de um projeto mais geral e profundo relacionado com a
otimizacdo, aperfeicoamento, utilizagio racional ¢ aplicagdo desta tecnologta. Outros trabalhos
estdo sendo levados a cabo em conjunto sobre esta instalagdo como parte desta integragio. Assim
hi trabalhos referidos a andlise detalhada do grupo gerador-coluna-retificador levados pela
estudante de doutorado Fernandes (1998}, por serem os componentes mais complexos da
instalagdo. Outros referidos 3 cogeragdo com motores de combustdo interna e produgdo de

eletricidade efetuados pelo também estudante de doutorado Pratts (1999), etc



1.2.- Objetivos.

O trabalho tem como objetivo a apresentacio de um modelo matemdtico que englobe os
fendmenos termodinimicos, de transferéncia de calor, e de mecinica dos fluidos, envolvendo os
parAmetros construtivos e 0s parimetros extemos, para a simulagio numérica da instalagdo.

Surge pela necessidade de contar com uma ferramenta capaz de esclarecer como
transcorrem os processos em cada componente de acordo com suas carateristicas consirutivas, e
na instalagio em conjunto, quando estes processos se interrelacionam a partir do acoplamento dos
seus componentes, e sao afetados pelas condi¢bes externas.

Como foi dito na introdugdo, os processos que tem lugar nestes equipamentos estao
baseados nos fendmenos complexos da fisico-quimica e da transferéncia de calor e massa,
processos que apresentam jé grandes dificuldades para estudos nos sistemas tedricos, levando a
modelos com uma grande quantidade de consideragbes ¢ simplificagdes que os afastam bastante da
operagio real.

Poucos modelos existem na literatura que tratem com bastante profundidade a operagéo ¢ o
desempenho destas instalagBes em relagio aos processos de transferéncia de calor e massa, e na
maior parte dos casos, estes modelos sdo aplicados a operagdo em regime permanente. De outra
parte, com pouca freqiiéncia aparece informacdo relevante de instalacGes reais com ciclos de
absorcio dgua-amdnia, que sejam de utilidade pritica para o desenho Gtimo destas instalagGes.

A produgio de gelo em escama € na atualidade uma tendéncia geral, por uma série de
vantagens técnico-econdmicas, tanto pela reducio de gastos na produgdo como pela eficdcia na
utilizagdo. Porém, devido &s carateristicas do processo de fabricagio de gelo em escama e pelo
processo de degelo empregado, o sistema trabalha o tempo todo essencialmente em regime
transitério.

Até onde € conhecido, ndo existe reportado na literatura nenhuma outra instalagéo operando
com compressor térmico sob ciclo de absorgdo acoplade a um evaporador desenhado para
fabricacfio de gelo em escama, e revers3o do ciclo para o processo de degelo. Como se verd mais
adiante esta instalacio, construfda pela MADEF, apresenta algumas carateristicas que a fazem
mais compacta e efetiva, mas que introduzem outras complexidades para seu estudo e desenho

quando comparadas com outras instalagdes ji reportadas na literatura, como por exemplo o
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préprio desenho do evaporador, a introdugdo de virios componentes numa mesma torre de
resfriamento evaporativo, etc.

E também objetivo deste trabatho a simulagdo numérica de toda a instalagio, com interesse
primdrio na sirulagdo do processo de evaporagio e formagdo de gelo, e degelo. E por isto que
para toda a instalacdo serd admitido um modelo que utiliza coeficientes globais de transferéncia de
calor e massa, que poderdo ser ajustados a partir dos dados experimentais tomados na instalagéo.

E apresentado primeiramente um modelo em regime permanente que ajudard a entender e
aprofundar os processos que transcorrem em cada componente, ¢ como estes afetam a operagio e
o desempenho da instalacio global Em segundo lugar serdé elaborado o modelamento do
evaporador em sua operagdo transitéria. Em terceiro rescreve-se a simulagio do sistema para
incluir o modelo da operagio em regime transitdrio de cada componente, € assim, logo apés serem

acoplados o segundo ¢ o terceiro modelos, Ter-se-4 a simulagio dindmica do sistema.

1.3.- Pesquisa bibliografica.

A idéia da refrigeragio quimica foi tracada desde 1824, quando Faraday sugerin o
desenvolvimento de uma unidade de refrigeracio onde uma reagao entre vapores de NHs e sais de
Ag Cl seria usada para obter a vaporizagao do NH; liquido para produzir efeito frigorifico em uma
cidmara. A partir de entdo diversos pares de substdncias foram provados para obter uma maior
eficiéncia ¥mica e melhorar a transferéncia de calor e massa nestes sistemas.

A tecnologia da refrigeracéio por absorgio teve o seu grande desenvolvimento depois de
1850 a partir dos trabalhos de Ferdinand E. Carré. Entre 1859 ¢ 1862 foram registradas 14
patenies de mdquinas de absorgéio operando com ¢ par H;O-NH;. Muitos destes sisternas foram
empregados para producdo de gelo e para aplicagfes industriais em processos continuos.

Por volta de 1930 foi desenvolvido na Suécia o refrigerador Electrolux para uso doméstico,
baseado nos estudos e patentes de Platen e Munters. Estes refrigeradores foram comercializados
em muitos paises até os anos 50, quando o avango tecnoldgico dos sistemas por compressdo de
vapor, baseados nas patentes de 1880 por Carl V. Linde nos Estados Unidos, junto ac baixos
pregos da eletricidade, colocaram em situaglo de desvantagem os sistemas baseados nos ciclos

térmicos de absorcao.



O conceito de refrigeragio quimica se desenvolveu indistintamente para sistemas que
trabalham com rea¢Bes quimico - fisicas de pares gés - solido (adsorgdo) e gas - liquido
(absorcio), e vieram a luz estudos e publicagfes, fundamentalmente termodindmicos, aplicdveis a
ambos.

Devido aos problemas técnicos de encontrar um meio eficiente de transferir calor aos
materiais sélidos adsorventes, alguns até tiveram problemas de aumento do volume da massa apds
a reagdo, os sistemas de absorgdo foram mais estudados e aplicados hd até duas décadas, quando
comecaram as aplicac@es intensivas da energia solar na refrigeragio, e precisaram de meios
eficientes e sem poluentes na refrigeragdo do transporte frigorifico, principalmente nos paises
desenvolvidos europeus, e retomaram-se 0s estudos dos sistemas gds - s¢lidos novamente, com
um estdgio mais avangado da tecnologia para transferéncia de calor, e novos conceitos sobre
aplicacio da refrigeracio e acumulacgio de calor.

Os sistemas que operam sob ciclo de absorcdo mais conhecidos comercialmente s&o os que
utilizam o par BrLi-H,0, principalmente nas aplicacfes de ar condicionado, pelos problemas da
utilizacio da dgua como refrigerante a temperaturas abaixo de 0°C, e cristalizagdo das sais de BrLi
a baixas temperaturas. E por outro lado os sistemas que utilizam o par H>O-NHs,
fundamentalmente nas aplicacdes de baixas temperaturas e refrigeragdo industrial, embora hoje
estas estejam sendo empregados em sistemas de condicionamento de ar de pequena capacidade
(Jeong et al., 1993).

Os principios tedricos dos ciclos de refrigeragdo por absorgio foram estabelecidos a partir
dos trabalhos de Merkel ¢ Bonsjakovic em 1929, conjuntamente com a introdugio do diagrama
entalpia vs. concentragdo, € dos trabalhos de Nessclmann e Altenkirch. Foi baseado nestes
trabalhos que Niebergall propds alguns dos métodos de avaliagdo para estes ciclos de absorcdo.
Toda esta histéria acerca da evolucio dos sistemas de absorcdo pode ser encontrada no trabalho
de Stephan (1983).

Um dos estudos mais importantes e profundos, com discussdes de uma série de aspectos de
interesse pratico para os sistemas de absor¢io baseados na mistura dgua — amdnia, foi o realizado
por Plank (1959), e os principios basicos de ambos sistemas de refrigeragdo por absorgdo (4gua —

amdnia e brometo de litio — 4gua) sdo apresentados de forma bastante didética, e com exemplos



de csleulos comparativos por Threlkeld (1970). No caso do sistema H,O-NH;, este ¢ tamb€m
discutido de forma diddtica e com certo nivel de profundidade na andlise termodindmica por
Koshkin {1968).

Qutros trabalhos relevantes e de marcado interesse nesta temdtica poderiam ser separados
dependendo dos objetivos dos estudos desenvolvidos. Assim no relativo & andlise termodinmica
destes sistemas, com enfoques tanto de 1* Lei quanto de 2° Lei, podem-se citar os trabalhos de
Hensgens ¢ Kallwitz (1980), Bjrtom e Raldow (1981), Kandtikar (1982), Kaushick e Bhadwaj
(1982), Jordan {1985), Perez-Blanco e Radermacher (1986}, Chuang e Ishida (1990}, Le Goff et
al. (1990).

O Dr. Grossman aparece com uma serie de trabalhos na modelagem e simulacdc dos
sisternas de absorgdo operando com diferentes pares de substdncias, inclusa a modelagem de
sistemas hibridos com diferentes pares de substéncias utilizadas num mesmo ciclo. Assim podem-
se apreciar os trabalhos Grossman (1982), Grosmman e Childs (1983), Grosmman ¢ Michelson
(1985), Grossman et al. (1990), Grosmman et al. (1994).

Outros trabalhos na drea da simulacio numérica podem ser encontrados em Mclinden e
Klein (1985), onde é feita a modelagem da operagdo em regime permanente de um sistema de
dgua - ambdnia com validagio experimental. Perez-Blanco e Petierson (1986} realizam a
modelagem estdtica de um sistema andlogo efetnando uma analise do desempenho do ciclo
empregando calor residual. Outros trabalhos referentes & simulagio destes sistemas em regime
permanente foram desenvolvidos por Molt (1984)e por Bein (1988).

J4 no caso da modelagem e simulacfio dindmica destes sistemas destaca-se o trabalho de
Butz (1988), que compara os resultados experimentais com o0s resultados obtidos através da
simulacio dindmica de uma bomba de calor empregando o par 4gua — amdnia. Também destacam-
se os trabalhos de Jeong (1990} ¢ Jeong et al (1993), onde sdo efetuadas andlises da operagao em
regime transitdrio de sistemas de absorgdo 4gua - amonia de pequena capacidade.

Foram também intensos os trabalhos acerca da aplicacdo dos sistemas de absor¢do movidos
a energia solar, e consequentemente desenvolveu-se uma grande quantidade de trabalbos tedricos
e experimentais nesta drea. Entre eles podem ser citados os trabalhos de Schrenk e Lior (1975),

Anderson (1976), Grossman et al (1979), JThonson (1980), Shiran (1982), Brouse (1983), Alvarez



e Trepp (1987), Al-hindi (1988), Iyer (1988), Charia (1991), entre outros. Estes estudos
especificos de sistemas de absorgio movidos a energia solar estiveram majoritariamente fixados
nos sistemas aplicados a condicionamento de ar e geralmente operando com o par BrLi-BO.

Modelamentos tedricos de sistemas de refrigeragio por absorgdo movidos a energia solar
foram apresentados por Allen et al. (1975), Miller (1975), Satcunanathan e Kochhar (1975).

Firmas como Arkla, Westinghause, York ¢ Union Carbide-Linde Division nos Estados
Unidos, assim como a Dornier na RFA, projetaram e construiram protétipos de sistemas de
refrigeracio solar sob ciclos de absorcdo. O protétipo da firma Westinghause € descritc por
Weinsteine Chen (1975).

Alguns trabalhos ji foram também encaminhados com o propdsito de fazer operar estes
sistemas aproveitando a energia residual de veiculos de transportes para seu proprio conforto,
como os efetuados por Izquerdo (1992) e Jingcheng (1994).

No caso brasileiro destacam-se uma série de trabalhos nesta temética das maquinas térmicas
sob principios da absorgéo, tanto na ordem tedrica quanto prética, podendo-se citar no primeiro
caso os trabathos feitos por Gargioni et al (1972), Gonzédlez (1975) e Figueiredo (1980), que
aparece como uns dos pioneiros da simulagio dindmica de um ciclo de absor¢do movido a energia
solar. Qutros trabalhos foram efetuados por Haldsz (1989), Carvalho (1990) e da Silva (1994) e
Pratis (1998), que realizou a avaliagio termodindmica com enfoque de 2° Lei sobre a instalagio
experimental em estudo. Em Martins (1996) se apresenta uma detathada andlise tedrica de
fendmenos pertinentes aos sistemas de absor¢éo por difusdo com gés inerte.

Le Goff (1992) apresentou um trabalho junto a De Olivera sobre a otimiza¢io exergética de
trocadores de calor ¢ massa nos ciclos de absorgdo. Mais tarde os mesmos autores {De Olivera e
Le Goff,1994) efetuam a andlise exergética dos processos de separagio e mistura aplicados aos
ciclos de absorgdo.

No que se refere a instalagdes reais a empresa MADEF. S.A_, sob a diregdo técnica do Sr.
Ingo Miiller, se apresenta com uma grande experiéncia nos projetos, construgio e exploragio de
sistemas de absorcio operando com H,O-NH;. Esta experiéncia tem a ver com mais de 10
instalactes montadas em diferentes lugares do Brasil Em Pratts (1998) & aprcséntada uma

listagem dos sistemas de absorgdo dgua - amdnia instalados no Brasil.



1.4.- Materiais e método.

1.4.1.-.Materiais.
Os materiais empregados neste trabalho sfio em primeiro lugar a maquina de absor¢do dgua -
amodnia que se pretende modelar matematicamente. Em segundo lugar o sistema de aquisigdo de

dados experimentais para avaliagdo e ajuste do modelo.

a).- Descrig¢éio e operacio do equipamento

No esquema da figura 1.1. pode-se observar o diagrama basico simplificado da maquina de
absorgdo, para o processo de modelagem do ciclo de produgdo de gelo. Uma visdo do porte da
instalagdio e seus componentes pode ser vista no anexo I, e no anexo II podem ser conhecidas as

carateristicas construtivas de cada componente da instalacdo.

A - Absorvedor
BS - Bomba de solugio
C - Condensador
CD - Coluna de destilagdo
E - Evaporador
Exp - Expulsor (Desorvedor)
R - Retificador
Y : e RA - Sub-refriador de amonia
A AAANA : L - RC - Recebedor do Condensador
RA i : . = RSF - Recebedor do absorvedor
: VAV RSP - Resf. de Sol. Pobre
22+

TSS - Trocador SP - SR

— 36
U
wosna AMANIA
Sol. Rica . :37
....... Sol. Pobre

fig. 1.1. Esquema representativo da maquina durante o ciclo de formagio de gelo.

Primeiramente a solugo no estado 2 ¢ aquecida no expulsor (Exp) com vapor saturado
proveniente das caldeiras instaladas no H.C. da UNICAMP. O vapor, representado pelos pontos

36 € 37, é condensado e aproveitando-se seu calor latente. E neste equipamento onde é separado



pela primeira vez a amdnia da solugdo. O vapor saindo deste equipamento no estado 1 passa 4
coluna de destilagio (CD) onde troca calor e massa, através da coluna enchida com anéis rasching
para aumentar a drea de contato, com o refluxo que escorre desde a parte superior da coluna.

Aqui o vapor atinge a concentragio do vapor em equilibrio com o liquido que entra no meio
da coluna como solugdo forte no estado 32. O vapor, apds trocar massa e energia com esta
solu¢do forte, entra no estado 11 na coluna de retificagdo (R) onde € condensado parcialmente
para diminuir o conteddo de dgua ao minimo possivel. Sai entdo retificado no estado 14, como
vapor com alta concentragio de amonia.

O liquido que foi condensado na coluna de retificagdo desce pela coluna, como refluxo.
trocando massa ¢ calor com o vapor ascendente, condensando parte deste vapor, que aumentard
sua concentragio de amdnia, vaporizando-se parte da massa liquida deste fluxo, que aumentard
seu contetido de dgua, e em conseqiiéncia diminui sua concentragio de amdnia na altura da coluna
a medida que desce por esta.

Na parte mais baixa da coluna € retirado este liquido gue vai para o expulsor, no estado 2,
para manter a vaporizacio da solugio neste componente. Como aqui a vaporizacio ndo € total, a
solugio em estado liquido estard com a mais baixa concentrac¢do de amdnia e sa1 no estado 3 para
o absorvedor (A) passando antes pelo trocador solucio - solu¢do (TSS), onde é aproveitada parte
do calor deste fluxo de alta temperatura, e pelo resfriador de solugdo pobre (RSP) onde
novamente € resfriado para melhorar o processo de absorgéo.

O vapor que saiu da coluna de retificagfio no estado 14 € entdo condensado totalmente no
condensador evaporativo (C) desde o estado 15 até o estado 16 saturado ou subresfriado. Este
fluido em estado condensado € dirigido para os recebedores de ambnia liquida (RC), de onde sar
para o evaporador (E) passando antes pelo subresfriador de amfnia (SR) e pela vilvula de
expansio (VE) onde sdo diminuidos seus pardmetros termodindmicos de pressdo e temperatura a
condiciio desejada no processo de evaporagio.

No evaporador este liquido absorve o calor da dgua que escorre pelas paredes exteriores dos
tubos evaporadores formando-se o gelo, e como conseqgiiéncia desta troca de calor se formam os
vapores de amdnia. Para dar continmidade a este processo € preciso retirar estes vapores do

evaporador e manter a pressic de evaporacdo, pelo que este € conectado ao absorvedor onde o
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fluxo de solugio pobre absorve estes vapores num processo exotérmico que requer resfriamento.
Antes de passar a0 absorvedor este vapor troca calor primeiramente com ¢ Lquido proveniente do
condensador, no sub-resfriador de amdnia (RA), o que aumenta ¢ efeito frigorifico do sistema.

No absorvedor o vapor proveniente do evaporador ¢ absorvido pela solugdo pobre
proveniente do expulsor, formando a solugio rica. Esta solugio rica encontra-se a baixa pressio,
um pouco menor do que a pressdo de evaporacgdo, pelo que € necessdrio elevar sua pressido para
entrar na coluna de destilacio que estd a pressdo de condensacio. Para isto o fluxo de solugio rica
¢ passado pela bomba de solugio (BS).

Antes de passar 4 coluna de retificagio a solugdo rica troca calor com a solugdo pobre, no
trocador solugdo - soluglo, para diminuir o calor necessdrio no processo de desorc¢io, aumentando
por tanto o COP global da instalagéio. A solugiio pobre, apds trocar calor com a solugio rica, €
novamente resfriada no subresiriador de sclugdc pobre (RSP), num processo de resfriamento
evaporativo para diminuir sua temperatura at€ um valor efetivo para o processo de absorgio.

Este ciclo de trabalho do sistema € feito durante 10 min aproximadamente, tempo que foi
estabelecido como o 6timo econdmico, pela experiéncia em outros sisternas de produgdo de gelo
em escama do mesmo tipo, mas operande com compressdo mecinica do vapor refrigerante.

Apés o ciclo de fabricagdo de gelo € efetuado o processo de degelo; a partir da reversio do
ciclo de operagio. Através da combinagio de aberturas e fechamentos de algumas vdlvalas, &
interrompida a alimentagio de amdnia ao evaporador, permitindo a entrada de vapor de amdnia do
condensador a alta temperatura (aproximadamente 30 °C). Este processo provoca o aquecimento
das paredes dos tubos evaporadores, sobre os quais € formado o gelo, este funde-se parcialmente
e cai por gravidade no silo, depois de ter passado pelo triturador, onde os cilindros de gelo tomam
0 formato de escamas. Uma descrigo e andlise detalhada da operagdo do evaporador e feita mais
adiante neste trabalho, quando se estuda o processo transitério de produgio de gelo.

Durante o processo de degelo deverd ser afetada somente a operagio do condensador, do
evaporador e do absorvedor, que participam diretamente deste processo enquanto que o restante
da mstala¢8o continua operando da mesma forma como no ciclo de formagio e crescimento do
gelo, mas com certa variagdo nos pardmetros de funcionamento. Este ciclo de degelo tem duracio

de aproximadamente | min. O esquema representativo deste ciclo pode ser visto na figura 1.2.
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BS - Bomba de solugdo

C - Condensador

CD - Coluna de destilagio

E - Evaporador

Exp - Expulsor (Desorvedor)

R - Retificador

RC - Recebedor do Condensador
RSF - Recebedor do absorvedor
RSP - Resf. de Sol Pobre

TSS - Trocador SP - SR

hal g
LAl

)

Vapor de amdnia e

.

Sol. Rica S 99
Sol. Pobre

fig. 1.2. Esquema representativo da miquina durante o ciclo de degelo.

b).- Caracteristicas técnicas do equipamento.

Este sistema de refrigeragdo por absor¢do foi projetado e construido pela MADEF S.A.
(Canoas / RS), encontra-se na atualidade instalado no H.C. da UNICAMP, operando com uma
pequena parte do vapor de processo gerado nas caldeiras do proprio hospital, e apresenta as
seguintes caracteristicas técnicas de projeto:
- H,O-NH3 como par para fluido de trabalho.
- Capacidade de refrigeragdo de 24 kW.
- Capacidade de produgéo de gelo de 20 kg de gelo em escama/ciclo de 10 min.
- Duragdo do ciclo de congelamento de 9 min.
- Degelo feito com gas quente do condensador.
- Duragéo do ciclo de degelo de 1 min.
- Espessura do gelo de 5 a 6 mm.
- Temperatura de evaporagdo de -10°C.
- Energia térmica utilizada de 48 kW como vapor d’agua a 110°C.
- Poténcia elétrica instalada a 220 V - trifésica como a seguir:

a) bomba de solugdo: 0.75 kW;
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b) bomba de dgua para torre de resfriamento evaporativo: 0.38 kW;

¢) ventilador para torre de restriamento evaporativo: 0.75 kW:

d) bomba de dgua do gerador de gelo: 0.38 kW;

e) Motor elétrico para britador de gelo: 0.75 kW;
- Evaporador tipo inundado para fabricagfo de gelo em escama modelo GGD 0520 (pela defini¢do
comercial da MADEF) com 5 tubos cilindricos de se¢do anular, com 2 m de comprimento cada. O
gelo € formado nas superficies das paredes externas ¢ internas.
- Absorvedor, Condensador e Restriador de Solugdo Pobre de tipo serpentina, localizados dentro
de uma torre de resfriamento evaporativa adaptada a partir de um condensador evaporativo
modelo CE 70 (pala classificagido comercial da MADEF).
- Gerador {expulsor) de tipo casco e tubo com a solugdo de amonia por fora e o vapor d’dgua
condensando dentro dos tubos.
- Trocador solugdo-solugdio (pre-aguecedor de solugdo rica) de tipo 3 tubos em [ com solugio
pobre fluindo dentro dos tubos interiores € a solugdo rica circulando no tubo exterior.
- Coluna de retificagdo e destilagdo num mesmo corpe. A retificacio € feita na parte superior da
coluna num trocador de calor casco e tubo, onde a solugdo rica flui por fora dos tubos ¢ o vapor e
o refluxo trocam massa e calor dentro dos tubos preenchidos com anéis rasching de ago. Na parte
baixa ocorre a destilagdo numa se¢do também preenchida com anéis rasching de ago.
- Subresfriador de amdnia de tipo casco ¢ tubo com a amd8nia liquida dentro dos tubos e o vapor
de amdnia por fora destes.
- Bomba de solugdo de deslocamento positivo através de trés pistdes niquelados com vdlvulas
independentes de teflon, marca HIDROMAR modelo BH 6100.
- Reservatdrio de solugdo forte.
- Reservatdrios para amOnia liquida.
- Vilvula de expansio no evaporador de tipo bdia orificio calibrado.
- Vilvula de expansio tipo bocal para solugio pobre a entrada do absorvedor.,

- Vilvulas de passo e controle de fluxo.
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¢).- Sistema de medicdes experimentais.

Como foi dito na primeira parte da introdugdo, a instalagdo foi concebida inicialmente pela
MADEF para um projeto de cogeragdo em barcos pesqueiros, pelo que ja tinha previstos alguns
pontos de medigdo de temperatura, via pogos para termdmetros, ¢ tomadas para medidas de
pressdo via mandmetros comuns. Para a medi¢do de fluxo o sistema estava equipado com uma
placa de orificio colocada numa se¢do apds a bomba de solugdo para medir o fluxo de solugdo
rica, € com visores de vidros nos recebedores de amonia para contabilizar o fluxo de aménia a
saida do condensador. Este sistema de medi¢des foi elaborado pela propria MADEF.

Combinando estes pontos de medi¢des e algumas considera¢des de balango se poderia obter
o fluxo de solugdo pobre para a avaliagdo da instalagdo. Porém, estas medicoes ficaram bastante
longe para uma descrigdo e analise detalhada do sistema, pelo que foi necessério aperfeigoar o

sistema de medigdes.

E Temperatura

® Pressdo

‘;£ RA f= 4 @ Fluxo, densidade

Ve EAMAMAA

— [ ®8

o ‘T D

Qe

-
wa

fig. 1.3. Esquema representativo dos pontos de coleta de dados experimentais.

Para isto durante a montagem da instala¢do no H.C. da UNICAMP, foi adaptado ao sistema
de absor¢éo um sistema de aquisi¢do de dados via computador. Outras modificagdes foram feitas

na instalagfio a fim de se obter os dados necessarios para a avaliagio da mesma. Foi construido ao
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lado do sistema de absor¢do uma sala de instrumentacfo, onde foi instalado um microcomputador
PC-IBM 386, atualmente substituido por urn PC-IBM 486, adaptado com uma placa da aquisicao
de dados CAD 12/13 e um transformador de sinais para os trabalhos de processamento dos dados
coletados. Através de um software foi feito ¢ monitoramento ¢ ¢ tratamento dos sinais
provenienies dos diversos sensores instalados no sistema de refrigeracio.

Na figura 1.3 pode ser observado o diagrama dos pontos para coleta dos dados
experimentais no sistema, e no anexo III se oferece uma descricio completa do sistema de
medi¢Ges. No trabalho de Silva (1994) pode ser revisado com detathe o sistema primédrio de

aquisigdo de dados.

1.4.2.- Método.

O método de trabalho empregado compreende t€s aspectos fundamentais: O modelamento
tedrico matemdtico do sistema, o ajuste deste modelo a partir dos experimentos levados a cabo na
prépria instalacio, e posteriormente a simulaciio da operagfio da miquina e validagio do modelo.

O processo de simulagdo numérica de qualquer sistema fisico apresenta, em geral, dois
grandes obstaculos que devem ser resolvidos para obter uma solugZo numérica conseqiiente com o
proprio sistema fisico, estes sao: a andlise dos fen®menos que leva a um modelo matemdtico
adequado e o algoritmo computacional para resolver este modelo. Estes dois processos estdo

representados pelos estreitamentos da figura 1.4,

Problema Andlise matematico COMPUtagio gyantitativas

fig. 1.4. Esquema representativo do processo de simulagio matemitica,

Este esquema foi estabelecido por Franks (1972) e representa a grandes rasgos o processo
de simulacdc numérica para ststemas fisicos, ¢ as maiores dificuldades presentes neste processo. O

primeiro aspecto deste esquema, denominado problema, refere-se ao estabelecimento do sistema a
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ser simnlado. Neste item deverfo ter-se em conta as carateristicas mais importantes do sistema,
serdo selecionados os dados de entrada para a simulagdo, o tipo de resultado esperado para cada
andlise a ser feita, etc.

O segundo trata da andlise feita ao sistema fisico. Aqui o sistema ¢ divido em pequenos
subsistemas, a partir de fronteiras convenientemente estabelecidas, o que ajuda a aprofundar o
estudo dos fendmenos que acontecem neste. Este € um dos itens de maior dificuldade, pois
normalmente & nesta etapa que se precisa de um profundo conhecimento das leis que dominam tais
fendmenos. Dependendo deste conhecimento e da habilidade do pesquisador em iragar as
fronteiras, em estabelecer as hipdteses certas, adequadas i realidade, o modelo matematico
conscguird em maior ou menor grau representar fielmente os processos que transcorrem no
sistema e a rela¢do que existe entre eles.

Por esta razdo, no presente trabalho é efetuada uma primeira simulagio aproximada do
sistema, levando em conta a operagdo em regime permanente, que além de facilitar a compreensao
dos fendmenos para a confec¢do do modelo matemdtico, mostra as principais dificuldades na
solugdo do algoritmo computacional, oferecendo uma idéia geral de com que nivel de
profundidade dever-se-4 modelar cada um dos componentes para uma boa simulagdo numérica do
sistema.

O terceiro item é 0 modelo matemdtico propriamente dito. Este surge como conseqiéncia
direta da andlise do sistema, e expressa de forma matemética os processos que ocorrem e a relacao
entre estes. Através deste modelo se poderd avaliar um dos aspectos relativos a validez da anilise
feita, pois neste caso, tratando-se de um sistema fisico o nimero de equagSes deve ser igual ao
nimero de varidveis desconhecidas. Claramente, este € s6 um dos aspectos que garante a
consisténeia fisica do modelo, pois a validez deste sé se analisa por comparagdo com 08
experimentos ou através de uma detalhada andlise das hipéteses feitas.

O quarto aspecto, ¢ algoritmo matemdtico € coinputacional para simular o sistema fisico, €
ainda um dos itlem de maior dificuldade, porém como explica Franks (1972), ji foi quase
impossivel resolver esta questdo antes de aparecerem os computadores digitais. Segundo aparece

na tabela 1.1 a maioria dos processos industriais nfo teriam sido simulados matematicamente sem
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ajuda dos computadores, razio pela qual as inddstrias trabalharam com métodos de laboratorios e

plantas pilotos, ficando os aspectos racionais ¢ analiticos s6 para trabalhos meramente acad€micos.

Tab. 1.1, Classificacio dos problemas matematicos pela sua complexidade de solugio.

Equacdes nao lineares

Equacdes lineares

Tipo  de{Uma Varias Muitas Uma Varias Muitas
equacao equagao equacles [equaches | equagao equagdes | equagdes
Algébrica | Trivial Facil Essencial- | Muito Muito Impossivel

mente dificil dificil

impossivel
Diferencial | Facil Dificil Essencial- | Muito Impossivel | Impossivel
ordindria mente dificil

impossivel
Diferencial | Dificil Essencial- | Impossivel |Impossivel |Impossivel | Impossivel
parcial mente

impossivel

O ilimo aspecto refere-se tanto a avaliagio da simulagdo efetuada (através dos
experimentos ou comparagbes com dados similares preexistentes), como as andlises sobre o
comportamento do sistema frente 4s variagbes dos parimetros de interesse.

Todos estes aspectos estdo inclufdos no processo de simulagdo ¢ andlise cfetuadc neste

trabalho, e a seqiiéncia 16gica destes itens constitul 0 método de trabalho.
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Capitulo 2

Modelo matematico do sistema na operagdo em regime permanente.

Primeira aproximacao.

Como foi explicado no capftulo anterior, a correta andlise fisica do sistema € um dos itens de
maior dificuldade dentro do processo de simulagdo, porém um dos mais importantes, devide a que
o modelo matemdtico, que constitui a base para a simulacio, é obtido através desta an4lise.
Qualquer erro na interpretacio de algum fendmeno fisico ou qualquer processo mal entendido
afetard diretamente 0 modelo matemdtico e em conseqiiéncia o processo de simulagdo. Por esta
razdo é desenvolvido neste capitulo um estudo detalhadoe de cada processo que acontece em cada
um dos componentes da instalacao.

Embora o regime de operagdo da mdquina seja essencialmente transitério, pela prépria
natureza do processo de fabricagdo de gelo, e pelo ciclo de degelo correspondente; devido a
complexidade dos processos que estdo envolvidos e & dificuldade de modelar a mdquina de forma
global, ¢ primeiramente apresentado ¢ modelo matemético da operacdo em regime permanente,
como uma aproximacao ao modelo transitdrio.

Com este modelo em regime permanente consegue—se analisar com profundidade os
processos que ocorrem em cada um dos componentes do sistema, visualizando a importincia
relativa que cada processo ou componente possui no desempenho da méiquina. Para descrever e

equacionar os processos fisicos, cada componente € tratade como um volume de controle
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independente, com suas préprias entradas e saidas. Sdo entdo aplicadas, a cada um deles, algumas

ou todas das seguintes equagdes gerais:

- Conservacio total da massa:

Y m =0 (2.1)

onde m € fluxo total de massa que entra ou sai do componente.

- Conservagdo da massa de cada espécie quimica (refrigerante/absorvente):

Y mX, =0 2.2)

onde X & a concentraciio em [kg NHa/kg solugio}

- Conservagio da energia:

Zmihi + Qg = Wiwg =0 (2.3)

onde h ¢ a entalpia em [kJ/kg] do fluxo que entra ou sai do componente, Quia € Wyna $80 a taxa
de transferéncia de calor e o trabalho expressados em [kW] que entram ou saem do componente.
- Transferéncia de calor, que pode ser expressada, dependendo do componente, numa das

seguintes equagdes:

Quue — (UA) g AT =0 (2.4a)
EFE__, — EFEuwic =0 (2.4b)
(NTU)R . —(NTU).,, =0 (2.4¢)
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onde (UA)} € o coeficiente global de transferéncia de calor vezes a drea, AT a diferenca média de
temperaturas no componente especifico calculado através de AT = {,DMLT. Aqui DMLT ¢ a
diferenga média logaritmica de temperaturas ¢ fp 0 coeficiente de corregio do DMLT, que depende
das temperaturas terminais ¢ da geometria do trocador.

Na equagio (2.4b) EFE € a efetividade do trocador de calor, determinada a partir das
temperaturas dos fluidos que participam na troca de calor, ¢ EFE ¢ a efetividade calculada através
das caracteristicas do trocador e dos fluidos participantes {Incropera ¢ Witt, 1990)

O termo NTU® na equagio (2.4¢) € o ndmero de unidades de transferéncia disponivel de um
determinade trocador de calor evaporativo, calculado a partir das carateristicas do trocador e dos
fluidos, e NTUR é o nimero de unidades de transferfncia requeridos, determinado através das
entalpias do ar que atravessa o trocador (ver anexo I'V).

- Equilibrio pressio de vapor - temperatura - concentracao (equacio de estado):
fR.T.X,)=0 {2.5)

onde f representa uma func¢io real, baseada na energia livre de Gibbs, que relaciona a pressio P, a
temperatura T, e a concentracdo X, numa solugio bicomponente e bifasica em estado de equilibro
termodindmico. A partir do conhecimento das varidveis anteriores podem se conhecer quaisquer
das outras grandezas termodindmica, ex:a entalpia, o volume especifico, a entropia, etc.

- Transteréncia de massa, expressa em termos do desvio da temperatura do equilibrio:
T =T.(P,X,)+DEV (2.6)
onde Tie € a temperatura de equilibro as pressao e concentragdo reais, ¢ DEV € a diferenca entre a

temperatura real e a de equilibro, medida experimentalmente.

- Perda de pressio nas tubulagdes e trocadores, ver anexo X:

P=P_, - AP(Rc,e,L_) (2.7
Di
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onde P,; é a pressdo a entrada do componente [bar], AP € a queda de pressdo no componente
[bar], sendo fungdo das carateristicas do fluido, do regime de fluxo, da geomeiria e da rugosidade
das paredes do componente. Re é o Ndmero de Reynolds do fluxo de fluido e € a rugosidade
superficial relativa. as expressdes para o céleulo dos diferentesAP,

- Trabalho da bomba de solugédo:

:_EPa_;If;_E)ﬂ (2.8)
1B

Ws

onde M & a eficiéncia da bomba, obtida experimentalmente.
Com todos estes elementos, e baseado no digrama da figura 1.1, sdo descritos e formulados
matematicamente 0s processo para cada componente da instalagio, constituindo-se o modelo

matem4tico da operagio em regime permanente da maquina.

2.1.- Condensador
No anexo II podem ser revisadas as principais caracteristicas deste trocador de calor

evaporativo, e na figura 2.1 se pode observar o esquema representativo do mesmo.

ar har?

RN T T

77278277 {
T SUES ’/I‘::‘;: ANV Z Rt
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condensador
( s P mis his
ag“a ar y
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? K ar
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M
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fig. 2.1.- Esquema representativo do condensador evaporativo.
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Neste esquema o condensador aparece como um trocador evaporativo independente, mas
deve-se apontar que na realidade este opera numa mesma torre evaporativa junto ao absorvedor ¢

ao resfriador de solugio pobre.

O processo termodinimico de condensagdo, que ocorre no interior dos tubos, pode ser
observado no digrama de Merkel-Bonsjakovic da figura 22. 0 vapor refrigerante saindo do
retificador € condensado sem nenhuma mudanga na concentragio total da soluc@o gasosa, € como
demonstra Kem (1950), através da aplicacao da regra das fases ao processo de condensacdo das

misturas de dois componentes misciveis, a temperatura diminui durante o processo.

his

qc

hise

»
X

X1a

fig. 2.2. Processo de condensagiio no interior do tubos.

O vapor no estado 14 pode estar saturado ou superaquecido 2 pressio de condensacio
quando entra no condensador. Caso estiver superaquecido este deve-se resfriar até o estado 15.
Caso contrario, se estiver saturado os pontos 14 ¢ 15 coincidem.

A condensagdo do vapor € um processo onde a concentracio total da mistura € invaridvel,
devido a4 conservagdo de ambas espécies quimicas, e portanto € um processo nio isotérmico, onde
a faixa de temperatura de condensag¢fo estara determinada pela eficacta do retificador.

Como foi mencionado anteriormente, devido ao fato de estarem os trés trocadores operando

dentro da mesma torre evaporativa, ¢ pela condensagcio nfo isotérmica do vapor de amdnia
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retificado, deverdo ser assumidas algumas hipéteses para ajustar-se 4 teoria do desenho e
avaliacdo dos trocadores evaporativos apresentada no anexo IV, segundo a qual a temperatura de
condensacdo € constante durante todo O processo, fazendo com que a temperatura do filme
d’4gua de resfriamento seja constante durante todo o contato com as Serpentina.

Numa solucio binaria de dois componentes soliveis, na medida em que vai condensando o
componente menos volatil, sua pressao parcial vai diminuindo e a temperatura de condensagao da
solugio consequentemente vai também diminuindo.

Para representar matematicamente este processo deve ser elaborado um algoritmo iterativo
para avaliagio do coeficiente médio de pelicula interno, que varia com a temperatura € a
composigdc. Este processo se torna muito complexo, uma vez que a temperatura da 4gua de
resfriamento também & desconhecida dentro do processo de troca de calor sensivel e latente,
dificultando a modelagem destes processos de troca de calor e de massa com um alto grau de
detalhe, dentro de todo o conjunto de equagles gue representam a instalagio globalmente.

E assumido que o vapor saindo do retificador possui um conteiido suficientemente pequeno
de vapor de dgua, e devido a que esta apresenta um maior ponto de ebuli¢do, estaria condensando
na entrada do trocador. Ou seja, como explica Kern (1950), a faixa de temperatura de
condensag#io existe somente numa pequena porgao no inicio do trocador, portanto se assume que
com um bom grau de exatiddo o processo acontece fundamentalmente a uma temperatura
constante igual a Tie.

Na teoria dos condensadores e resfriadores evaporativos simples & assumido que as
temperaturas da dgua 2 entrada e & saida do trocador s&o iguais, pelo que a dgua de resfriamento
ndo entra no balanco global de energia (ver anexo IV), porém neste caso a temperatura da dgua a
saida (e 2 entrada) é estabelecida pelo balango energético dos trés componentes, nos quais
efetivamente a temperatura da dgua varia durante 0 contato com as paredes dos trocadores, pois
todos os processos (condensagio, absorcao, € resfriamento da solugdo pobre) sao efetuados numa
faixa de temperaturas dentro de cada componente.

Para os propésitos do modelamento € assumido que a variagio da temperatura da dgua
através das serpentinas € muito pequena, fato comprovado experimentalmente por Mizushina

(1967), pelo que se considera o filme d’dgua com temperatura constante através das serpentinas
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do condensador. Com estas consideragdes, as equagdes que governam 0S processos no
condensador, sdo:

- Balanco total da energia,
m, M, -h)+m(h,, —h,,}=0 (2.9)
onde muc € o fluxo ;Ie ar ao condensador, estimado come:

At
marT .

marC =

com mgr sendo o fluxo de ar na torre evaporativa. Ate, Abr sdo as dreas transversais do

condensador ¢ da torre, € ha, hacz s80 as entalpias do ar A entrada e saida do condensador
evaporativo.

- Balanc¢o na interface,

haer - harl K
In =
ha.rCi - hmcz Uc Tlé _Ti

(2.10)

onde Ku € o coeficiente de troca de massa, Ue 0 coeficiente de troca de calor no
condensador, que leva em conta as resisténcias em série do fluido condensando no interior dos
tubos, as paredes dos tubos e o filme d’dgua.

Ti é a temperatura na interface dgua - ar, assumida como a temperatura média do filme
d’agua, e h,; € a entalpia do ar saturado a temperatura da interface dgua - ar.

- Transferéncia de calor,

NTUZ -NTUZ =0 (2.11)
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Kuhe

onde NTUZ =
ma.rC

- Transferéncia de massa,

T,, = T,;; (P.,XL,;) + DEVLc (2.12)

_ Equilibrio no ponto 15 (quando XG5 # 1 e T4 = Tis),

T, = TlSE(PuXGls) (2.13)

- Queda de pressio no condensador,

AP, = f[Re,s,%J (2.14)

C

2.2.- Evaporador, valvula de expansao e sub-resfriador de amobnia.

Estes tr8s componentes juntos a bomba de circulacio d’dgua e o triturador de gelo
constituem o gerador de gelo da miquina, € operam COMmMO um tinico componente,. Por isto eles
sdo analisados em conjunto.

O evaporador opera o tempo todo em regime transitério, devido fundamentalmente a que
durante o processo de formagdo e crescimento do gelo nas paredes dos tubos evaporadores, a
cesisténcia térmica aumenta de forma considerdvel, desde um valor bem baixo no inicio do
processo (quando ndo hd gelo, ou a espessura ¢ muito pequena), até um valor muito alto, quando
a espessura do gelo atingiu um valor tal que, devido a sua condutividade tio baixa, sua resisiéncia

comega a predominar no coeficiente global de troca de calor.
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Para aproximar a operagfo transitéria deste componente 4 operagio em regime permanente,
consistente com este primeiro modelo deverdc ser feitos alguns ajustes ao esquema do

evaporador.

Vapor de; Amdnia
aménia | 2] Liquida
R—. : 19
A
( MagE Agua
%‘7’: 38 Tagl entrando
m, (ATi+Ahs; )| 39 Tz saindo

fig.2.3 Esquema representativo do evaporador.

Na figura 2.3 estd representado esquematicamente o evaporador para o modelo em regime
permanente. A caracteristica fundamental do processo de evaporagiio num modelo de operacio
em regime permanente € a invariabilidade da concentragdo total da mistura entre a entrada e a
saida do evaporador.

Como no caso do condensador, o processo de evaporagio nio ¢ isotérmico, como se pode
observar na figura 2.4, onde estd representado o processo termodindmico de evaporagio sobre o
diagrama de Merkel-Bonsjakovic, junto aos processos que ocorrem na vélvula de expansio e no
sub-resfriador amdnia.

No diagrama de operacgo da instalagfo, na figura 1.1, se pode notar como a solugio de alta
concentracado atinge a vdlvula de expansao como liquido subresfriado a temperatura Tig,
proveniente do trocador de calor que faz a funcio de sub-resfriador de amdnia. A solucfo € entio
expandida da pressio Pc at€ a pressao Pg, num processo a entalpia constante.

E bom notar que no diagrama de Merkel-Bonsjakovic a posi¢io dos pontos 18 ¢ 19
coincidem por terem a mesma entalpia e concentragio total, enquanto o ponto 19 estd 4 pressio
Pg e temperatura Tys, normalmente em estado de mistura liguido - gds, entanto que o ponto 18
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esté & pressdo Pc e temperatura Tyg, como liquido subresfriado. Este fato pode ser observado na

figura 2.6 onde é representado o processo de expanséo.

]

Xus

fig. 2.4 Representacio termodinimica dos processos de subresfriamento, expansio e
evaporacio do liquido.

Uma vez que a expansio do refrigerante € feita através de um orificio calibrado, dependendo
da temperatura do liquido no ponto 18, este poderd entrar no evaporador como liquido
subresfriado ou saturado, ou como uma mistura saturada vapor - liquido. No primeiro caso este
dever-se-4 aguecer até a temperatura de evaporagao no estado 20, e o processo de evaporagiao
tem lugar entre os estados 20 ¢ 21. O evaporador, de tipo inundado, garante o estado de vapor
saturado na saida.

Neste primeiro modelo aproximado & admitido que a resisténcia 3 transferéncia de calor no
evaporador € constante, e para estimar esta resisténcia térmica & assumido um valor da espessura
de gelo de aproximadamente 0,005 m. Com isto, o valor (UA)g € constante, € leva em conta as
resisténcias em série do fluido que evapora dentro dos tubos, das paredes dos tubos ¢ da camada

de gelo formada. De outra parte, a .di.ferenga média de temperaturas aplicada & equagdo de
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transferéncia de calor € tomada como a diferenga média logarftmica entre os valores das
temperaturas de entrada e saida do refrigerante, e a temperatura externa da camada de gelo (0°C).

Na medida em que ocorre a solidificagfo, o fluxo térmico ndo pode ser representado apenas
por um conjunto de resisténcias térmicas em série, implicando um produto (AU)r vezes uma
diferenca de temperaturas entre o refrigerante ¢ a dgua, a 2°C por exemplo. Por outro lado, o
processo e transferéncia de calor entre o refrigerante e a frente de solidificagdo, excluindo este
fendmeno e o resfriamento sensivel da 4gua liquida, pode ser expresso como um conjunto de
resisiéncias térmicas em série, isto €, como um produto do coeficiente (UA)g vezes a diferenga de
temperatura entre o refrigerante e a temperatura de solidificagdo. Por isto a escolha desta opgéo.

O modelo estabelecido para o evaporador nesta primeira aproximagdo € baseado, como foi
dito no inicio, na constincia da concentragio total ao longo do processo, mas vale esclarecer que
esta situagdo ndo acontece de forma natural como no caso do processo de condensacio.

O fato de ser um evaporador inundado ndo garanie gue a concentragio total seja constante
durante o processo de evaporacgdo, pois a d4gua contida na am6nia retificada tende a se acumular
na parte mais baixa do tanque separador, pelo que devera ser feita sua retirada, de forma continua
ou peribdica, através de uma extracio de amdnia liquida na parte mais baixa deste tanque. Neste
€aso assume-se que existe uma extragio continua, como pode-se ver na figura 2.3, que garante a
condi¢do de concentragdo total constante durante todo o processo de evaporagio.

Uma andlise detalhada relativa as bases para a modelagem em regime permanente do
evaporador e & perda de capacidade frigorifica devido ao contetido d’dgua da solugio de alta
concentragdo no evaporador pode ser revisada no anexo V. Com as consideragdes apontadas
acima, para o regime permanente de operagio, as equagdes que governam este sistema sio:

- Conservagio da energia, ver anexo V,

my; (hy —hy) = Qg (2.15)

M (Cpo ATy, +As° +Cp, AT ™) = Q, (2.16)
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0 P
onde mg ¢ a massa de gelo formada nas paredes dos tubos evaporadores, A"I1TG ¢ a variagido de
temperatura da massa de gelo desde 0°C até a temperatura real, Ag € o calor de fusdo do gelo a
temperatura de 0°C, e A’ﬂgamb representa a variagdo da temperatura da 4gua de reposicdo desde a

temperatura ambiente até 0°C.

- Transferéncia de calor,

Q — (UA); AT, =0 217

onde:

ATg = foeDMLTE

(Tzl - Tzo )

In T, -0
T,, -0

- Equilibrio no ponto 20 (quando Tao # Tws),

DMLT, =

T, = Thp (P, XLgg) (2.18)
- Equilibrio no ponto 21,
XGy = XGyp (P, Ty)) (2.19)
O evaporador, durante 0 processo de formacio de gelo, e durante o cicio de degelo, sera
objeto de um estudo mais profundo, por ser este equipamento o que introduz o regime trangitorio

de operagio do sistema, devido a formagao de gelo nas paredes dos tubos evaporadores, e pelo

ciclo de degelo correspondente.
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Na figura 2.5 é representada esquematicamente a vdlvula de expansdo do evaporador, que
estd colocada na entrada do tanque separador, e na figura 2.6 estd representado o processo

termodinimico de expansido

Ol

fig. 2.5. Esquema representativo da vilvula de expansao.

Pc

hig, hs

Ty

.
-

| ]
"
.
X4 X

fig. 2.6. Processo termodinimico de expansiio adiabatica

Este dispositivo de expansdo consiste numa vélvula do tipo béia para controle do nivel de
liquido no evaporador inundado, com orificio calibrado para a expans@o. Para este componente
tem-se as seguintes equagdes:

- Conservagio da energia,
hy—h;;=0 (2.20)
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- Equilibrio no ponto 19,

T = Thog (P,.XL) (2.21)
Na figura 2.7 é representado esquematicamente 0 sub-resfriador de am®nia. A necessidade
da colocacio deste trocador, antes da vélvula de expansio, para a obtengdo do efeito de

refrigeragio médximo, pode-se demostrar fazendo a andlise do processo de evaporacdo sem

resfriamento e comparando com o real. Detalhes da influéncia deste trocador no desempenho e

operacio da mdquina podern ser encontrados no anexo VI

I8 17 aménia
E VVVV — liquida
vapor de-"z-l——'v\a—'\/\,——)é?-

amonia

fig. 2.7. Representa¢io esquematica do sub-resfriador de amdnia.

Este componente consiste num trocador de calor de tubo e carcaga, onde o fluxo quente de
amdnia que vai para o evaporador troca calor com o vapor frio que sai deste em direcdo ao
absorvedor. Este corre sem mudanca de fase, o vapor recebe calor e o liquido se subresiria, e sem
mudangca das concentragdes totais. As equagQes para este componente S30:

- Balango da energia,
my By —hy) = Qg (2.22)
m,, (hy,, —h, ) = Qg (2.23)
- Transferéncia de calor,

Qg — (UA) ATy = 0 (2.24)
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onde:

AT - fOSRD MLTSR

— (Tn 'Tzz)_(Tls 'Tzl)

DMLT,; =
lﬂ( (Tl? B TZZ)]
(Tls - Tzl)

- Queda de pressdo do lado do vapor e do liquido respetivamente ,

AP, = f[Re,g,%) v (2.25)

SR

AP = f(Re,e,%) L (2.26)

SR

2.3.- Gerador de amébnia.

Nio € objetivo deste trabalho analisar em detathe os fendmenos de transporte no gerador de
amOnia. Neste equipamento tem lugar processos complexos de transferéncia de calor e massa que
precisam do conhecimento das resisténcias a transferéncia de massa entre 0 vapor que ascende e o
liquido que desce pela coluna, através dos recheios de anéis rashing. E também necessdrio
conhecer algumas das temperaturas internas para avaliacio dos coeficientes de troca de calor, etc.

Dada a complexidade destes processos e a importincia relativa deste componente dentro do
sistema, pois € nele onde acontece ¢ processo de separacio e onde se reportam as maiores
irreversibilidades da mdquina (Silva, 1994 e Pratts, 1998), estd sendo executada uma tese de
doutorado paralela a esta, que procura a confeccdo de um modelo para a determinagdo das
principais caracteristicas de operagio deste conjunto gerador (Fernandes, 1998). Este modelo serd
posteriormente acoplado ao presente modelo global.

Por estas razbes € assumido neste trabalho um modelo simples que utiliza coeficientes
globais de transferéncia de calor, os quais serdo avaliados de forma experimental, dentro dos
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limites impostos pelas caracteristicas construtivas A colocagdo de sensores, e serd utilizado ©
conceito de eficiéncia da retificagdo para ajustar o modelo teérico aos parimetros experimentais
obtidos.

O gerador de amdnia ¢ constituido pelo retificador, a coluna de destilagio e o desorvedor
(expulsor). O uso da coluna de destilagdo ¢ © retificador do vapor de am0nia permitird a obtencao
de vapor com alta concentragio de ambnia. E importante apontar que nio é possivel atingir uma
alta concentracdo de amdnia no vapor apenas com a utilizacio do desorvedor e do retificador. E
preciso o emprego da coluna de destilagio, como se poderd apreciar mais adiante.

Para obter o modelo matematico do conjunto gerador € feita uma andlise separada para cada
um dos seus componentes, com isto ¢ mais ficil ajustar 0 modelo a partir dos dados

experimentais, empregando o concetto de eficiéncia da retificagdo.

2.3.1.- Retificador
Na figura 2.8 pode-se observar a representagao esquemdtica do retificador de amonia

do sistema. Neste componente o vapor saturado ou superaquecido no estado 11 entra ao
retificador 2 pressdo de retificagdo. Se o vapor estiver superaquecido primeiramente resfria-se até
o equilibrio (estado 13, marcado por XXX), parte deste vapor condensa, rejeitando calor &

solucso forte que circula na carcaca do retificador, entrando no estado 28 e saindo no estado 30.

" Vapor
14A destilado
8 [
Solucio ? < T
forte 30 13
- XXX
| Vapor de
RefluxoY, ' amonia
A1l

fig. 2.8 Esquema representativo do retificador.
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Este condensado, com maior contedido de dgua do que o vapor no estado 14, desce i coluna
de destilacdo como refluxo liguido saturado no estado 12, trocando calor e massa com o vapor no

estado 11.

hA Pc

r his ¥

Pc

Tsz

T4

.
:
X

Xia

fig. 2.9 Processo termodinamico de retificacio.

Na figura 2.9 € representado o processo termodinimico de retificagdo sobre o digrama
entalpia vs. concentragio, onde o vapor atinge a mdxima concentracio apds trocar calor e massa
com o liquido que desce como refluxo. Como foi explicado acima, para o ajuste do modelo
matematico com respeito ao processo de retificagio, é empregado o conceito de eficiéncia da

retificagdo, para maiores detalhes ver anexo VII. Esta € definida como:

—_— mlitanr
Me =
m12

Assim, as equagOes que governam o processo de retificacio sio:

- Conservagao total de massa,

my ~m, —m, =0 (2.27)
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Conservacio das espécies quimicas,

m, XG,, ~ m,XL,;, —m,XG,, =
Balango de energia,

Mg (hyy = hyg) = Qg

m,h, —m,h, —mph,; = Qg
Transferéncia de calor,

Qp —(UA) AT, =0

onde:

ATR = fUR DMLTR

DMLT, = (T - Ty) — (T, - Ty)
g

n (TD B Tso)}
(T14 'Tzs)

Transferéncia de massa no lado do liquido,

T, =T ®y,, XLy} + DEVL,

Transferéncia de calor e massa no lado do vapor,

T, =T, + DEVG,

0

(2.28)

(2.29)

(2.30}

(2.31)

(2.32)

(2.33)



- Equilibrio no ponto 14,

X, = X14E (P, Ty,)

- Equilibrio no ponto 13 (se Ty; = Tyy),
Xlg = X]‘j]_:_ (PIB ’T13)

- Queda de pressdo no vapor (interior dos tubos) e no liquido {(exterior dos tubos),

APRV:f(Re,E,—L—,] Y
D 13

L
AP = f(Re,e,_—,] r
Dijg

2.3.2.- Desorvedor

+ Vapor de
. amdnia
Vapor 1A
de agua XXL{( 5
% Soluca
Condensado "’d olucao
-« Q forte
37 |
Solucao
3 Y pobre

fig. 2.10. Esquema representativo do desorvedor.
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Y

fig, 2.10. Processo termodinamico no desorvedor {expulsor)
Nas figuras 2.10a pode ser observado o esquema representativo do desorvedor. As
equages que dominam o processo de desor¢do sdo:

- Conservagio total de massa,

m, —m,—m,; =0 (2-30)

- Conservacgio das espécies quimicas,

m, XL, -m XG, -m,XL; =0 (2-31)

- Conservagio da energia,

My, (hy —hy) =Qp (2-32a)
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(m,h, —mh —m;h;)=Q (2-32h)
- Transferéncia de calor,
Qp = (UA) AT, (2-33)

onde:

ATp = fppDMLTD
(T3 - Tz)

m( (T -Tz)j
(T37 - Ts)

- Transfer8neia de massa no liquido,

DMLT, =

T, =T, (Py, XL,;)+ DEVL,, (2-34)
- Transferéncia de massa no vapor,
T, =T, + DEVG, (2-35)
- Equilibrio no ponto 1,
XG, = XG . (T,P,) (2-36)
2.3.3.- Coluna de destilacdo
Na figura 2.11 aparece a representacdo esquemdtica da coluna de destilagdo. Esta €

composta de empacotamentos de anéis rashing para melhorar a transferéncia de calor entre o
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vapor que é produzido no gerador e a mistura liquida formada pela solugio rica que entra como

fluxo de alimentagio & coluna, e o refluxo do processo de retificagao.

oy Al
| |

32
+
VCI
VCII
1
VCII - - --

2 Y

fig. 2.11. Representacio esquemaitica da coluna de destilacio.

A coluna de destilacéo & dividida em trés volumes de controle independentes, ¢ volume de
controle II, que representa a se¢do recheada de anéis € tratado como um prato de destilagdo que
possui uma ceria eficiéncia mp. Este recurso € empregado para um melhor ajuste do modelo
matematico aos fendmenos fisicos sem adentrar-se nas questGes relativas a transferéncia de calor e
massa. No resto dos volumes é considerado que ndo troca de energia e massa entre 0 vapor e o0
liquido. Assim, este sistema é representado pelas seguintes equagdes:

Volame de controie 1

- Conservacio total de massa,
(1-U,m,, +m, —m, =0 (2.37)

m, —m; =0 (2.38)



- Conservagio das espécies quimicas,

(1-U,)m, XL, + m, XL, ~m,XL, =0

m, XG, - m XG, =0

1}
- Conservacgio da energia,
(1-Uy)myhy, +mphy, - mgh, =0

m,h), —mghy =0

Volume de controle 1

Conservacio total da massa,

m, +m, —m, —my; =0

Conservacio das espécies quimicas,

m, XL, + m XG, —m, XL, —~m XG, =0

Conservagio de energia,

m,h, + m,h, —m,h; —mgh; =0

Equilibro no vapor,

XG, = XG (T, By)
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(2.44)
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- Transferéncia de massa no liquido,

T, =T, + DEVL (2.47)

Volume de controle II1

- Conservacdo total da massa,
m, —m, =0 (2.48)
m,-m, =0 (2.49)
- Conservagio das espécies quimicas,
m,XL, —m,XL, =0 (2.50)
m,XG, —m,XG, =0 (2.51)
- Conservagao da energia,
m,h, -m,h, =0 (2.52)
msh, —mh, =0 (2.53)
Na figura 2.12 € apresentado o processo de geracdo de amdnia que ocorre em todo ©
gerador. Os pontos g e mp representam os polos de retificacdo e desor¢io, que podem ser

determinados pelos balangos de massa e energia em cada uma das colunas respetivas, para as

concentragoes dos fluxos is entradas e safdas do gerador. O calor qg representa todo o calor que &
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necessario subministrar no gerador para separar ambas as substfincias e manter o processo de

retificacio.

Rtear

gqs

—-»
X

X3 '5(32 X14

fig. 2.12 Processo de gerac¢éo e retificacio de amonia.

Aqui € assumido que o ponto 32, que representa a solugio forte entrando no gerador, estd
em estado subresfriado, como estd estabelecido no projeto, mas dependendo das condigdes de
operagao, este pode também estar saturado como mistura de vapor ¢ liquido. Isto € discutido mais
na frente, a modelagem do trocador de calor solucdo-solucdo. Como foi mencionado

anteriormente os detalhes dos processos de geragdo e retificacdo podem ser revisados no anexo

VIL

2.4.- Absorvedor.

Na figura 2.13 estd representado esquematicamente ¢ absorvedor do sistema que opera no
interior da torre de resfriamento evaporativa. Vale lembrar que como no caso do condensador,
este trocador € representado para os propésitos da modelagem como um trocador evaporativo

independente, mas na instalagio original este opera em conjunto com ¢ condensador e o resfriador
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de solugdo pobre. Isto faz com que o processo se afaste em certo grau da teoria apresentada no
anexo IV.

Neste absorvedor, de tipo serpentina horizontal, o primeiro ponto de mistura do vapor com
a solucio pobre acontece antes de entrar na torre de resfriamento evaporativa, através de um
bocal que além de diminuir a pressdo da solu¢do pobre desde a pressdo do gerador até a pressdo

do absorvedor ajuda a passagem do vapor proveniente do evaporador.

“Fi oGy s:'l':\’/;‘:\"?'l‘;\
a el 25 5123
absorvedor
S o af— m2hs
agua  ar y Harl
A ar
VA
25
V4
[yt ey it
- = ™= e e - - _-___-_
- .—'- L] e ‘: :— —

>

bomba

fig. 2.13. Esquema representativo do absorvedor evaporativo.

O processo termodindmico de absorgdo é muito complexo pois este envolve transferéncia
simultdnea de calor e massa entre os fluxos de vapor e de solugdo liguida, certa quantidade de
calor consegiiente da reagdo quimica, transferéncia de massa por difusdo no liquido, além das
dificuldades préprias dos problemas gue tratam da hidrodindmica do fluxo bifisico.

Na figura 2.14. ¢ representado aproximadamente o processo termodinidmico de absorgio,
XG,, - XL

3 Aqui é suposto que o resfriamento da solugdo pobre € suficiente para

onde f =
XL, — XL,

atingir a pressdo parcial necessiria para © processo de absorg¢@o. Assim, esta solu¢do pobre
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absorve o vapor de alta concentragio produzido no evaporador, que normalmenie possui certo

grau de superaquecimento devido a troca de calor no sub-resfriador de am®&nia.

h +PA I Tz :

qa

Pa
Psp].
Psr{-. .

fig. 2.14. Processo termodinimice de absorcio.

A linha de operagio do absorvedor, que se encontra entre os pontos 35 e 25, geralmente ¢
desconhecida, pois € dificil predizer o comportamento das pressdes parciais da solucio liquida e
do vapor a medida em que o fluxo bifisico avanga na diregdo da solugio forte i safda do

absorvedor.

T

Seguindo a 16gica dos processos que acontecem neste trocador, a linha de operagio

e

representada como una curva que no inicio tende a aproximar-se da pressio parcial da solugio
pressdo de saturacdo do absorvedor, devido fundamentalmente & intensidade do processo de
absor¢ao na primeira parte do absorvedor. Depois esta pressdo tende a diminuir pelo préprio
restriamento da solugio. Desta andlise se pode deduzir que em geral esta curva vai depender
principalmente da construgio do absorvedor. Maiores detalhes sobre o processo de absorgio

podem ser revisados no anexo VIIL



A maior dificnldade na modelagem deste trocador de calor evaporativo € precisamente a
dificuldade de estimar um coeficiente global de transferéncia de calor, devido a transferéncia de
massa ¢ energia na interface dgua - ar. De outro lado, para equacionar este processo de absor¢ado
com resfriamento evaporativo deve-se estimar o coeficiente de pelicula no interior do tubo, que
como foi comentado acima, € uma tarefa muito complexa. |

Pela dificuldade de conhecer com clareza o comportamento do processo de absor¢io, ¢ pela
falia de informagdo na literatura especializada (ndo foi encontrada nenhuma referéncia a respeito)
deste processo dentro de um trocador resfriado evaporativamente, foram empregadas as duas
metodologias de cdleulo apresentadas no anexo IV (condensador e resfriador evaporativo), para a
modelagem e simulagio deste processo.

De acordo com a teoria de Lorenz, apresentada no anexo VIIL, o calor a ser retirado no
absorvedor & composto aproximadamente pelo calor de condensagio do vapor & temperaiura de
absorcdo e o calor de dissolugdo da amdnia no absorvente. Esta andlise sugere a idéia de modelar
o absorvedor como um condensador evaporativo onde € substitufdo o calor de condensagao pelo
calor de absorcdo. Para isto sfo vilidas as consideragdes estabelecidas na modelagem do
condensador.

Entretanto, o fato da variagio notdvel da temperatura da solugdo desde a entrada até a saida
do absorvedor, faz observar com receio a validez das consideragdes feitas ao condensador quando
aplicadas ao absorvedor. Por isto é empregada, de maneira alternativa, a metodologia do
resfriador evaporativo, onde a temperatura do fluido no interior dos tubos e da dgua de
resfriamento variam ao longo do processo.

O emprego desta metodologia na modelagem do absorvedor faz definir um valor ficticio de
calor especifico para o fluido bifdsico. Estando o vapor condensando ao tempo que tloi junto a
solugdo, o conceito de calor especifico ndo ¢ aplicdvel. Este pseudo calor especifico € s6 um
recurso para a aplicacdo da teoria do resfriamento evaporativo de fluidos ao processo de
absorgiio. Assim, as equacdes que definem 0 modelo matematico deste processo sao:

- Conservagio da massa total,

Mg, + My~ My =0 (2.55)
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- Conservacio das espécies quimicas,

My Xy + My Xgg —mysXys =0 (2.56)

- Conservagéio da energia,

Como condensador evaporativo

My (hy; —hy)+m,, (h, —h,,,)=0 (2.57)

com

h. = myhyg +myhy,
3

My + My,

onde mgs € o fluxo de ar ao absorvedor, este € estimado pela drea frontal que ocupa o

condensador dentro da torre:

At,
arT A[T

m. ., =1m

Agui mat € 0 fluxo de ar na torre evaporativa. Atc e Aty sfo as dreas transversais do
absorvedor e da torre evaporativa. h,; e hyco s80 as entalpias do ar i entrada e saida do

absorvedor evaporativo.

Como resfriador evaporativo

Ce(Tys —Tys) =my, (hy, —hy ) (2.57a)
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onde:

Qa

C.=m,Cp=—"""
i » (Tss_Tzs)

- Balang¢o na inierface,

Como condensador evaporativo

h,, —h

a A arl

h —h
M arAl arl (258)
Tzs -1

1

In

_K
U

arAi hoco A

onde Ky & o coeficiente de troca de massa. Us € o coeficiente de troca de calor no
absorvedor, que leva em conta as resisténcias em série do fluido condensando no interior dos
tubos, as paredes dos tubos e o filme d’dgna. Ti é a temperatura na interface dgua - ar, assumida
como a temperatura média do filme d’dgua, € has 2 entalpia do ar saturado 2 temperatura da

interface d4gua - ar.

Como resfriador evaporativo

T?.s _Ti — hari - hnrl exp UAman\ (2.58&)
Tzs - T1 hari - hm—A? CFKM
- Transferéncia de calor,
NTU4 —NTUj, =0 (2.59)
onde:
NTU? = ——-—KMAA
A marA
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- Transferéncia de massa,

Tys = Ty, (P, Xp5) + DEVL, (2.60)

- Queda de pressdo no evaporador

AP, = f(Re,s,%] (2.61)

A

2.5.- Trocador solugdo-solucio.

Na figura 2.15 € representado esquematicamente o trocador de calor empregado para a
transferéncia de energia da solugdo pobre no estado 3 & solugdo rica no estado 31. A principal
carateristica deste processo € a constincia da concentracdo de ambos fluxos. Este trocador de
calor € do tipo trés tubos em um com arranjo triangular. A solugdo pobre ¢ quente flui no interior
dos trés tubos, e circula em contracorrente com o fluxo de solugio rica ¢ fria. As carateristicas

construtivas deste podem ser vistas no anexo IL

33 =
AN _AA solucao fraca
9
A
solucao forte 31 37

fig. 2.15. Esquema representative do trocador de calor solugcio-solucio.

A temperatura de saturagdo da solugdo rica é mais baixa do que a da solugio pobre, pelo

que, dependendo da temperatura da solugdo pobre & entrada e das condicdes do processo de
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transferéncia de calor, a solugdo forte pode sair do trocador como liquido subresfriado, saturado,

ou ainda em estado de mistura.

Esta condigdo de possivel vaporizagdo da solugdio rica no irocador, assim como as
conseqiiéncias desta no resto da instalagao, pode ser revisada no anexo IX. Também neste ancxo
hi uma pequena discussio do efeito deste irocador no desempenho da maquina. Assim, as
equagdes que descrevem o sistema $ao:

- Conservagéo da energia,
m,, (b, = hy) = Qs (2.62)
my(h; —hy) = Qrgs (2.63)
- Transferéncia de calor,
Qss = (UA) 155 ATrss

onde

ATrgs = forss DML T
(Ts - Tsz )= (Tss - TBI)
m[ (T, - T) )
(T33 - T31 )

No caso de vaporizagao no trocador deverdo ser feitas algumas modificagGes nas equagdes

DML Ty =

anteriores. Isto pode ser analisado no anexo IX.

- Perda de pressdo na solugéo rica e pobre respetivamente,

AP = f(Re,g,EJ 3 (2.64)

T8S
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AP, = f(Re,e,-I—“-) s (2.65)

TSS

2.6- Resfriador de solugdo pobre.

Como é explicade na andlise do processo de absorgdo no anexo VIII, é fundamental o
subresfriamento da solug@o pobre antes de entrar no absorvedor para garantir a diferenga de
pressoes pzirciais entre a solugdo e o vapor refrigerante, necessdria para uma absorgdo efetiva.

Este subresfriamento € geralmente logrado no trocador de calor solugio-solucio.

€

o o~ ms33 has
resfriador de
solugiio pobre

& 2o = m34 h3a

fig. 2.16 Esquema representativo do resfriador evaporativo de solucfio pobre.

Neste caso. onde € aproveitado o calor de retificacio atraves da troca de calor da solugio
rica com o vapor a ser retificado, antes de passar pelo trocador, pode ndo ser atingido o

subresfriamento necessdrio da solu¢do pobre antes de entrar em contato com o vapor produzido
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no evaporador, e por esta razdo € colocado o sub-resfriador de solugio pobre, que garante o
estado subresfriado da solugdo.

Na figura 2.14 é apresentado esquematicamente O sub-resfriador de solugcdo pobre,
localizado dentro da torre de resfriamento evaporativo. Como no caso dos trocadores de calor
sensivel, a principal caraterfstica do processo € a constincia da concentragio.

Assim como nos casos do condensador e do absorvedor, este trocador € representado como
um trocador independente, mas este opera junto aos dois anteriores dentro da mesma torre. Com
estas consideracoes, as equagdes que modelam o resfriador de solugdo pobre sdo:

- Conservacio da energia,

Ce(Ty — T;) = M, psp (Marspz = h,,) (2.66)
onde:
Cp =m;Cp Qs
(T34 - T35)

- Balanco na interface dgua-ar,

T34 _TE - ha.ri - harl exp(URSPma:RSP) (2.67)
T35 - Ti hari - harRspz CFKM
- Transferéncia de calor,
NTUZ, — NTUgs = 0 (2.68)
onde:
A _ KuAgse
RSP —
M, gso
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h pse. —h
NTU;SP = h arRSEH arl

arRSPi ha.rRSPZ

- Perda de pressao,

AP, = f(Re,e,%) (2.69)

RSP

2.7.- Bomba de solug¢do.

Na figura 2.15 estd representada esquematicamente a bomba de solugdo do sistema de
refrigeragio. Esta bormba € de deslocamento positivo, pelo que ¢ fluxo volumétrico pode ser
conhecido a partir dos dados do fabricante. As carateristicas construtivas desta podem ser

revisadas no anexo II.

27

S

26

fig. 2.17. Representacio esquematica da bomba de solugéo.

O processo de bombeamento da solugdo rica pode ser representado como um fluxo de
liquido a baixa pressdo que entra no estado 26 e sai no estado 27 a alta pressao. O estado 26a
{indicado por XXX) representa a condicdo do liquido apés ter experimentado um processo de
bombeamento isentrépico. As equagdes ue governam O processo sio:

- Processo isentropico,

-P,
(ho, — Do) P‘(P%a _-6) =0 2.70)
P
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Desvio do processo ideal,

(hog, —hy6) —Ms (hy; —hy} =0 (2.71)

Coeficiente de desempenho.

O ciclo de Carnot tem sido adotado no campo da refrigeragiio como o ciclo ideal para os

sistemas de absorcdio (Conde, 1978). O ciclo de Camot €& caraterizado pela completa

reversibilidade de cada processo que compde o ciclo. Para isto sdo estabelecidas as seguintes

condigdes:

A expansio da solugdo refrigerante desde a presséo do condensador até a pressao de
evaporagio, e desde a pressao do gerador até a pressdo do absorvedor deverd ser isoentrépica.
E suposto que esta expansio seja feita através de uma méquina de expansio {ex. turbina de
liguido), da qual é obtida a poténcia necesséria para operar a bomba de solug3o. Pelo que néo
é requerida nenhuma fonte de trabalho externa ao sistema.

No gerador € obtida a retificagdo completa do vapor refrigerante, pelo que o refrigerante que
flui no circuito operacional & puro. Isto € equivalente a supor gue no vapor refrigerante nao ha
pressio de vapor do absorvente; assim o calor de retificago € eliminado ou forma parte do
processo de condensagéo.

O fluido de trabatho é uma mistura de substincias ideais, portanto, o calor especifico do
refrigerante, tanto como vapor quanto como liquido, € nulo através das curvas limites, pelo
que o calor de evaporagdio e o calor da solu¢do sio constantes, dependendo somente da
concentragdo e ndo da temperatura.

O ciclo ideal de Camnot de um sistema de refrigeragdo por absor¢do é considerado a
combinagdo de uma méquina de calor e uma mdquina de refrigeragéo. A combinaggo gerador—
absorvedor é a “maquina de calor” a qual converte parte da energia em forma de calor, 3
temperatura Tg, e rejeita o restante 1° temperatura Ta. A maquina de refrigeracdo toma o
trabalho produzido, absorve calor a baixa temperatura Tg € rejeita o total num vertedouro

térmico A temperatura Te.



O desempenho de qualquer sistema de refrigeracdo € medido através do coeficiente de
desempenho (COP), o qual é definido como o efeito frigorifico total em relagio a energia total que

entra no sistema. Assim, para o sistema em andlise, apresentado na figura 1.1, tem-se:
Qo +Qe + XL W=Q, +Qc (2.72)

Levando em conta s6 o trabalho da bomba de solugéo:
1) Efeito frigorifico total € Q.
i) Energia de entrada é Qp + Wg

O coeficiente de desempenho € entdo definido como:

COP = QQﬁ— 2.73)
D B

Para definir o ciclo de Carnot do sistema é necessario levar em considerag@o as condigGes ja

estabelecidas acima para o ciclo ideal. Desta forma W = 0, € a equagao (2.73) toma a forma:

cop=e 2.74)

Qp

Para obter uma relacdo do ciclo ideal de Carnot, estd deverd ser escrita como uma
dependéncia das temperaturas do ciclo. Para isto pode-se fazer uso da 2" Lei da termodinimica e

escrever a partir da equacgdo (2.72) a seguinte relagao:

Qp | Qe - Qs . Qc
L + T, T, + T, (2.75)

Substituindo as equagdes (2.72) e (2.73) na equacio (2.75), com a consideragdio na equagio

(2.72) de W3 =0, e assumindo que T, = Tg, se tem, para o ciclo ideal de Carnot:
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COP,. = Tf—TlP— (2-77)
T T

A equagio (2.77) representa o desempenho ideal interno da miquina de absor¢do sob
estudo. Este é chamado de desempenho interno do ciclo, devido ao fato de considerar somente as
mudancas do fluido de trabalho dentro de um circuito ciclico fechado. Neste caso Tg € a
temperatura absoluta de evaporagio, Ta temperatura absoluta mais baixa da solugao rica, Tp € a
temperatura absoluta mais alta da solucdo, atingida no desorvedor, e Tc € a temperatura absoluta
de condensacio.

O desempenho externo do sistema toma em consideragio as mudangas de estado do meio
ambiente com qual o sistema interage, que inclui a parte que toma calor do sistema (dgua de
resfriamento, ar, etc.) e a parte que transfere calor ao sistema (vapor de aquecimento, gelo, etc.).

O coeficiente ideal de desempenho externo leva em conta todas as irreversibilidades devida a

transferéncia de calor que ocorre em todo o sistema. Para o sistema em estudo este tem a forma:

11
COp; = le—TI‘L (2.78)
Tg Tb

Tratando-se de trocadores evaporativos, nos casos do condensador ¢ do absorvedor, o
pardmeiro de maior influéncia é a temperatura absoluta de bulbo dmido Tb. Tv € a temperatura
absoluta do vapor de aquecimento, ¢ Tg ¢ a temperatura média abseluta do gelo produzido. Os
coeficientes de desempenho relativos, sio uma medida de quanto o ciclo real estd longe (ou perto)

do ciclo ideal interno ou externo, e podem ser definidos como:
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n = COF.' (2.79)
COP;

ne = COP (2.80)
COP;

Freqentemente € encontrado na literatura, € no meio tecnoldgico especializado,
compara¢des dos coeficientes de desempenho entre diferentes sistemas de refrigeracfio. Neste
sentido, deve ser apontado que nfo cabe a comparagdo entre 0s sistemas de compressio e de
absorgéo baseados nos coeficientes e desempenhos anteriormente definidos, devido as diferentes
formas de energia de entrada que emprega cada sistema.

No sistema de compressio a energia de entrada estd em forma de trabalho, entanto que no
sistema de absorcio a energia de entrada estd na forma de calor. Acorde com a 2 Lei da
rermodinidmica, trabalho e calor sio duas formas de energia qualitativamente diferentes, 6
equivalentes em termos de sua capacidade de produzir trabalho. De aqui se desprende que para
comparar ou avaliar o desempenho termodindmico de diferentes ciclos, através de um parimetro

comum, deve ser empregado o conceito de exergia, baseado na 2 lei.

Representacado grafica do ciclo.

Finalmente sio mostrados, de forma qualitativa, 0s processos que acontecem no sistcma,
sobre o digrama de Merkel-Bonsjakovic. Embora este esquema apresentado na figura 2.16 néo
seja necessdrio para os propdsitos do modelamento matemdtico, este oferece uma visio
importante de como se relacionam, desde o ponto de vista termodindmice, cada um dos processos,
e 0 peso relativo de cada um deles dentro do conjunto, sendo uma excelente ferramenta para a
andlise do sistema, e para a comparacio com outros sistemas de absor¢do, e ajuda 4 andlises de

possiveis variacGes no esquema termodinimico do préprio sistema.
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fig.2.18 Diagrama qualitativo do ciclo termodinimico da maquina.
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Capitulo 3
Propriedades de estado da mistura NH;-H,0.

Para os estudos tedricos nestes sistemas é necesséria a formulagio de equagOes matematicas
que descrevem o comportamento das substincias de trabalho, equagdes de estado em forma
analftica que permitam seu uso nos computadores digitais para os processo de simulacdo e
otimizagao dos desenhos.

Neste sentido apareceram diversos trabalhos, como os apresentados por Jain e Gable
(1971), onde desenvolvem uma série de equagdes polinomiais aproximativas validas para uma
faixa onde opera a maioria dos sistemas de refrigeragdo por absorgdo com 0 par NH;-H,O (de
17.1a23,8 atm e de 3.4 a 5.4 atm).

Schultz (1971), a partir dos potenciais quimicos ¢ da energia livie de Gibbs, propds um
conjunto de equagdes que, incluindo as propriedades fisicas mensurdveis da H,O e da NHs,
estabelecem as relaches entre a temperatura, a pressao e a concentrag@o da solugdo, para o estado
liquido ¢ para o vapor, vdlidas de -73.3 a 176.7C e de 7 kPa a 2.43 MPa.

Mais tarde Zigler e Trepp (1984) ampliaram a faixa de validade da equagao proposta por
Schultz (1971) até 227°C e 5 MPa, trabalhando ainda na exatiddo dos coeficientes da equagio a
partir de novas correlagdes empiricas.

El-Sayed et al (1985), fazern uma breve revisio das propriedades das misturas HO-NH;, e
conclufram que as propriedades da 4gua pura ¢ da amdnia pura estdo bem estabelecidas desde os

trabalhos de Keenan e Keyes em 1964 para a 4gua e de Haar e Gallagher em 1978 para a amdnia.
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Segundo este trabalho, em 1964 foi feita uma revisio por Macriss et Al no IGT, onde combinaram
os dados da literatura existente com suas préprias medicOes e estabeleceram um diagrama h vs. X
na faixa de 7 kPa a 3.4 MPa e de -73.3 a 232.2°C. Esta revisdo estaria baseada nos trabalhos de
Merkel e Bosnjakovic de 1929, de Zinner em 1934 ¢ de Scatchard de 1939.

Zuritz e Perez —Blanco (1993) propdem equacdes polinomiais aproximativas para a solucdo
H,O-NH; baseados nos estudos experimentais de Scarchart et al (1947), estas aproximagdes ndo
apresentaram equagdes para o cdlculo da entropia e a faixa de validez € bastante estreita.

Jordan (1992) apresentou o cdlculo de propriedades termodindmicas da mistura H,O-NH;
através de um programa (AQUAM). Este calcula, a partir dos dados de pressao e concentragio,
ou temperatura e concentragio, as demais propriedades termodindmicas, incluindo a exergia, para
os estados saturados. Para o célculo das propriedades nos estados superaquecido ou subresfriado
sdo necessarios os dados de temperatura, pressdo e concentragio.

Uma revisdo bastante completa sobre a descri¢do termodindmica das misturas € solugdes
pode ser encontrado no trabalho apresentado por Ruiter (1986).

No presente trabalho, as propriedades de estado da mistura sdo calculadas a partir de
equacdes em forma analitica. A formulacio aqui empregada, foi apresentada por Zeigler e Trepp
(1984), e estd baseada no trabalho do Dr. Schultz (1971), onde utilizando 2 relagdo entre os
potenciais quimicos das substincias e a energia livre de Gibbs, e partindo das condigdes de
equilibrio termodindmico da mistora, deriva uma serie de equagdes para descrever as relagBes
entre a pressao, a temperatura e a concentragio da mistura.

Uma vez estabelecidas as propriedades primitivas (P, T,X) para a mistura numa de suvas
fases, fica definido o estado termodinidmico desta, podendo-se calcular as demais propriedades
termodinidmicas ou, seguindo a regra das fases, tendo tr€s quaisquer propricdades termodindmicas
independentes da mistura na fase liquida ou vapor poder-se-4 calcular gualquer uma outra
propriedade na fase respetiva. No caso em gue a mistura estivesse no estado saturado bastarfo
apenas duas propricdades para definir seu estado termodindmico.

Schultz. quando utiliza a energia livre de Gibbs como equagdo fundamental, considera uma
mistura real para o estado liguido, e para o estado vapor considera uma mustura ideal de gases

reais, pelo que o termo de energia livie em excesso ndo aparece no caso da equagdo do vapor.
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Estas expressOes estio, em geral, baseadas nas relagdes termodinidricas das substincias puras

quando s&o misturadas. Neste caso a mistura estd composta de dois componentes, ou substincias

puras, € podem ser descritas como aparecem na figura a seguir: —_
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fig. 3.1 Representacio griafica das leis de adicdo das misturas.

onde:

M = valor real de uma propriedade extensiva arbitraria, ex.: volume, entalpia, entropia,
entalpia livre, etc...

M: =M parcial molar do componente ¢ na mistura, este € geralmente dependente da
composigio X.

Mi = valor molar da propricdade M para o componente i no estado puro i pressio e
temperatura da mistura.

AMi = M parcial molar da mistura na componented.

M" = M molar em excesso na mistura.

sobrescrito id = mistura ideal.
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Para o cilculo destas propriedades molares parte-se de uma serie de relaches entre 08
pardmetros que caraterizam o estado termodindmico do sistema. Nesie caso O sistema estd
formado por duas substincias em estado de equilibrio de fases vapor - liquido, assim podem-se

escrever as Seguintes relagoes;

- Condigées de equilibric termodindmico:

pt=pY (3.01)

T =T" (3.02)
L v

iLlNH3 =ﬂNH3 (303)
L v

Hoo™Hyo (3.04)

- Energia livre de Gibbs como equagio fundamental.

1} Para o estado liquido:
GPEP.T,X ) =X ,G,P. D+ X ,G,P,T)
+RT(X X, + X, ,InX;,) 3.05)
+G*

coma:

GE = RTX X ,[A, + By, Xy, —Xys)

2 3 (3.06)
+C12(XL1 - XLQ) T Dlg (XLI = XLZ) +...]
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i} Para o estado gasoso:

GP,T.X;) =X;,G, P, T+ X;,G,(P,T)

(3.07)
+RTX G InX g, + X, InX4,)
- Para cada uma das substincias tem-se;
GP,T)=h-Ts
=h{P,,T,) - Ts(P,,. T;) (3.08)

T T Cp P
+ijdT+TJTdT+ | vap
Ty Ty By

- A partir da energia livie de Gibbs podem ser calculadas as demais propriedades

termodindmicas (volume, entalpia, entropia € potencial quimico} como se segue:

(396G, e (9 GE
A2, ),
() ded
. . \RT
h, = —RT’ ;frT h*=-RT—— (3.10)
J G, e {dGF
Si__[‘;T)p S_(&TJPX —
d G'(T,P,X
uiw:G‘(P,T,XL)FXL[ a(x L)] (3.12)
L T.P
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&
HSHO:GE(P,T,XG)—XG(a Ga(T};P’XG)) (3.13)
z G T,p

[
“’ =G1(P,T,XL)—(1—XL)[8 G (T’P’XL)} (3.14)
NH, d X, p
3 G¥T,P,X;)
=GP, T, Xy - (1-X S 3.15
“’NH; G 6)~{ G)( 0 Xs JTP ( )

Os valores de Cp e V, que aparecem como termos das integrais na equago da energia livre
de Gibbs, sio calculados através de polindmios que dependem da temperatura no primeiro caso, ©
da pressio no segundo. Os coeficientes destes polindmios, assim como 0s coeficientes da energia
livre de excesso podem ser revisados no anexo X1

Para estabelecer a equacio de estado do sistema bifdsico, sio resolvidas as equagdes (3.12 -
3.15), através das condi¢des de equilibrio (3.01 - 3.04), o que fornece um sistema de duas
equagbes ¢ duas incégnitas. O sistema de equagdes & resolvido empregado o método de Newton

para sistemas de equagBes nao lineais, através das diferentes subrotinas a seguir:

- ITERT: Calcula a temperatura T e a concentragdo no vapor Xg (ou no liquido, Xi) com

ajuda da pressdo P e a concentra¢do no liquido Xy (ou no vapor, Xg).

h 4
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- ITERP: Calcula a pressio P e a concentragdo no vapor X¢ (on no liquido, Xy) com a

temperatura T ¢ a concentragdo no liquido X;, (ou no vapor, Xg).

- ITERX: Calcula a concentragio no liquido Xy, & no vapor Xg em fungio da pressio P e da

temperatura T. Utiliza o método iterativo de Newton.

h A P
T
P
Y
/
XL XG X



- ITERHT: Calcula a temperatura T, a qualidade U, e as concentragBes do liquido Xy, e do

vapor Xg, com ajuda da entalpia h, a pressio P e a fracio total de amdnia da solucio Z.

h A P
T
h
» v
A
| " >
XL Z XG

- ITERHP: Calcula a pressao P, a qualidade U, e as concentragbes do liquido X, e do

vapor X¢, com ajuda da entalpia h, a temperatura T e a fragdo total de amdnia da solugao Z

h 4 P
1
h
o v
A
i -
XL Z XG X

As propriedades extensivas para qualquer estado (liquido subresfriado, liguido saturado,
vapor superaquecido ou vapor saturado) sdo calculadas de forma direta a partir das equagGes
(3.09-3.11).
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As subrotinas que contém todos estes cdlculos se apresentam em forma de procedures (para
as equacbes iterativas), e funcfions (para as equagdes diretas) proprios da linguagem de
programacao Pascal, que foi selecionada para levar a cabo o processo de simulagdo, por ser esta
estruturada, de ficil compreensio e bastante didatico.

E bom esclarecer neste ponto que, como foi dito na Introdugio, existern outros métodos
para o célculo destas propriedades. Em particular o método desenvolvido por Jordan (1992)
através do programa AQUAM, estd sendo utilizado por outros colegas que trabalham na mesma
instalacio desenvolvendo diversas pesquisas. Ambos métodos foram comparados, como parte da
validacio das subrotinas apresentadas acima, ¢ COmPprovou-se que existem diferencas muito

pequenas (< 10e-05), na zona de alta concentragdo do estado gasoso.
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Capitulo 4.

Avaliagdo dos coeficientes de transferéncia de calor e massa.

Uma vez estabelecido o modelo matemdtico para a simulagdo da operacio em regime
permanente da mdquina, em conjunto com as equagdes de estado termodmimico da substincia de
trabatho (mistura de 4gua — amdnia), devem ser estimados os coeficientes de transferéncia de calor

e de massa, necessdrios para simular 0 desempenho dos trocadores que conformam esta méquina.

4.1.- Dados experimentais.

A avaliacdo dos coeficientes de transferéncia de calor e de massa é feita com ajuda dos
dados experimentais. Para alguns dos trocadores o sistema experimental é capaz de subministrar
todos os dados necessdrios para a avaltacio do coeficiente de transferéncia de calor, este é 0 caso
do sub-resfriador de amdnia e do trocador de calor solugdo - solugfo. Para o resto dos trocadores,
os dados experimentais disponiveis servem como base para estimagfio tedrica e ajustes destes
coeficientes.

Na introdugdo e no anexo III podem ser revisados os detalhes do sistermna de aquisicdo de
dados. Nota-se gue as medigdes experimentals diretas deverdo ser complementadas para obter a
avaliacio completa da operacio de cada componente.

A estimagio dos coeficientes de troca de calor € feita através dos calores calculados a paitir
dos valores médios de uma série de pardmetros, medidos de forma direta ou indireta {(pressao,

concentragio, fluxo de massa), e das temperaturas de entrada ¢ saida de cada trocador, medidas
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ou calculadas no algoritmo iterativo de simulagfio, segundo a existéncia ou nao da informagao
experimental. Estes valores médios sdo calculados atraves da integracdo no tempo de cada uma
das grandezas anteriores.

O intervalo total de tempo para o cilculo destes valores médios € o tempo de duracio de um
ciclo de formacdo de gelo. Apés obtidos estes primeiros valores médios sdo calculadas as médias
aritméticas de cada conjunto destes valores, resultando nos valores empregados para o cdlculo dos

coeficientes de troca de calor. Um exemplo deste procedimento € apresentado na tabela 4.1

Tabeta 4.1. Cilculo dos valores médios para avaliagio da operagio da maquina.

X1T1 X'T'l'l X'Z'll XN"!
Xa12 X012 Xan X2
Xllu X"ln X31n XN1n

X . X . X ., X 1
X"j'l X?')'l X’{')I XN‘?‘
Xz X2 Xaz Ko
X120 Xooy X0 Xnzo
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Nesta tabela os valores de Xjx representam os valores da grandeza X (pressio,
temperatura, densidade, etc) no ponto i, no intervalo de tempo k do ciclo j. O valor de Xi, j
representa o valor médio para o ciclo j da grandeza X no ponto i. E o valor Xi representa o valor

médio, para varios ciclos, da grandeza X no ponto i. Estes tltimo valores sio utilizados para a

estimacdo dos coeficientes de troca térmica.

4.2 - Metodologia de avaliacdo dos coeficientes de troca de calor e de massa.

A avaliacao dos coeficientes globais de troca térmica para os trocadores € feita, com

excecdo dos trocadores evaporativos, através da equacio (4.01):

Ui = Qusi 4.01)
A .f.  DMLT

unid * Qunid uzid

onde Quia € 0 calor transferido no trocador, calculado a partir das medigbes experimentais, como:
Qe = mCp(T2 = T) (4.02)

Os valores do fluxo de massa e das temperaturas sio medidos diretamente, e sdo calculados
os valores médios como foi indicado acima. O calor especifico € calculado a partir de uma fungio
que depende da concentragio e da pressdo (ver anexo XI), pelo que € necessiria a medi¢io, ou

estimagio, da pressdo no ponto, e o cdlculo da concentracio através da densidade.

[

Para a determinagfio da concentragio a partir da densidade medida experimentaimente,

empregado o método de Newton para o cdlculo da raiz de uma equagio, sendo usada neste a

e

equacdo que representa o volume especifico (ver anexo XI). Esta é diferenciada com relagio
concentragdo, mantendo cOmMO constantes a pressio e a temperatura.

O DML T representa a diferenga média logaritmica de temperaturas ne trocador, avaliada
a partir das temperaturas médias de entrada e saida do trocador, e foumia representa o coeficiente de
correcdo para 0 ajuste da diferenga real de temperaturas com a diferenga logarftmica de

temperaturas no trocador.
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4.2.1.- Trocadores de calor evaporativos

Para os trocadores de calor evaporativos a equagio (4.01) nfio € aplicavel Devido 2
transferéncia de massa entre o filme d’dgua e o ar, o conceito de DMLT entre a substéncia
refrigerante € 0 ar ndo € mais sustentivel. Como é explicado no anexo IV, o pardmetro

fundamental para o desenho e avaliacio destes trocadores € 0 NTU da unidade, que € defimdo

Como:

NTU = Buf (4.03)

onde Ky & 0 coeficiente de transferéncia de massa, m, € o fluxo de massa de ar através do
trocador, e A representa a drea de transferéncia de massa.

Para estimar experimentalmente o coeficiente de transferéncia de massa 2 partir da avaliagdo
do NTU, é necessario conhecer a variagio da entalpia do ar através do trocador, e a diferenga
entre a entalpia do ar saturado na interface dgua — ar (hy), e a entalpia no volume da massa do ar

(h; ou hy), podendo-se entiio empregar a seguinte relagéo:

(hi - h1)
(h; —h,)

NTU = In (4.04)

Devido ao fato de estarem os processos de transferéncia de massa e de calor intimamente
ligados, a equagio (4.03) terd de ser resolvida em conjunto com a equagio de troca de calor, que
leva em conta a resisténcia i transferéncia de energia desde o fluido de trabalho até a interface
4dgua - ar, sendo necessdrio para isto, a estimacio do coeficiente global de troca de calor nesta
regido (interior do tubo, parede, filme d’dgua).

Por esta razio, a avaliacio completa dos coeficientes de transferéncia de calor e de massa
nestes trocadores & muito complexa, e neste caso estudado em particular, o problema fica

agravado pelo fato de se encontrarem, os trés trocadores, localizados dentro de uma mesma torre
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de resfriamento evaporativa. Isto trds a necessidade de um sistema experimental mais completo do
que o sistema empregado atualmente.

Assim, estes coeficientes sdo avaliados teoricamente para cada um dos trocadores de acordo
com suas caracteristicas construtivas ¢ o tipo de processo que acontece no interior dos mesmos.
Para isto parte-se de algumas hipéteses, como se segue: conhecendo a superficie de transferncia
de calor de cada trocador, € feita a suposicio de que a quantidade de massa de 4gua e de ar que
participa da troca de calor é proporcional a drea frontal de cada um destes trocadores.

Tendo os trocadores as mesmas caracteristicas geométricas, e como Unica diferenca o
nimero de serpentinas, a consideracfio anterior implica que os valores dos ndmeros de Reynolds
para o filme d’dgua e para o filme de ar, sdo iguais para cada trocador. Isto signmifica que o
coeficiente de transferéncia de massa tem o mesmo valor para cada trocador, € portanto 0 NTU
disponivel € igual para todos.

O coeficiente de transferéncia de massa pode ser estimado através da equacio, também

apresentada por Mitzushina et al. (1967):

KmA, _ 254x1072Ra™ M Rwo*D (4.05)

a

onde A, (m’*m’) é a 4rea de superficie por unidade de volume, e G, (kg/s/m®) a velocidade da
massa do ar. Ra e Rw sdo a fluxo volumétrico de ar por unidade de 4rea fronial, ¢ o fluxo
volumétrico d’dgua por unidade de drea plana. Esta equacgio ¢ valida para 50 < Re. <240 e 1.2 <
Rex107 < 14

Parker ¢ Trabal (1954) também avaliaram experimentalmente o coeficiente Km e adotaram
uma correlagdo similar a de Mitzushina, exceto pelos valores dos exponentes que neste caso so —
0.12 e 0.0 para Ra e Rw respetivamente. Eles compararam os valores dos coeficientes medidos
experimentalmente com os valores obtidos através da relagdo de Lewis, (que € uma expressio
geral obtida a partir da analogia com a transferéncia de calor, e freqiientemente empregada no
desenho destes trocadores evaporativos), e comprovaram que estes fltimos eram da ordem de

50% dos medidos experimentalmente.
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Durante o processo de simulagio foram empregadas as trés equagbes, mas foi finalmente
selecionada a relacio estabelecida por Mitzushina, que se ajustou mais 4s medi¢Bes experimentais.

O coeficiente global de troca de calor U, entre a substincia de trabalho no interior dos

tubos e o filme d’dgua é determinado por:

L lyg BB L (4.06)
U K

onde h; é coeficiente pelicular interno de troca de calor, Do ¢ Di os respetivos didmetros externo ¢
interno, t a espessura da parede do tubo, K. a condutividade térmica da parede do tubo, hy ©
coeficiente pelicular externo de troca de calor, e Rea resisténcia pelas incrustagoes

O coeficiente pelicular externo para o filme d’dgua é determinado através da equagdo

estabelecida por Mitzushina et al. (1967). que tem a forma:
r 1/3
h, = 137[-} (4.07)
D

onde T (kg/hr/m) é o fluxo do filme de 4gua por unidade de longitude de tubo. Esta equagio g
vilida para 1000 < I/D, < 20000. Parker e Trebal (1954) também efetuaram medigbes deste
coeficiente, e seus dados experimentais coincidem com os de Mitznshina dentro de uma margem

de 10% de erro (Webb, 1984).

O coeficiente de pelicula interno é calcunlado para cada trocador acorde com 0 processo

que acontece em cada um deles, tem-se assim:

1) Condensador evaporativo

Aqui é empregada a correlagdo de Shah (1979) dada pela equagéo:

.38
I]h'; =055+ 2.09(-13;—‘) (4.08)

L
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onde by, € o coeficiente de pelicula que existiria se todo o refrigerante estivera escoando na forma
de condensado, ¢ pode ser estimado através da relagfo de Dittus-Boelter, que é apresentada a

seguir:

i) Resfriador de solugéo pobre
Neste caso € empregada a equagdo de Dittus-Boelter (Incropera, 1990), para escoamento

turbulento:

Nu = 0.023Re*” pr®? (4.09)

E a equagéo de Sieder and Tate (Incropera, 1990), para o caso de regime laminar:

Re PI 173 0.la
Nu = 1.86[ ) B (4.10)
L/D

iif) Absorvedor evaporativo
Nao foi encontrada na literatura informacio sobre o coeficiente de pelicula no interior de
uma serpentina horizontal durante o processo de absorgdo. De outro lado, o sistema experimental
ndo ¢ suficiente para a avaliagdo deste coeficiente, Por esta razio, acorde com o modelo
matemdtico apresentado no capitulo 2, ¢ empregada a metodologia aplicada a cada um dos
trocadores anteriores.
Durante o processo de simulagfio também foi testada uma gama de valores apresentados
por Ferreira et al. (Ferreira, 1984), para os coeficientes globais de troca de calor, e coeficientes de

pelicula interno, durante a absorgdo de amdnia num absorvedor de bolhas vertical.

4.2.2.- Evaporador

Este evaporador é do tipo inundado, 0 qual possui um tanque separador na parte superior de
onde sai a amOnia liquida para os tubos evaporadores, nas paredes dos quais 0 gelo & formade. O
vapor de amOnia formado no interior destes tubos vai de volta ao tanque separador, e de aqui é

puxado pelo absorvedor.



O processo de transferéncia de calor € efetuado nos tubos evaporadores, onde acontecem 08
processo de evaporagao no interior dos tubos, e de formagfio de gelo no exterior. Devido a este
dltimo processo, o coeficiente global de transferéncia de calor varia ao longo de cada ciclo de
produgdo de gelo.

Para conhecer esta variagio do coeficiente global de troca de calor no evaporador, precisa-
se de um estudo mais profundo dos processos que acontecem neste trocador, e isto serd objeto de
um capitulo posterior (Cap. 7).

Pela prépria construgdo do evaporador, € diffcil estimar experimentalmente o coeficiente
global de troca de calor, € mesmo O coeficiente de pelicula interno, que serd necessdrio para 2
simulacdo do processo de evaporagdo. Devido a isto, inicialmente o coeficiente de pelicula interno

é estimado a partir da seguinte equago (Stoeker, 1971):
he = 61,15(Te —"Tp) 4.11)

onde Te & a temperatura de evaporagio é Tp a temperatura da parede, ambas em °C e 0

coeficiente de pelicula he tem unidades de W/(d°C)

4.2.3.- Sub-resfriador de aménia

Este trocador € do tipo tubo e carcaga, onde a amdnia liquida circula pelo interior dos tubos,
gue possuern recheios de aluminio para a intensificac@io do coeficiente de troca de calor interior, €
de outro Iado, para aumentar a superficie e o coeficiente de troca de calor do lado do vapor, estes
tubos sio externamente aletados. Os tubos efetuam 4 passes no trocador, pelo que o coeficiente
de correcio para a diferenca média de temperatura no trocador, fosg, difere de 1. O valor deste

coeficienie pode ser estimado (Kerm, 1950) através da seguinte expressio:

\/R2+lln( -5 J
1- RS
2—S(R+1—«JR2+1)]

{(4.12)

fose =

(R=1Dln
[2—S(R+1+JR7+1)
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onde:

v
T, =T _ MuCPw, (4.13)

R = = o
T - Ty mCpyy,

O simbolo de aproximagio na equagdo anterior deve-se a que os valores dos calores
especificos estdo apresentados para amdnia pura, enquanto na realidade existe certo contetdo de
dgua, tanto no liquido como no vapor, e por outra parte 0 vapor pode ter certa quantidade de
liquido. Mas trata-se aqui de um cdlculo aproximado, onde se pretende obter um valor pritico do
coeficiente de corre¢io da diferenga de temperatura média.

Lembrando que o calor especifico do vapor de amdnia € aproximadamente a metade do
calor especifico da amdnia liquida, e que os fluxos de liquido (mys) € vapor (mgz), S80
praticamente 0s mesmos para qualquer regime de operagdo, € ficil deduzir o valor aproximado de
0,5 para R a partir da equagdo (4.13): '

O valor de S € determinado a partir da seguinte expressao:

Tzz _Tn
— 21 4.14
T _T (4.14)

17 21

Com isto o coeficiente de troca de calor pode ser avaliado a partir dos valores médios das
temperaturas do vapor e do liquido de amdnia as entradas e saidas do trocador, através da

seguinte expressao:

Ug = Qsp (4.15)
ASR fOSR DMLTSR
onde:
Qg = myr Cp, (Tus — Ti7) (4.16)
To+Tis = =
Cp, = cp(—”-fz’——‘f—,Pn,xn) (4.17)

75



DMLT,, = (Tr —Tn) - (T —Ta) 4.18)
T - Tz
ln_——"-_—
Tis — Ta

As temperaturas de entrada e saida da cada uma das correntes sao medidas diretamente
através de termopares. O fluxo de am6nia liquida que passa pelo trocador também € medido de
forma direta, através do medidor de fluxo de massa colocado 2 saida do recebedor de aménia do
condensador. Neste ponto também siio medidas a densidade, a temperatura ¢ a presséo, pelo que
através de célculo pode ser determinada a concentragéo deste fluxo.

O coeficiente global de troca de calor & também estimado via tedrica e comparado com 0
avaliado experimentalmente. Uma vez avahiado este coeficiente € possivel conhecer, ou estimar, a

efetividade deste trocador. Revisando a equacio (4.14) tem-se:

=g 4.19)

S= mCp(T, -Tg) _Q
mCp(T, - T,))  Quu

Para um trocador com arranjo de um passe na carcaga € quatro passes nos tubos, a

efetividade pode ser representada (Incropera, 1990) mediante:

= (4.20)

— 4.21)
I+ exp[—NTU(l + Crz) ]

1- exp[—NTU(l + Crz)m]
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com:

mC
Cr=—"2% _R 205 (4.22)
mCpyy,
NTUZ (UA)SR — (UA)E;R (423)
Con m,, CPyps

4.2.4.- Trocador de calor solucdo-solu¢io

O trocador de calor solug@o-solugio € do tipo 3 tubos (distribuidos de forma triangular) em
1, com as solugdes fluindo em contracorrente. Dentro dos trés tubos interiores circula a solugio

fraca e mais quente, € no tubo exterior a solugfo rica e mais fria.

Por se tratar de um trocador tubo em tubo em contracorrente, € considerado que o fator de

correcéo da diferenga média de temperaturas, f0rgs, € igual 2 unidade (Kern, 1950), pelo que:

ATrss = DMET (4.24}

Assim, o coeficiente global de transferéncia de calor para este trocador pode ser avaliado

experimentalmente como:

Uy = Qrss (4.25)
A TS8S D MLTTSS

Devido ao fato do fluxo de solugio pobre circular dentro dos tubos interiores, o calor
transferido no trocador € avaliado através dos valores médios das temperaturas e do fluxo de

massa desta solu¢io i entrada e saida do trocador, assim:

Qpgs = msp Cpgp (T, ~Ty3) = ﬁE»Ep‘smss (T3 - Tﬁ) {4.26)
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onde:

= fs +Tsn = ——
CpPsprss = Cp(""z—ﬁ, Ps ,XLSJ 4.27)

O valor do DMLT no trocador é também avaliado as temperaturas médias de entrada e saida

de cada fluxo no trocador, sob a forma:

_ (fs - "1:32) - (Taa - Tsz) (4.28)

DMLT, = —
T, —
1[] _3 '-5_32
T —T5

Todas estas temperaturas sio medidas diretamente durante todo o tempo de operagdo da

maquina. O fluxo de massa de solugio pobre {m3 = ms3) é também medido diretamente, assim
como sua densidade e pressio. Com a temperatura, a densidade e a pressdio ¢ calculada 2
concentragdo, e pode ser calculada entfio qualquer outra grandeza termodindmica.

Neste caso a efetividade pode também ser estimada através das medi¢Oes diretas e das

relages entre a efetividade e o NTU (Incropera, 1990), assim, uma vez estimado o coeficiente
global de troca de calor:

1— exp[-NTU(1 - C
e = exp| (1-Cr)] (4.29)

1= Crexp[-NTU(1-Cr}]

onde:
CI' = Cmin = mSCpSP (430)
Cox M5 Cpg
_ (UA)gs @.31)
m3CpSR
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A partir das medi¢Oes experimentais pode-se avaliar a efetividade como:

(4.32)

4.2.5.- Desorvedor

Estando a solug¢do mudando de fase no interior do desorvedor, é considerado que a

temperatura € quase constante, pelo que o termo

R = LTy =0 (4.33)
T, -T,

Com isto o coeficiente de corregio para o DMLT € igual & unidade (fopp = 1), pelo que a

seguinte igualdade € aplicada:

AT,,, = DMLT, (4.34)
onde:
T, -T
DMLT, = Lol (4.35)
ln[ (Tss - T4 )}
(Tﬂ - Tz)

Assim, o coeficiente de transferéncia de calor no desorvedor é calculado a partir dos valores

médios das temperaturas de entrada e saida, através da seguinte relagio:

Y
Ay, DMLT,

(4.36)

D
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onde:

Qp = mvap (Myup; = Neony) = M7 (Cpy Tas = Cpy ) (4.37)
fp =1

Cpy = Cpipo (T3s) (4.38)
Cp, = Cphyo (Te7) (4.39)
pMLT, = — (2= 1) (4.40)

m[ (Tso - 14)}
(T37-T2)

Desde o ponto de vista experimental, 0 maior problema € a impossibilidade de estimar T
com boa exatiddo, e sem o seguimento adequado da variagio desta temperatura no tempo, devido
3 auséncia de sensor nesta seccdo. Com isto, a estimagio experimental do coeficiente de troca de
calor no desorvedor fica muito desfavorecida. Contudo o coeficiente € também avaliado médiante
um algoritmo iterativo através da suposicdo de T,, ¢ comparado com o experimental, também
determinado médiante a medigdo grosseira de T.

Uma vez estimado o coeficiente global de transferéncia de calor pode ser avaliada a
efetividade deste trocador. Estando uma das correntes mudando de fase a efetividade pode ser

calculada através da seguinte relagdo (Incropera, 1990):
g = 1—exp(—NTU) 4.41)

onde o nimero de unidades de transferéncia € definido em relagio ao fluxo de solugdo pobre

comao:
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_ (Ua),

NTU o
m,Cpg,

(4.42)

Experimentalmente a efetividade pode ser determinada, a partir da definicdo anterior, como

segue:

£ = (Tg_Tg)

= 4.43)
(Tse - Tz )

4.2.6.- Retificador

No case do retificador, a situagio para a estimac@io do coeficiente global € parecida ao caso
do desorvedor. A mmpossibiidade de se medir experimentalmente a temperatura do vapor i
entrada do retificador compromete a dtima avaliagdo do coeficiente de transferéncia de calor neste
componente,

Também como no caso anterior, 0 coeficiente de troca de calor € avaliado dentro do
algoritmo iterativo de simulac¢do, ¢ comparade com o avaliado experimentalmente através da
estimacdo aproximada da temperatura do vapor destilado a entrada do trocador.

Estando o vapor de am0nia dentro do retificador, em contracorrente com a soluco rica, que
atua como fluido refrigerante, o coeficiente de correco para a diferenga média de temperatura fox

& unitdrio, portanto:

AT, = DMLT, (4.44)

onde:

T. - - "
DMLTR = ( 13 T30) (Tl4 TZS) (4‘45)

ln[ (TI3 - Tso ) J
(TM - Tzs )

O coeficiente de transferéncia de calor no retificador € calculado a partir dos valores médios

das temperaturas de entrada e saida, através da seguinte relacio:
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U, =— (4.46)
A4 fo DMLT,

onde:
Qr = r}'SR Cpse (Tyo —Ty) = EZSCPSR (—'f’a‘ﬂ - TZS) 4.47)
for =1
Cpw = CP[I%TBO‘ ,Po ,ﬁzo} (4.48)

B (Tn - F'fso) - (TM -TZB) (4.49)

DMLT, = e
: o[ (T -T)
(T4 -Tas)

Neste caso as temperaturas da solugdo rica 4 entrada e 4 saida do retificador sdo medidas

diretamente, e seguidas durante tode o perfodo de operagio da méquina. A concentragio &
estimada através dos balancos de massa total e de massa de amonia entre fluxos de solucéo pobre
e de amOnia, que sdo medidos por via direta.

Também aqui € estimado o coeficiente de troca de calor durante o processo de simulagdo,
através do algoritmo iterativo, e compara-se com 0 estimado experimentalmente.

A efetividade pode ser medida através das temperaturas de entrada e saida do trocador,
referida ao fluxo de massa de vapor saida do retificador (Incropera, 1990), como:

T, -T

14
— 4.50)
T11 - Tzs

£ =

Considerando ¢ trocador em contracorrente, ¢ ignalmente referindo-se ao fluxo de vapor

destilado, pode-se obter a efetividade do trocador como:
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1—exp[-NTU(1-Cr}]

. 4.51)
1—-Crexp[-NTU(1- Cr)]
onde:
. CpY
Cr = C.. _ m, L P, (4.52)
C o m,, Cpgg
NTU = _(UA) (4.53)
m3,Cpge

4.3.- Valores estimados dos coeficientes de transferéncia de calor e de massa.

Na tabela 4-2 sa0 mostrados os valores dos coeficientes de troca de calor e massa que foram
empregados, no processo de simulagio, para cada um dos trocadores que conformam o sistema.

Nesta tabela aparecem uma série de valores experimentais marcados por asteriscos, para
significar que sfo valores grosseiramente aproximados, que serviram somente como referéncia,
para comparar a ordem de grandeza dos coeficientes determinados durante o processo de
simulacio.

No caso dos trocadores evaporativos, como € explicade no anexo IV, existe um gradiente
de temperatura no filme de 4gua, sendo mais acentuado nos casos do resfrizdor de solugio pobre e
do absorvedor, que precisa ser determinado com maior exatid2o para poder estimar o coeficiente
de troca térmica.

Nos caso do retificador ¢ do desorvedor faltaram valores experimentais para estimar
adequadamente a temperatura do vapor 4 entrada do retificador, e a temperatura do liguido de
solugio forte A entrada do desorvedor. Contudo os coeficientes de troca de calor experimentais e
simulados ficaram bastante proximos.

Para os dos trocadores de calores internos, sub-resfriador de amdnia e trocador solugao-

solugdo, os valores dos coeficientes globais, estimados experimental & teoricamente, estdo bem
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perto. A diferenga acredita-se deve-se 4 estimagao tedrica da resisténcia devido as incrusiagdes,
ou A avaliacio do coeficiente de corregdo da diferenca média logaritmica de temperaturas, mas 0

erro em ambos casos € menor do que 10%.

Tabela 4-2. Valores dos coeficientes de troca de calor e massa.

unidade Coefi. Glob. de Coef. Glob. de Coef. de Transf. de
transf, de calor Trauasf. de calor massa (teorico)
(experimental) (tebrico) [lﬂgfm:s]
[KW/m™C] [kW/m™C}

Condensador 0.78(*) 0.86 0.19

Absorvedor 0.39(*) 0.5 0.19

Resf. de S.P. 0.52(*) 0.67 0.19

Evaporador 0.27(*) 0.33

Subresfriador 0.082 0.09

Troc. Sol-Sol 0.63 0.65

Desorvedor 0.37(%) 04

Retificador 0.26(*) 0.3

(*) Valores estabelecidos através de avaliagdo grosseira.

84



Capitulo 5

Simulagao do sistema em regime permanente.

Sao conhecidos pela literatura (Grossman,1995) e pelas primeiras tentativas proprias de
simulacio, os problemas de convergéncia quando se trata com sistemas que empregam substincias
bindrias cujos absorventes sio voliteis, como € o caso da dgua - amOnia, fundamentalmente na
zona de altas concentragées.

Por isto é importante que estes sistemas matemdticos estejam depurados de qualquer
redundincia e principalmente, quando se tratam sistemas tdo complexos como este, deve-se
prestar especial ateng¢do aos erros de arredondamento.

Nesta primeira simulagdo tem-se virios processos iterativos internos a0 processo iterativo
geral, que estd baseado no método numérico de Newton-Raphson para sistemas de equagbes nao
lineares, que foi explicado no capitulo anterior.

Para resolver as equagdes de equilibrioc (P,T,X) da mistura 4gua - amOnia dentro do
algoritmo principal, é também empregado o método de Newton-Raphson, através de um algoritmo
mais simples e econdmico, pois trata-se em geral de um sistema de duas equagdes ¢ duas
incégnitas, e as derivadas parciais sao obtidas de forma analitica. Este algoritmo pode ser revisado
em Camahan (1969).

Para determinar a temperatura da interface 4gua - ar nos trocadores de calor evaporativo €

empregado um algoritmo baseado no método numérico de bissecdo, e dentro desie € novamente
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utilizado o método iterativo de Newton-Raphson, para a determinacdo das propriedades da
substancia. Por estas razdes € importante que o sistema de equagdes a ser resolvido tenha ¢ menor
nimero possiveis de varidveis efetivas, e deve-se tentar sempre selecionar aquelas que sejam faceis

de dar um valor inicial perto do valor real, condi¢io necessdria para a convergéncia do método

NUMmMETCo.

5.1.- Parametros e equag¢ées para a simulacggo.

Para levar a cabo este processo de simulacio, que possui um grande nimero de equagdes €
recomenddvel empregar o diagrama de fluxo de informagZo do sistema, mmito utilizado na
simulacdo de sistemas quimicos. Como explica Franks (1972), este consiste em fazer corresponder
a cada componente do sistema simulado, as equacgfes que descrevem 0S processos que acontecem

em cada um deles.

(UA)Cl ! ) i+, X4, Tha
A
Eqns s, Xzs, Tzs UA
(5-35), (5-43) L o, X0, Tsol (3-20), (5-21), (5- On
— (5-48), (5-50) >
_ (UA)rsg *
v | M2, Xzz, T v Mz, Xlz, Tli Iy, Xn, Tn
Eqns (5-18), UA)r Eqns (5-29), (5-30), muz. Xs2{ Egns (5-05), (5-06)
(5-19), (5-371) (5-41) 157 (5_24)
[ F 3 4
e, Xas, Thk moz, Xz, T Qrs me, X, To me, Xz, Te
¥ r r
Lqns (UAXse Eqns Eaqns (5-07), (53-08),
GIT 54D |, X T | O g?m, (5-09), (5-10), (5-25),
ms, Xas, Tis % (5-32), {5-26), (5-36), (5-57),
1 2 (5-42) (5-58), (5-59), (5-60)
Q= A
Eqas (5-15), (5-16), > ¥ e Xz\;, o s, Xs, T;;" m. X1 i
(5-36), (5-46) (UA)
E;ansj; (5-511)‘8(5-12), Eqns (5-03), (5-04) (g
' (5-27). (5-28), (5-22), (5-23), (5-39),|— e
Mgl T(U A (UAR | 5-40). (5-55) (5-52), (5-53), (5-54) |—M¥_,
b'_a,c mss, Koas, T3 lQ*" ms, X3, T3
h
Qe | Egus

. (5-33), (5-34) | »@

fig. 5.1 Diagrama de fluxo de informacio.
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Com este diagrama é f4cil saber se o sistema estd devidamente equacionado. Tratando-se de
um sistema fisico determinado, o ndmerc de equagbes deve ser igual ao nimero de varidveis
desconhecidas. De outro lado, este ajuda de uma forma prética, a selecionar quais sio as melhores
varidveis efetivas e quais serdo ndo efetivas, para conformar o sistema de equagdes explicitas e
implicitas.

Na figura 5.1 pode-se observar o diagrama de fluxo de informagdo que representa
matematicamente a instalagio operando em regime permanente, durante a fase de formacfio de
gelo. Este corresponde a0 esquema simplificado apresentado na figura 1.1.

A esséncia deste diagrama de fluxo de informagdo estd baseada em que para cada
componente deve existir um nimero de equagdes igual ao nimero de varidveis de saida, e as
saidas de cada componente deverdo ser as eniradas de outro. O sistema devera fechar com o

nidmero total de varidveis igual ao ndmero total de equagdes.

5.1. 1. Equacoes.

Neste caso as equagdes apresentadas no diagrama de fluxo de informacfo estdo escritas
numa ordem gue responde a 16gica matematica para a solugdo do sistema de equagtes, sendo mais
f4cil desta forma obter o sistema matemético depurado de quaisquer redundancias derivadas dos
multiplos balangos ¢ das equagOes de equilibrio nos diferentes pontos que podem se repetir
quando se trabalha componente a componente percorrendo um ciclo fechado.

Estas equacdes apresentadas pelo mimero (indice) que cada uma ocupa dentro do sistema
$30 as seguintes:

- Equagdes de conservagdo da massa total e da massa de aménia,

m, —m; —m, =0 {(5.01)
m, XG,, -m,, XL, —~m;,XG,, = 0 (5.02)
m, -m, —m; =0 (5.03)
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m,XL, - m,XG, - m,XL, =0 (5.04)

Mm,, +m, +m, —m, —m, =0 (5.05)
Mmy,7Z,, +m XL, +m,XG, —mXG,, —-m,XL, =0 (5.06)
my, +mg, —m,—m, =0 (5.07)
m XL, + m XG, —m,XL, —m,XG, =0 (5.08)
m,+m, —m,—-m, =0 (5.09}
m,XL, +m,XL, —-m XG, ~m,XL, =0 (5.10)
M, + My —My =0 (5.11)
My,Zyy +MyZs ~myZ, =0 (5.12)

- Equagles de conservacio da energia,

m, G, —h)+m, ., -h)=0 (5.13)

al (5.14)

my,(hy ~hy ) = Qg (5.15)
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Tamb

M (CPpe AT, +Ac” +C0a ATy ) = Qe
h—h,=0

m;h,; —hg)= Qs

_mm(hn —h,,)= Qx

M (05 — ) = Qg

m,h, —m,h, -m_,h, =Q;

My, (hy —hy) =Qp

m,h, —mh, —~m;h, =Qp

my,h, +mp,h, +mghy —my b, —mgh, =0
myh, + mghg —myh, —mghy =0

m.h, + m,h, —-m;h, —m,h, =0

Mg (h,y —hys}+m, (hy, —h ,,)= 0
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(5.16)

(5.17)

(5.13)

(5.19)

(5.20)

(5.21)

(5.22)

(5.23)

(5.24)

(5.25)

{(5.26)

(3.27)

(5.28)



my (hy —hy ) = Qg (5.29)

m,(h; —hy) = Qe (5.30)
Cp(Ty — Tys) = M ypep (hypepr — Nary) (5.31)
RE TRk ¥ exp[URspm“Rsp} (5.32)
Ty —T,  h, —h_pep, C:Ky,

(hag, —Dag) = 75 (hy —hy) = 0 (5.33)
(hy, —hy) G TR (5.34)

P
- Equagdes de transfer@ncia de calor,

NTUZ —NTUE =0 (5.35)
Qp:=(UA) [, DMLT, (5.36)
Qgr = (UA)gg T DMLT, (5.37)
Qg = (UA) T, DMLT, (5.38)
Qp = (UA), £, DMLT, (5.39)
NTU% -NTU§ =0 (5.40)
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QT = (UA) s DMLT,q (5.41)

NTUpgs ~ NTUg, =0 (5.42)

- Equagfes de equilibrio termodinamico:

T, = T,y (Pe,XL,,) + DEVLc (5.43)
Ts = Tisp (Pe. XG ) (5.44)
Ty =Ty (P, Zy) (5.45)
XG,, =XG,, (P,[T,, ~DEVG.]) (5.46)
T, =T, (P,.XL,,) (5.47)
T, =T, (F,. XL, )+ DEVL, (5.48)
T, = T, + DEVG, . (5.49)
XG,, =XG,,;(P,.T,,) (5.50)
XG); = XG5 (P, T)5) (5.51)
T, =T, (P,,XL,)+ DEVL, (5.52)
T, =T, + DEVG, (5.53)
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XG, = XG, (T, Pp) _ (5.54)

T25 = lasg (PZSaXLQS) + DEVL& (555)

Para a coluna de destilacio foi estabelecido um modelo composto de uma certa quantidade
de pratos teéricos. Como se explicou na introdugao, h4 um trabalho em andamento que modela
com maior rigor os processos de transferéncia de calor e massa que tém lugar na coluna, ¢ que
serd incluido posteriormente neste modelo. Entretanto, 2 guantidade de pratos tedricos € a
eficiéncia da ratificago serd variada até conseguir um ajuste com as medidas experimentais.

Assumindo o equilibrio em cada ponto da coluna para um modelo de prato tedrico tem-se as

seguintes equagdes:

T =T, (5.56)
Xe =X (T, Pe) (5.57)
T, = T, (P, X,) (5.58)
T,=T, (5.59)
Xy = X (L. P (5.60)
T, = Toe(Fy, Xo) (5.61)
T, =T (5.62)
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Além das equacgdes anteriores, trabalha-se também com as equagdes que representam as
perdas de carga em equipamentos e tubulacBes. Estas expressdes foram introduzidas no capitulo
2, ¢ foram desenvolvidas no anexo X. Neste capitulo ndo ser@o apresentadas para ndo engrossar o

nimero de equagdes de forma exagerada.
Observando a instalagio em seu conjunto, ou seja, tracando fronteiras além dos

componentes independentes, pode-se acrescentar uma série de outras relagbes entre as diferentes

vardveis, que podem ser eventualmente dteis para aexplicitaclo de varidveis:

XG, =XGs=XL,, =XL}, =

XLy =Z, =Z,, =XG,, =XG,, 663
XL, =XL,,=Z,, =XL,, (5.65)
Z, =XL, (5.66)
m, +m,—m, =0 {5.67)
m XG ,+m,XL, -m,,Z,, =0 (5.68)
m,, + M, —m,, =0 (5.69)
My, —My — My, =0 (5.70)
m,, = m,, 5.71)
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M, =m,, (5.72)

m,, = My, ‘ (5.73)
M, =M, =My, =My =M =M, (5.74)
My =My, =My =M, (5.75)
m,, =M, =m,, (5.76)
h,, =h,; (3.77)

As equacbes acima sfio vélidas para qualquer regime de trabalho da instalacdo.
Considerando a operagio em regime permanente, podem-se escrever também as seguintes

relagcoes:

my—mg —-my; =0 (5.78)
m,XL, — m,XG; ~m,XL; =0 (5.79)
m,-m,—m, =0 (5.80)
m,XL, —mXG, - m, XL, =0 (5.81)

5.1.2. Pardmetros
Entre os parAmetros utilizados na simulagdo encontram-s¢ 0S coeficientes globais de

transferéncia de calor de cada um dos trocadores que compdem a méquina. Estes coeficientes séo
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avaliados experimentalmente, ¢ pela extensdo da metodologia de avaliagdo e as complexidades
priticas desta, foi dedicado todo o capitilo anterior a este itern.

Qutro dos parimetros € a eficiéncia global da bomba, que também ¢é avaliada
experimentalmente. O fluxo mdximo ideal através da mesma € calculado a partir da densidade do

fluido, determinada pelos parimetros & entrada da bomba, e o fluxo volumétrico da bomba que

pode ser facilmente calculado, assim:

2

id TCdp
My, = My = (60)(3)n 2 P25 (5.82)

onde:

- 3 —» nimero de pistdes;

- n — nimero de rpm;

- d, — difmetro dos pistdes;

- |, — deslocamento dos pistdes;

- p2s —> densidade da solugdo a temperatura e concentragdo de 25;

- 60 = fator para obter o fluxo em kg/h;

De outro lado o fluxo real (m"pomsa) de solugio forte pode ser determinado a partir do
balango de massa dos fluxos de solugdo pobre ¢ de amdnia destilada, que sio medidos

experimentalmente. A eficiéncia global da bomba fica definida como:

— mBomba (5.83)

nchba - id
Bomba

A eficiéncia do processo de absorcio também € determinada experimentalmente, através do
conceito apresentado no anexo VIII. A partir da temperatura da solugdo rica 4 saida do

absorvedor e da pressdo deste, pode-se calcular a conceniracio ideal da solucdo. Através do
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balango de massa e matéria pode-se determinar a concentracao real da solugio rica, a partir dos
fluxos ¢ das concentragdes da solucdo pobre e da amonia destilada.

Por nio contar ainda com os meios experimentais necessirios para a determinacio da
eficiéncia do retificador, esta serd dada como um parfimetro ao algoritmo de simulagdo, que sera
variado até o sistema simulado se ajustar com o sistema experimental.

Nesta primeira aproximago tomaram-se, para comparagac com os resultados experimentais
e os simulados, os coeficientes globais de transferéncia de calor oferecidos pela MADEF, os quais
foram empregados para o projeto da instalagio experimental. Esta comparacio € importanie,
devido principalmente a que estes coeficientes sdo o resultado da uma larga experiéncia (mais de
100 anos) na construgio e exploragio destas instalagbes de absorgio, pela empresa alemd
BORSIG. Os valores destes coeficientes sio (kcal/h/mt C):

- Absorvedor: 400 - 500;

- Desorvedor: 500;

- Condensador: 750;

- Evaporador: 250;

- Retificador: 200;

- Trocador solugao - solugdo: 1200,

- Sub-resfriador de amonia: 50;

- Resfriador de solugdo pobre: 750;

Os outros pardmetros que restam para completér os dados necessdrios para fechar o
algoritmo de solugio sfo 0s pardmetros construtivos (4dreas de transferéncia de calor), que sdo
fornecidos como dados fixos, e cujos valores podem ser revisados no anexo IT; e os pardmeiros
externos, que sio variados para cada processo de simulacdo, com objetivo de conhecer o
comportamento da mdquina frente a estas variagdes. Estes pardmetros externos sao:

- Tbu — temperatura de bulbo dmido.
- Té4g — temperatura da dgua ambiente.

- Pv — Pressio do vapor de aquecimento.
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5.2.- Método numérico.

Para a solugdo do sistema de equagdes resultante do modelo matemdtico da operagdo em
regime permanente é empregado o método de Newton-Raphson para sistemas de equagdes nado
lineares. Neste caso € empregada uma versdo do método originalmente proposto por Stoecker
(1971) para a solucdo de sistemas de equagdes algébricas nao lineares.

Esta versio do método numérico de Newton-Raphson para solugao de sistema de equagdes
ndo lineares, apresenta estimagio numérica da matriz de Jacob, solugdo do sistema linearizado
pelo método de Gauss com pivotamento parcial, € método de relaxagdo para controle de residuo
com busca do fator de relaxagao.

Esta adequagdo do método foi primeiramente elaborada por Figueiredo (1980) na sua tese
de mestrado, durante a modelagem de um sistema de absorgfo dgua - amdnia movido a energia
solar. Como ele coloca, o método de Newton-Raphson apresenta menos problemas quanto a
convergéneia do que os métodos iterativos de substituigdo sucessiva.

Entretanto Figueiredo, no seu trabalho pioneiro sup8s, como outros muitos autores, que a
concentragio da amdnia destilada era de 100 %, pelas dificuldades de se trabalhar na zona de altas
concentracies. Porém esta versio do método elaborada por ele mesmo, mostrou através do
presente trabalho, ser bastante efetiva trabalhando nesta zona, onde esta mistura apresenta uma
forte dependéncia ndo linear entre a temperatura, pressdo e concentragéo, que dificulta em alto
grau a solugio dos sistemas de equagGes representativos de sistemas fisicos baseados nestas

substincias (Grossman, 1990).

5.2.1. Descricao do método.
O método de Newton-Raphson para a solugdo de um sistema de equagbes néo lineares €
andlogo ao método empregado para a solugdo de uma equagio nao linear (ver anexo XIV), e pode

ser descrito como segue:

Seja um conjunto de equagdes expresso na forma implicita.
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(X, X, X.=0 (5.84)

.........................................................

R, =X, . X, X, (5.85)

Expandindo os R;' em série de Tylor em torno dos valores iniciais, desprezando os termos

de ordem igual ou superior a 2, obtemos n planos n-dimensionais que aproximam as fungdesR;;':

=X, x“)a X o S D S X, e
3t |

....... X =X, )5t X 6 SRR SHRTRIIND. G (5.86)
3t

........ X, = X)) Ko K v Koy

Tem-se desta maneira um conjunto de equacdes lineares que pode ser resolvido para que se
obtenha um mnovo conjunto de valores aproximativos Xiz,.......,Xj2seeeo. Xe2; © assim
sucessivamente.

Na proposta feita originalmente por Stoecker (1971), o processo se encerra quando os

valores de X; obtidos na k-ésima iteragio ndo diferem significativamente dos valores obtidos na

iteracio anterior, ou seja quando:

X =X,
”‘X 2l VX, (5.87)

Ik
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Seguindo a metodologia e a nomenclatura empregada por Stoecker os residuos R; sio
calculados na subrotina EQNS. O cdlculo das derivadas parciais € feito numericamente, na

subrotina PARDIF, através da aproximagao:

3 f,

3 X,
R (KX, +AX o AX ) SR X X ),
- AX

Xy X,

Jk""Xuk) =

(5.88)

A subrotina PARDIF admite os valores dos Xj dos RiXik,.... X - Xak)-

Para calcular as derivadas parciais ¢ fi/d X, esta subrotina encontra inicialmente os

incrementos AX;, que sdo obtidos como se segue:

AX, = AVX, (5.89)

] J

A seguir, a subrotina EQNS & chamada para calcular os valores Ri(X,,....X;+AX],....Xu).
Finalmente, é aplicada a equagfo (5.88) para o cdlculo das derivadas parciais.

Qutra variacdo do método de Newton-Raphson ¢ apresentada em CARNAHAN et AL
(1969). Estes calculam os valores das derivadas parciais através das cxpressdes analiticas destas
derivadas, 0 que é econdmico, quando possivel. Pelas dificuldades das equacgdes de estado da
mistura 4dgua - amdnia, neste trabalho se adotou a proposigdo de Stoecker adaptada por

Figueiredo.

A solucao do sistema de equagdes lineares € feita pelo método das eliminagdes sucessivas de
Gauss na subrotina GAUSS, que fornece como resultado o vector Xy-Xiy., denominado
VCORR. As varidveis iniciais, bem como os parimetros do sistema, sdo lidas pelo programa

principal, e sdo enviados a subrotinaEQNS.

99



5.2.2.- Modificacdes ao programa original.

Estas modificactes tem como base a utilizagdo da maior quantidade de equagdes do sistema
em forma explicita, e as restantes na forma implicita, da seguinte maneira:

Seja um conjunto de 1 varidveis (X,,Xs,.....,.X;) convenientemente escolhidas, de forma tal

que as demais varidveis possam ser obtidas de forma explicita pelas equagGes do sistema;

Xu= X Xy, Xy %)
X :XI+2(XI’X?."""’XI’X]H(XI’XZ’ ----- , X)) =

=_)El+2 (Xiaxzr """ ’X]) (5.90)

Assim, do conjunto inicial de n equagdes, n-l encontram-se automaticamente satisfeitas por
este tratamento. Restam | equagdes, a partir das quais pode-se obter:

R, =f XX, X, Xt (X, X oo X)) Ko (XL X X))
........................................................................................... (5.91)

Tanto as n-1 equacdes explicitas, quanto as | equacdes implicitas sdo dispostas na subrotina
EQNS.

Como se pode notar, com este tratamento, o nimero de varidveis efetivas com que o sistema
trabalha reduz-se de n para l, deve-se arbitrar apenas 1 valores iniciais, a subrotina PARDIF passa
a calcular I derivadas parciais e a subrotina GAUSS passa a resolver um sistema de | equagdes
lineares, com evidente economia de espaco € tempo de computacio.

Além deste fator econdmico, foram eliminados problemas de convergéncia do método,
principalmente relacionados com a guantidade de valores iniciais a considerar, que em sistema

fortemente nao lineares, como no caso do par d4gua - amdnia, ¢ de grande complexidade.
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Resumindo, este algoritmo estd baseado no método numérico de Newton-Raphson para
solugdo de sistema de equagOes ndo lineares, com estimagio numérica da matriz de Jacob, solucio
do sistema linearizado pelo método de Gauss com pivoteamento parcial, e método de relaxacio
para controle de resfduo com busca automatica do fator de relaxagio.

Neste algoritmo de cédlculo é utilizado um dispositivo de controle do processo de
convergéncia do Newton-Raphson através do residuo. Se o residuo quadritico médio tender a
aumentar em uma dada iteracio, esta nfo € executada. Ao invés disso, é utilizado um incremento
no sentido definido pelo Newton-Raphson, mas com menor médulo, buscando evitar aquele
aumento do residuo quadrético médio.

Nesta versdo foi mcluido, no método de eliminagdo de Gauss, outra modificagio efetuada
por Figueiredo. No método original, na medida em que o sistema de equagdes lineares, ao ser
resolvido dentro da subrotina GAUSS, se mostrasse linearmente dependente, o céalculo iterativo
era encerrado.

Segundo comenta Figueiredo, do ponto de vista tedrico, o encerramento do cdleulo por este
motivo nao leva em conta a possibilidade do conjunto de equacdes ser acidentalmente dependente
sem que as equagBes originais, ndo lineares, sejam dependentes, em virtude de um particular
conjunto de valores aproximativos.

Uma modificagdo introduzida na subrotina GAUSS faz com que, obtida uma equacio
dependente, esta equacdo seja desconsiderada naquele passo especifico, e um dos valores
VCORR ¢ arbitrariamente assumido comeo zero. Desta forma os demais valores VCORR sio

calculados e o programa pode continuar, sendo que a dependéncia € acusada ao usudrio.

5.3.- Algoritmo computacional.

Com as consideragBes, as equagdes ¢ os parAmetros acima € construido o algoritmo
computacional que simula a operagao da instalagio em regime permanente. Na figura 5.2 pode-se
observar o diagrama em blocos do algoritmo de solugo para a simulacio do sistema.

Para garantir simplicidade e clareza, este diagrama apresenta 0s passos gerais ¢ nio detatha

os algoritmos internos de cada bloco. E empregada a nomenclatura do item anterior, referidos as
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subrotinas que calculam cada um dos principais procedimentos utilizados no algoritmo de célculo

(PARDIF, EQNS, etc).

Tlrance = 5e-06
ModFs = 1035
idect = false

arfimetros

valores iniciais das
m variaveis efetivas
fori=1tom X=X

o gy

calculo das {n-m1)

EQNS | . veis ndo efetivas fori=ltom

W= (Xi-Kiok2

nao

Calcula os m
Residuos Fi
¢ fori=1tom
Xi=Xi-relax(-Xio
b

fori=1tom
ModF = ModF+Fi*Fi

odF < ModFo
sim
fori=1ltem
ModXi=0
MadFe = ModF
Xin =24,

Calcula as m*m
derivadas parciais PARDI¥

Calcula o5 m
incrementos dXi

fori=1tom
ModdX = Mciddx-f-d}{i*d}{i

fori=1ltom
Xi=Xi+dXi

GAUSS

Mod
m

ModX =

fig.5.2. Diagrama em blocos do algoritmo de cdlculo para simulacfio da operaciio em regime
permanente.
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O programa principal 1€ os valores dos parAmetros e os valores iniciais das varidveis efetivas.
Tais valores sdo aceitos pelo procedimento EQNS, que calcula as demais varidveis nio efetivas, e
os residuos.

As equagdes de estado sdo utilizadas através das fungbes ou procedimentos como foi
explicado no capitulo 3. Estas sdo chamadas dentro dos procedimentos de calculo da subrotina
EQNS.

Para o cilculo das taxas de transferéncia de calor da maioria dos trocadores de calor é
empregado o método do DMLT. O cileulo destas diferencas médias Iogaritmicas de temperatura é
feita através de uma subrotina em forma de fun¢do (DIFMED). Em algumas das iteragbes pode
ocorrer 0 aparecimento de temperaturas mais aitas para o fluido frio que para o fluido quente num
terminal de algum dos trocadores.

Para evitar esta situagio, que viola a 2° Lei da termodindmica, o programa faz um teste de
validez, através desta subrotina DIFMED, dos valores iniciais assumidos para as varidveis efetivas,
detendo o programa ¢ informando de tal fato ao usudrio. Portanto deve-se tomar o cuidado de
evitar que nos valores iniciais tal fato ocorra.

Para as iteragQes seguintes, esta possibilidade foi evitada com um procedimentio descrito a
seguir: Antes de calcular a DMLT, a subrotina DIFMED compara os valores das temperaturas. Se
em algum dos terminais ocorrer o fato citado, a subrotina ndo calcula a DMLT, ¢ envia a
informagéo & subrotina EQNS através da varidvel deciséria IDECI (que assume o valor false para
combinagOes possiveis de temperaturas e f7#e para combinagdes impossiveis).

Se o valor de IDECT for #ue, a subrotina EQNS néo efetua os passos seguintes, ¢ o valor de
IDECI € enviado ao programa principal. Os valores dos diverso AX; calculados anteriormente para
aquela itera¢@o sao modificados (arbitrariamente reduzidos & metade), e 0 programa continua com
novos valores iniciais.

Uma vez o teste do DMLT seja passado, o programa calcula os valores dos resfduos Fi
miciais desta iteracdo, € calculado o modulo deste vector e comparado com o valor do médulo
anterior, caso que o mddulo do vector atual seja maior, as varidveis sfo relaxadas através de um
fator de relaxamento prefixado e o processo € repetido. Caso o médulo do vector atual seja

menor, 0 programa continua.
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Ap6s vencidos estes testes, que garantem a estabilidade fisica e convergéncia do sisiema
matemético, sio estimadas numericamente as derivadas parciais correspondentes ao Jacobiano do
sisterna e s30 calculados os incrementos de cada uma das/ varidveis efetivas.

Como critério de parada € estabelecido que os mddulos dos vetores correspondentes aos
incrementos das varidveis e aos residuos sejam menores que um valor preestabelecido na varidvel
TL.RANCE.

Caso esta condicio ndo seja cumprida as varidves assumem 0S NoVos valores, resultados da
soma do valor atual com o valor do incremento de cada uma, € O DProcesso € repetido
sucessivamente até atingir a condigdo de parada.

Deve-se lembrar que o diagrama da figura 5.2 representa o algoritmo geral. Dentro do bloco
que calcula as n-/ varidveis ndo efetivas, existem outros algoritmos iterativos para o cdlculo das
propriedades de estado da substéncia, e para estabelecer a temperatura na interface dgua - ar nos
trocadores de calor evaporativo. Estes algoritmos podem ser revisados nos anexos XlelV

respetivamente.

No algoritmo s#o tomadas como varidveis efetivas as seguintes:

- V[1] = myq;
- V2] =T
- VI3] = Tus;
- V(4] =T
- V[5] =Tx;
- V[6] = Xos;
- V[7] =Xy

- V[8] =X1;

- VI9] = Pue;
- V[10] = Py;

Como residuos foram selecionados os seguintes:
-R[1] = NTUA-NTUCS
- R{2]) = Qg - (UA)e DMLTe
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- R[3] = NTU,*-NTU,"

- R[4] = Qx - (UA)x DMLTx

- R[5] = Qp - (UA)p DMLTp

- R[6] = Qsr - (UA)sg DMLTsg

- R[7] = Qrss - (UA)1ss DMLTrss
- R[8] = NTUgsp"-NTUgsp"

- R[9] = Eq. (5.25)

- R[10] = Eq. (5.26)

O algoritmo empregado para calcular as varidveis ndo efetivas, através de um sistema de

equagdes explicitas, a partir dos valores iniciais das varidveis efetivas, pode-se ver no anexo XII
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Capitulo 6

Analise da operacao em regime permanente.

6.1.- Validacdo do modelo em regime permanente,

Antes de analisar o comportamento da maquina frente 3s variagOes de alguns pardmetros, €

testada a validez do modelo matemdtico e do processo de simulagao da operagdo em regime

permanente da instalagéio. Para isto sdo comparados alguns dos principais pardmetros de operagio

do ciclo, obtidos através da simulagio, com os calculados a partir dos dados experimentais (ex.: as

taxas de transferéncia de calor, coeficiente de desempenho, etc.), sob as seguintes considerages:

E considerada a temperatura de bulbo dmido de 23°C.

As temperaturas de entrada e safda dos fluxos de cada trocador sdo calculadas como média
aritmética entre vdrias temperaturas médias de diversos ciclos de 15 minutos de formacio de
gelo. O mesmo procedimento é vilido para as concentragles e o8 fluxos de massa. Este
algoritmo pode ser revisado na secg@o de dados experimentais do capitulo 4.

Como no caso anterior, devido 4 flutuagdo do fluxo de massa de amdnia ao evaporador, para
caleular o calor de evaporagio, este fluxo € calculado como a média aritmética da média
integral de virios ciclos de formagéo de gelo.

E considerada uma espessura média do gelo nos tubos evaporadores de 0.05 m, ¢ uma

temperatura da dgua ambiente de 27°C.
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Na tabela 6.1 se observa a comparagdo entre as taxas de transferéncia de calor calculadas
através dos dados experimentais e as obtidas a partir da simulacio. A coluna dos crros estd
baseada no erro relativo com respeito aos pardmetros experimentais, e segundo pode-se notar, em
alguns casos estes erros s3o consideraveis, devido principalmente a dificuldade de estimar com
adequada exatidio, os coeficientes de troca de calor de vérios trocadores, ex. nos trocadores de

calor evaporativo, retificador e desorvedor.

Tabela 6.1. Comparacio das taxas de transferéncia de calor e do COP do ciclo.

Grandeza Experimental Simulada Erro [%]

QefkW] 2143 22.66 +5.73
QclkW] 23.90 22.02 -7.86
QalkW] 35.57 34,79 -2.19
QplkW] 5142 49.58 -3.55
Qr[kW] 15.76 16.18 +2.66
QslkW] 0.41 0.3 -26.8
Qsr[kW] 1.67 1.71 +2.39
Qrsp[kW] 17.71 16.06 -9.31
Qrss[kW] 40.22 44.14 +9.75
COP[%] 41.34 45.42 +9.87

Nesta tabela 6.1 mostra-se que 0 erro na poténcia consumida pela bomba de solugéo €
bastante elevado devido fundamentalmente a que ndo estd sendo levado em conta, nesta primeira
simulag¢io aproximada, a variagio da eficiéncia voluméirica com a pressio de descarga.

Na tabela 6.2 € apresentada a comparacio entre as temperaturas medidas experimentalmente
e as simuladas, para alguns dos pontos principais do sistema. Os erros apresentados nesta tabela
demonstram que hd uma grande separag@o, em alguns pontos especificos, entre os valores
termodindmicos calculados via experimental e os simulados, apesar da informagdo oferecida na

tabela 6.1 indicar que os erros no balango térmico do sistema ndo atingem tais dimensdes.
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Tabela 6.2. Comparacéio das temperaturas de alguns pontos do sistema.

Ponto T(exp.)[°C] T(sim.)[°C] erro %]
3 111.01 118.10 6.38
14 41.7 40 4.25
17 33.34 30.13 10.6
18 13.6 10.96 19.4]
21 -8.5 -11.46 34.8
22 237 29.08 227
25 40.7 31.71 22
31 50.02 51.47 2.89
32 96.03 102.73 6.9
33 55.2 57.10 3.44
34 41.5 35.30 14.9

Na tabela 6.3 & apresentada uma comparagdo entre 0s valores experimentais ¢ simulados das
presses e concentragdes do sistema. Neste quadro P, representa a pressdo de alta do sistema e
corresponde 4 pressdo do ponto 4 (saida do vapor da coluna de retificagio). A pressio de baixa
do sistema é representada por Pg, correspondente a saida da solugdo rica do absorvedor (ponto

25). As concentragdes rica e pobre estao representadas por Xg e Xp respetivamente.

Tabela 6.3 Comparacio entre pardmetros relevantes.

Parimetro

experimental

simulado

ervo [

P.[bar] 14.07 13.01 7.5
Pg[bar] 271 2.16 203
Xzl %] 0.335 0.347 3.5
Xe (%] 0.286 0.267 6.64
AX[%] 0.05 0.08 60
Xo[%] 0983 0.9994 L6

Os valores apresentados na tabela 6.3 impGem os limites do ciclo termodindmico gue
percorre o sistema. Na figura 6.1 ¢€ apresentada uma comparagio gualitativa dos ciclos real e
simulado a partir dos valores expostos acima. Nota-se que existe uma diferenga notdvel entre 0s
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formatos de ambos ciclos. O ciclo do sistema real é mais estreito e comprido, enquanto que o
sistema simulado apresenta um ciclo mais largo e curto.

Esta diferenca faz com que o sistema simulado seja mais eficiente, neste caso devido
principalmente & diferenga de concentragdes, lembrando que para os sistemas frigorificos de
absor¢do quanto menor a diferenca de suas isobaras e maior a diferenga das concentragdes, mais
perto estara do ciclo tedrico equivalente de Carnot e maior serd portanto o Coeficiente de

Desempenho (Plank, 1959).
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fig. 6.1. Comparacio dos ciclos experimental e simulado.
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6.2.- Andlise da operagdo em regime permanente.

Estando o condensador, o absorvedor e o resfriador de solugfio pobre dentro de uma torre
de resfriamento evaporativa, € 16gico esperar que o pardmetro externo de maior relevancia seja a

temperatura de bulbo umido.

13,5

13

12

Pressao de condensacdo [bar|

11,5

Thu [°C)

fig. 6.2. Variagiio da pressio de condensagiio com a temperatura de bulbo imido.

Na figura 6.2 se observa a variagio da pressdo de condensacio com a temperatura de bulbo
dmido. Este aumento da pressio afeta diretamente a capacidade do condensador e o trabalho da
bomba de solugiic {maior consumidora de energia elétrica no sistema). A medida que a diferenga
de presses no sistema aumenta a poténcia necesséria para fazer circular o fluxo de solugéio rica se
incrementa, como pode-se observar na figura 6.3, a0 mesmo tempo que a eficiéncia volumétrica

da bomba diminui.
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fig. 6.3 Poténcia consumida pela bomba de solugio.

Na figura 6.4 se observa a variagdo das taxas de transferéncia de calor em cada trocador i
medida em que a temperatura de bulbo imido aumenta. Observa-se como diminui a capacidade do
condensador quando esta temperatura € incrementada, por isto a necessidade de uma reserva de
condensado que assegure a operagio adequada do evaporador. Devido 4 capacidade de
armazenamento dos recebedores do condensador, ndo € afetado o fluxo de aménia ac evaporador
quando aumenta a temperatura de bulbo dmido.

Porém a capacidade do evaporador diminui devido ao aumento da pressdo e da temperatura
de evaporagdio, e principalmente devido & perda de capacidade do absorvedor. Esta ultima é
diminuida por duas razdes: em primeiro lugar devido & baixa taxa de transferéncia de calor na
torre evaporativa, que diminui pela baixa taxa de transferéncia de calor e massa na interface dgua -
ar; em segundo lugar devido ac aumento da temperatura da solugdo pobre que entra no

absorvedor, diminuindo sua capacidade de absorver os vapores formados no evaporador.
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fig.6.4. Taxas de transferéncia de calor externas.

Com isto, todas as taxas de transferéncia de calor com o exterior diminuem, porém as taxas
de transferéncia de calor entre as distintas correntes, nos trocadores internos da instalacdo,
permanecem quase constante, .como se pode observar na figura 6.5.

Embora o calor no resfriador de solucdo pobre seja jogado ao ar ambiente, ¢ portanto a taxa
de transferancia de calor correspondente a este processo deveria estar representada na figura 6.4,

para analisar a recuperagdo do calor de retificacdo, esta ¢ representada na figura 6.5 junto a taxa

de transferéncia de calor do retificador.

Pode-se observar nesta figura como as taxas de transferéncia de calor de ambos processos
permanecem semelhantes para qualquer condicdo de operagdo. Isto se deve a que o calor de
retificacéio é retirado com a solugdo rica antes de passar pelo trocador de calor solugdo - solugéo,

e como conseqiiéncia a troca de calor entre as solugdes ricas e pobre diminui.
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Nédo se conseguindo resfriar suficientemente a solugdo pobre, dever-se-a retirar, no
resfriador evaporativo de solucdo pobre, este calor que se deixou de transferir no trocador de

calor, ndo havendo, portanto, recuperagdo efetiva do calor de retificagdo.
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fig.6.5. Taxas internas de transferéncia de calor.

Como € explicado no anexo VII, a quantidade de solugdo rica que pode passar pelo
retificador sem afetar o processo de absorgdo estd determinada pelo balanco de energia no

trocador de calor solugdo—solugdo, assim:

Cpee (T, - T;;)
CpSR (T?,z . Tz’;)

fa=m,, —m,

Para determinar esta quantidade de fluido sdo empregados os fluxos reais de solugfio rica e
pobre que circulam na instalagdo, porém sdo utilizadas as temperaturas obtidas através da

simulagdo, uma vez que as temperaturas reais estdo fora de qualquer analise deste tipo.

113



Como pode ser observada na tabela 6-2 a temperatura  saida do absorvedor Tas, £ superior
a 40°C, o que nio permite que esta seja empregada para 0 Processo de retificagdo, pois a
temperatura do vapor refrigerante i saida do retificador deverd estar nesta ordem. precisando-se

uma drea de troca de calor infinita.

De outro lado a temperatura A saida do resfriador de sclugdo pobre real € também da ordem
de mais de 40°C (ver tabela 2), uma temperatura muito alta para entrar no absorvedor, sem

comprometer o borm desempenho deste.

Para empregar a solugdo rica, ou parte desta, na recuperacdo do calor de retificagiio, sem
diminuir © desempeﬁho do absorvedor, parte-se inicialmente da hipdteses de que nfio exisie o
resfriador de solugdo pobre, ¢ portanto as temperaturas envolvidas neste processo deverdo ser

atingidas no trocador de calor, assim Ts; deverd ser igual a Ts = 3530°C, as restantes

temperaturas sao:

- Ty3=118.10°C
- Ty=3L71°C
- T3g = 102730(:

com 1sto;

fa = 727.82 — 1.1574(65395)

fa=- 29 kg/hr

onde o simbolo aproximado significa que foram assumidos iguais calores especificos para os

fluxos de solugio rica e pobre.

Este resultado indica que ndo é possivel aproveitar o calor de retificagdo, as temperaturas e
fluxos de operacio estabelecidos no sisterna, pelo contrario indica que para manter 0s parimetros

estabelecidos pela simulagio € necessdrio rejeitar um pouco de calor ac meio. Isto pode ser
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observado na figura 6.5, quando ap6s os 23°C de temperatura de bulbo tmido o calor rejeitado no
resfriador de solugio pobre comeca a ser maior do que o calor recuperado no retificador.

Para o caso da instalagdo real esta situagfo criada pelo aproveitamento do calor de
retificacdo € bem pior, uma vez que a temperatura a saida do absorvedor € muito alta e
compromete ndo s6 o desempenho do absorvedor, mas também o desempenho do retificador. Esta

é com certeza uma das causas da baixa concentragdo da amonia destilada.

6.3.- Analise do desempenho da maquina.

Na figura 6.6 se observa a diminuigdo do coeficiente de desempenho com o incremento da
temperatura de bulbo umido, para diferentes temperaturas do vapor de aquecimento. Pode-se
notar como & medida que aumenta a temperatura de bulbo tmido ¢ mais rapida a queda de

eficiéncia.

—-123
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fig. 6.6. Variacdo do coeficiente de desempenho.
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Isto se deve a que a perda da capacidade do evaporador, pelas razdes explicadas
anteriormente no item referente a perda de capacidade do condensador e absorvedor, é maior do
que a reducdo da quantidade de calor que tera que ser fornecido no desorvedor, e por outra parte
ao aumento da poténcia consumida pela bomba de sotucio.

No desorvedor a taxa de transferéncia de calor diminui devido ao aumento da concentragdo
da amonia destilada com o incremento da pressdo. A uma temperatura de retificacio fixa, como no
caso da simulacdo, a quantidade de refluxo diminui, e portanto o calor necessario no desorvedor

também diminui.

0,55

120 125 130 135 14t 145 150 155 160

fig. 6.7. COP em funcio da temperatura do vapor de aquecimento.

Na figura 6.7 € representada a variagdo do coeficiente de desempenho com a temperatura do
vapor de aquecimento para varias temperaturas de bulbo amido. Nesta figura se observa como

medida que ¢ incrementada a temperatura do vapor aumenta o coeficiente de desempenho, mas
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comparando as figuras 6.6 e 6.7 pode-se concluir que a temperatura de bulbo Gmido possul uma

maior infludncia sobre o coeficiente de desempenho do que a temperatura de vapor de

aguecimento.
Na rabela 6.4 podem-se revisar os dados numéricos nos quais estio baseados os graficos

apresentados acima. Estes dados estio bassados somente para uma temperatura de vapor igual a
128°C para a figura 6.6, ¢ uma temperatura de bulbo dmido de 23°C para a figura 6.7, Os valores

das restantes varidveis podem ser revisados no anexc XIII.

Tabela 6.4. Varia¢iio dos principais parametros com 2 temperatura de bulbo umido.

Na figura 6.8 € observada a variagdo, com a temperatura de bulbo amido, das temperaturas
mais importantes para a estimagio dos diferentes coeficientes de desempenho térmico do ciclo,
que foram definidos no final do capitlo 2. Estas teroperaturas sdo:

- A temperatura de geracdo de amdnia Tg, aqui representada por T, a mais alta do ciclo, que se
refere & temperatara e saida da solugdo pobre do desorvedor.
- A temperatura de evaporagdo Te, representada pela temperatura do vapor de amdnia A saida

do evaporador T, e considerada a mais baixa do ciclo.
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- A temperatura de absor¢do Ta, representada pela temperatura a saida do absorvedor Tss, a
mais baixa da solugdo rica.
- A temperatura de condensacdo Tc, representada pela temperatura ao final do processo ndo

isotérmico de condensagdo Tis.
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fig. 6. 8. Variacdo das temperaturas que afetam diretamente o0 COP ideal interno.

Empregando as temperaturas mostradas na figura 6.8, é calculado o coeficiente de
desempenho ideal interno de Carnot, através da equagéo (2-77). Este coeficiente estd representado
no diagrama da figura 6.9.

Neste mesmo diagrama € representado o coeficiente de desempenho ideal externo de Carnot
do ciclo, mas neste caso para resolver a equagdo (2-78) foram empregadas as temperaturas do
vapor, de bulbo umido (para a condensagdo e absorcé@o), e foi assumida uma temperatura média

do gelo produzido
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fig. 6.10. Variacdo das eficiéncias relativas com a temperatura de bulbo amido.
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Os valores destes pardmetros foram:

- Tv=127°C =400.16 K;
- Tgelo =-3°C =270.16 K;

- Tbu = vanavel;

Devido as temperaturas assumidas para o cdlculo destes coeficientes, aparece uma notdvel
diferenca entre as tendéncias de ambos, segundo pode ser observado na figura 6.9. Enquanto no
cilculo do desempenho interno todas as temperaturas variam, no caso no desempenho externo &
permitida somente a variagdo da temperatura de bulbo Gmido.

No primeiro caso, & medida que a temperatura de bulbo dmido € incrementada, as
temperaturas que aparecem na figura 6.8 anmentam, dependendo do aumento do valor do
coeficiente relativo de cada uma destas. Observando a equacdo (2-77), nota-se que quanto
maiores s&o0 as a temperatura de geracgio e de evaporagdo, maior € o rendimento interno do ciclo.
Entretanto aumentando-se as temperaturas de absorcio e condensacio o efeito é oposto.

Para o caso da estimagdo do coeficiente de desempenho extemno somente € permitida a
variagdo da temperatura de bulbo dmido. Isto faz com que as temperaturas externas para a
condensagio e absor¢do sejam incrementadas. Revisando a equagdo (2-78) nota-se que este
coeficiente 56 pode diminuir com o incremento da temperatura de bulbo dmido.

Na figura 6.10 € representada a variagdo das eficiéncias relativas externa e interna para os
parametros simuladas do ciclo. A diferenga nas tendéncias destes coeficientes € devida 2 situagio
explicada no pardgrafo anterior, no que diz respeito & variagio das temperaturas. Os valores dos
coeficientes de desempenho ideais, tanto externo como interno, para 0 ciclo estdo na faixa
freqlientemente encontrada na literatura, talvez um pouco elevados para sistema de absorgio a
base de amdnia, que acostuma ser operado a temperaturas de evaporacio bem mais baixas.

As eficiéncias relativas simuladas para este sistema, apresentadas na figura 6.9, sio bastante
baixas, isto devido, mais do que aos relativamente altos desempenhos ideais do ciclo, ac baixo

COP da méaquina. Por outra parte, a partir dos valores médios experimentais, estes coeficientes de
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desempenho podem ser avaliados para a instalagdo real. Para isto sio empregados os seguintes

valores médios:

- Tg=115°C=37816K
- Te=-3°C=268.16K
- Ta=41°C=31416K
- Tc=32°C=30516K

Com isto, o coeficiente de desempenho interno de Carnot para o ciclo real pode ser avaliado

aproximadamente como o valor:
Ccop. =119

O valor do coeficiente de desempenho reversivel externo do ciclo real € estimado para o

seguinte jogo de temperaturas médias tipicas:

- Temperatura média do vapor de aquecimento Tv = 127°C =400.16 K;
- Temperatura média do gelo produzido Tgelo =-3°C = 270.16 K;
- Temperatura média de bulbo imido = 23°C = 296.16 K,

COP:_ =2.T;

Com estes valores pode-se conhecer quio longe estd o desempenho do ciclo do desempenho

ideal, assim:

P =0345

M

N, =015
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Pode-se observar através da eficiéncia relativa interna para o ciclo real, que o coeficiente de
desempenho da mdquina, comparado com o médximo possivel a ser obtido, através das
temperaturas internas de operacdo, estd dentro dos valores tipicos reportados na literatura
(Condes, 1978). Entretanto, o coeficiente relativo externo € muito baixo.

Observando as eficiéncias relativas obtidas através da simulacdo, nota-s¢ que operando a
instalagiio com as temperaturas simuladas, acontece o mesmo fendmeno, como era de se esperar
(ver figura 6.10). A eficiéncia relativa interna obtida através da simulagdo € menor do que para o
ciclo real, enquanto a eficiéncia relativa externa estd dentre os valores mais baixos freqiientemente
encontrados na literatura, porém muito maior do que a existente neste sistema em estudo.

Isto acontece devido a que na instalacio real o coeficiente de desempenho interno ideal €
muito baixo, deixando que o valor do coeficiente de desempenho real do ciclo esteja perto,
embora os dois sejam bastante baixos, segundo demonstra o coeficiente ideal externo.

O valor do coeficiente relativo interno simulado perante o real, demostra que € possivel
atingir os valores simulados, embora o baixo coeficiente relativo externo sugira que o sistema
simulado, e portanto o sistema real, devera ser ainda melhorado.

Analisando a equagio (2-77) pode-se observar que para aumentar o COP da mstalagio
pode-se aumentar a temperatura de geragio, aumentando a temperatura do vapor de aquecimento,
uma opgAo niao recomendavel pela 2° Lei. Como é demostrado na literatura (Pratts , 1997: Jordan,
1985: Szargut, 1988), as maiores irreversibilidades sdo encontradas no gerador de amonia.

Segundo estes autores esta irreversibilidade € devida fundamentalmente ao processo de
separacio, e dificilmente pode ser evitada, mas a temperatura da solugdo poderia ser aumentada
através da diminuicdo da diferenca de temperaturas entre esta € ¢ vapor de aquecimento, que para
a simulac¢io estd na ordem de 10°PC e para o sistema real na ordem de 21°C.

Pode-se pensar em aumentar a temperatura de evaporacdo, mas estd é defimda pelo
processo, neste caso a formacéo de gelo, que como serd demostrado posteriormente, é favorecido
principalmente pela baixa temperatura de evaporagio.

Poderiam ser diminuidas as temperaturas de condensagao e/ou de absor¢ao. Revisando os

valores de ambas temperaturas pode ser feita a seguinte andlise:
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As temperaturas de condensagfo, representadas por Tie, possuem valores razodveis tanto no
sistema experimental como no simulado, estando ambas na ordem dos 30 a 33°C. Este valor ¢
aceitdvel desde os pontos de vista técnico e econdmico (Condes, 1978; Webb, 1984; ASHRAE,
1981) para um condensador evaporativo.

No caso do absorvedor, as temperaturas da solugfo rica ao final deste processo, obtidas a
partir da simulagéo diferem muito das experimentais. Estas temperaturas estao representadas por
Tas, € para o caso da simulagfo sdo da ordem de 31 a 34°C, enquanto no sistema real este atinge
mais de 40°C, valor que estd muito longe do esperado pelas condigbes de projeto {Muller, 1998)
segundo o qual, esta ndo deveria ultrapassar os 32°C.

Se a temperatura da solugdo rica A saida do absorvedor estivesse com um valor de
aproximadamente 32°C ou menor, 0 coeficiente interno reversivel do ciclo real seria da ardem de
1,49 ou maior.

Este valor devera ser atingido através de um melhoramento no desenho do absorvedor
evaporativo. Na figura 6.11 pode-se observar a variagdo da eficiéncia do processo de absor¢ao
com a temperatura de bulbo amido. O valor deste parimetro para o ciclo real € estimado em
aproximadamente de 0.57, um valor muito baixo, comparado com os valores simulados, e como
os reportados na literatura especializada (Condes, 1978).

Na figura 6.12 é representado o coeficiente de desempenho do sistema em fungdo dos
valores (AU) dos principais trocadores que compdem a instalagio. Embora todas as curvas
estejam representadas na mesma figura, para se ter uma melhor visio do efeito relativo de cada
trocador, cada uma destas € calculada variando o valor de (AU) do trocador em questdo,
enquanto os restantes valores sdo mantidos constantes. Os valores estdo referidos aos valores de
projeto, pelo que o valor unitdrio representa precisamente o valor (AU) simulado para a instalagdo
real.

Analisando esta figura 6.12, nota-se que uma diminui¢do dos valores {(AU) compromete
seriamente o desempenho da instalacio, enquanto o anmento destes implica num incremento
bastante pequeno do desempenho do ciclo, porém quando aumenta o valor de (AU) do

absorvedor o incremento do coeficiente € significativo.
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fig. 6.12. Efeito de valor (AU) sobre o COP do sistema.
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Para se ter uma idéia das implicagtes da figura 6.12, especificamente no caso do absorvedor
pode ser suposto que o aumento de 1.5 vezes no valor de (AU) de projeto seja todo devido ao

Jumento da drea de troca de calor. Com isto a superticie de troca de calor do absorvedor seria:

Ax = 15A = 1.5(8.75) = 10.9375 m’

onde A, € a superficie d troca de calor necessdria no absorvedor para atingir um COP de
aproximadamente 0.52, e Ane é a superficie real do absorvedor.
Conhecendo gue cada serpentina do bloco absorvedor dentro da torre de resfriamento
possui 1.25 m® seriam necessdrias 9 serpentinas a0 inves das 7 que possui realmente 0 absorvedor.
Este célculo & s6 a forma de exemplo. Como foi dito acima, para melhorar o processo de
absorgdo deverd ser otimizado o desenho do absorvedor. Para isto ¢ importante pesquisar 0

coeficiente de troca de calor no interior dos tubes, a partir de um maior ¢ mais detalhado conjunto

de dados experimentais.
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Capitulo 7

Simulacdao do evaporador nos processos fransitérios de producao de

gelo e degelo

Usualmente os sistemas de absor¢ao 4gua - amdnia operam em regime permanente, ou quase
permanente, sofrendo alguns regimes transitérios quando variam as cargas, ou quando varia
levemente alguma das condigdes externas. Existern também aqueles que trabalham com uma fonte
de energia primdria varidvel (ex. energia solar), um destes tipos de sistemas pode ser revisado em
Figueiredo (1980).

No caso dos sistemas que produzem gelo em blocos ou em barras, a pratica comum €
utilizar uma substancia intermedidria, geralmente alguma salmoura, entre o evaporador, onde a
amdnia € expandida, e o trocador de calor onde € produzido o gelo. Neste caso os coeficientes
globais de troca de calor no evaporador nio sio muito afetados pelo processo de formagio de
gelo, podendo-se atribuir uma opera¢do em regime permanente 4 instalagdo.

Na instalagdo em estudo, o gelo ¢ produzide diretamente nos tubos evaporadores do
gerador de gelo, pelo que a diminuigdo do coeficiente global de transferfncia de calor afeta
diretamente a operagdo do evaporador, fazendo-0 trabalhar em regime transitorio durante todo o

ciclo de formacio de gelo.
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A operagdo do absorvedor pode ser diretamente afetada pela operagio transitéria do
evaporador a0 estar intimamente ligado a este. Também pelo fato do absorvedor encontrar-se
dentro da mesma torre de resfriamento evaporativo junto ao condensador e ao resfriador de
solugdo pobre, estes poderio sofrer em algum grau um certo desvio das condigbes nominais de
operagio, quando as condigdes de operagio do absorvedor vartarem no tempo.

Claro estd que a colocagdo do sub-resfriador de amdnia & entrada do evaporador pode
amortecer muito este efeito transitério que seria provocado no absorvedor pelo seguinte: se a
temperatura de bulbo imido ndo varia, e realmente pode-se considerar constante para cada ciclo
de operagdo da mdquina (de 10 a 20 min), a temperatura T,; 4 entrada do sub-resfriador
permanecerd constante. A medida que vai aumentando a espessura da massa de gelo nas paredes
do evaporador, a resisténcia & transferéncia de calor vai aumentando, ¢ conseglientemente a
temmperatura de evaporagdo Ty; vai diminuindo progressivamente. Devido a operagdo em
contracorrente do trocador, a temperatura de safda do liquide do sub-resfriador Tis também
diminui, pelo que o calor no trocador aumenia, mantendo-se quase constante a iemperatura do
vapor 4 saida do sub-resfriador To.

Contudo, para conhecer como ¢ afetado o desempenho do sistema a partir da operagao
transitéria do evaporador, e predizer os parimetros adequados de trabalho do evaporador, assim
como os tempos 6timos de duragdo dos ciclos de gelo e degelo, € necessdrio aprofundar nos
fendmenos de transporte de energia que ocorrem no evaporador, ¢ determinar a variagdo no
tempo do coeficiente global de transferéncia de calor neste trocador durante o ciclo de formagéo
de gelo.

As equagBes diferenciais que representam os processos de transferéncia de calor com
mudanca de fase ndo apresentam, em geral, solu¢io exata, devido 4 complexidade das equagSes, ¢
principalmente ao fato de ser um sistema ndo linear pela prépria natureza do processo de
solidificacio ou fusdo, onde pelo menos uma das fronteiras € moével.

Os métodos de solucio ji publicados podem-se agrupar em métodos de solugSes analiticas €

métodos de solucBes em diferengas, as quais requerem da solugdo de um sistema de equagdes

algébricas.
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Poucos problemas deste tipo encontraram solugbes analiticas que satisfizeram as condi¢bes
de contorno térmicas e as geometrias que com freqii€ncia aparecem na pratica. Um importante
caso para o qual existe solugdo analitica foi analisado por Newman e recebeu o seu nome (Carslaw
e Jaeger, 1947). Este & limitado a uma regido semi-infinita onde todo o sélido (ou liquido) estd a
uma temperatura uniforme, e estd sujeito a uma mudanca de temperatura em seu contorﬁo. Stefan
(Ingersoll, Zobell e Ingersoll, 1948) obteve solugGes diretas para o sdlido semi-infinito
inicialmente A temperatura de fusio com uma variagdo da temperatura no contorno, ou uma
distribuigio especifica do fluxo de calor que resulta numa frente de fuséo de velocidade constante.
Estes dois problemas tornaram-se cldssicos ¢ sdo conhecidos como os problemas de Newman e
Stefan respetivamente, que embora ndo tenham encontrado grandes dreas de aplicagdo prética,
servem para testes dos novos métodos de solugao.

Numerosos autores empregaram diferentes algoritmos para resolver o problema de
condugiio de calor com mudanca de fase de forma analitica, mas sempre estiveram limitados a
casos muito especificos devido & simplicidade das condi¢Bes de contorno que podern ser tratadas e
As muitas outras consideragdes empregadas que os afastaram da realidade dos problemas praticos.

Com a facilidade dos recursos da computacio digital, e os avangos dos métodos numéricos,
comegou-se a utilizar as equagGes em diferencas para a solugio deste tipo de fendmeno. Uma das
andlises numéricas mais completas foi a desenvolvida por Eyres et al. (1959). Eyres prop0s trés
métodos separados e computou diferentes exemplos sobre um analisador diferencial
electromagnético. Ele provou, na época, que o mais potente ¢ exato dos trés métodos era o
procedimento convencional de diferencas finitas.

J4 na atualidade, devide ao grande leque de aplicacdes dos processos de mudanca de face,
aparecen uma ampla gama de métodos numéricos para resolver estes fenOmenos, aplicados as
mais diversas condicGes de contorno. Entre estes podem ser citados os trabalhos de Voller ¢ Cross
(1980) e Voller e Prakash (1987) que descrevem a formulagdo do meétodo da entalpia para a
solucio do problema de mudanca de fase com acoplamento dos fendmenos difusivos e
convectivos, € faz um teste do método com o problema de Stefan. A formulagdo do méiodo da
entalpia é bem explicada por Shamsundar e Sparrow(1975). Outros autores como Bonacina et al.

(1973), Cao e Faghri (1990, 1991), empregam o método da capacidade aparente para resolver
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algnns problemas de mudanca de fase para geometria plana e cilindrica com conveccio forgada ou
natural. Sparrow et al. (1977) utilizam um método totalmente implicito, com esquema de
diferencas finitas, para analisar 0 processo de fusio em presenga da convecgdo natural na fase
fundida, para geometria plana, e Yao ¢ Chen ( 1980) analisam o mesmo problema para um cilindro
horizontal através do método de perturbagao.

Launder ¢ Massey (1977) apresentam uma predicdo numérica de fluxo viscoso ¢
transferéncia de calor num banco de tubos, ¢ Bennon e Incropera (1988) analisam numericamente
o comportamento do fluxo laminar em processo de solidificacao entre dois canais verticais. Estes
dos fltimos trabalhos estio bastante préximos do problema analisado neste estudo.

No Brasil aparece uma ampla gama de trabalhos no campo da solidificagdo e fusdo em
sistemas térmicos levados a cabo pelo Dr. Kamal Este apresenta as bases para a modelagem
destes fendmenos num livro de sua autoria (Ismail, 1998), sobre bancos de gelo, onde também cita
os trabalhos mais importantes ji desenvolvidos por outros autores neste campo. De particular
interesse resultam o trabalhos de Ismail e Alves (1985), Gongalves (1996), Ismail e Gongalves

(1997), onde apresentam andlises detalhadas deste fendmeno em geometria anular.

7.1.- Modelamento matemdtico do evaporador durante a formacéo de gelo.

Um esquema simplificado do gerador de gelo pode ser observado na figura 7.1. O
evaporador, de tipo inundado, é constituido pelo recebedor de amdnia do evaporador e pelos
tubos evaporadores (5 tubos), onde acontece o processo de formagio de gelo.

A bomba faz circular a 4gua que é distribuida em pequenos jatos sobre as superficies das
paredes externas e internas dos tubos evaporadores (8 jatos na parede externa, e 4 na parede
interna). A 4gua que escorre ao final de cada tubo € coletada no recebedor de 4gua do gerador de
gelo e misturada com a dgua de reposigao.

Na figura 7.2 pode ser observado 0 esquema simplificado de um tubo evaporador genérico,
onde é efetuada a formacdo e o crescimento do gelo. Este € um tubo anular vertical com
comprimento L, e com raios 1, para a superficie exterior da parede interna, e 1y, para a superficie

exterior da parede externa, com ambas paredes possuindo a mesma espessura Op. A dgua escorre
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em forma de pelicula sobre as superficies exteriores das paredes internas e externas do tubo, a
amonia flui e evapora na cavidade anular. Aqui € representado um eixo de simetria do corte
longitudinal do tubo, para um instante de tempo t, em que esta-se desenvolvendo o processo de

solidificacdo.
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fig. 7.1 Esquema representativo do gerador de gelo.

Pelo fato do processo de formagédo de gelo ser feito a partir de uma pelicula descendente de
agua sobre uma parede circular ¢ vertical a baixa temperatura, estdo presentes simultancamente
fendmenos de difusdo e convecgdo térmica num sistema cilindrico. O modelo matematico para
simular este processo € constituido entdo pelas equagdes de transporte da quantidade de

movimento, de transporte de massa e energia, empregando as relagdes de mudanca de fase em
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coordenadas cilindricas. Como serd visto, a equagdo de transporte da guantidade de movimento
tem solugdo analftica através de um modelo de falling film. Sobre o campo de velocidades assim

determinado ¢ entdo resolvida a equagdo de transporte de energia.

Filme d'dgua

Filme d'dgua
ambnis evaporando

-

Y

!"j-l_l

fig. 7.2 Esquema representative de um tubo evaporativo.

Para comegar & considerado que todos os tubos trabalham sob as mesmas condighes, ¢
operam do mesmo modo durante todo o ciclo de formacdo de gelo, e durante a fase de degelo, ou
seja, a andlise feita para um tubo € vilida para qualquer um dos outros tubos que compdem ©
gvaporador.

Na superficie externa da parede interior escorre uma pelicula de dgua de espessura g, € Na
superficie externa da parede exterior uma pelicula de espessura Sp,. Estas duas peliculas de liquido
sio de espessura constante enquanto nao comega O Processo de formacdo de gelo. Ambas
superficies liquidas (as bordas exteriores das peliculas d’dgua) estio expostas a um ambiente de ar

com uma certa temperatura de bulbo dmido Thu.
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Como se pode notar no esquema da figura 7.3, onde estdo apresentados os perfis de
temperatura ¢ de velocidade do sistema, no micio do processo 0 transporte de energia se
estabelece entre a ambnia que evapora no interior dos tubos e a dgua que escoa nas superficies
exteriores das paredes interna e externa do tubo. Esta troca de calor entre ambos fluidos provoca
o resfriamento gradual da massa d’4gua que circula através do evaporador.

Sendo a temperatura de evaporagfo mais baixa (Te = -10°C) do que a temperatura de
mudanca de fase da 4gua 3 pressdo atmosférica (Tr = 0°C), apds certo tempo, o suficiente para
que as superficies externas das paredes atinjam uma temperatura inferior a Tg, comecgardo a
aparecer os primeiros filmes de gelo, e a transferéncia de calor acontecera em conjunto com 0
processo de mudanga de fase e crescimento da pelicula de gelo, como se observa na figura 7.4,
onde sio também apresentados os perfis de temperaturas e velocidades, num processo mais
complexo desde o ponto de vista matemético, pela nao linearidade que introduz o movimento de

uma das interfaces.

[ Tﬂ (O ,I,t) TQ(O ,r,t)

fig. 7.3. Representacio do tubo antes da formacio do gelo.
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fig. 7.4 Representacio esquematica do tubo durante o processo de solidificacio.

7.1.1.- Modelo matematico do filme d’Agua.

Para estabelecer 0 modelo matemdtico dos fendmenos hidrodindmicos e térmicos no filme
d’4gua sao feitas as seguintes consideragdes:

- Se considera que a quantidade de massa transferida entre o filme liquido e o ar timido que
rodeia o tubo é muito pequena comparada com a quantidade de dgua que escoa pelas
paredes do tubo, pelo que o filme liguido pode ser inicialmente considerado de espessura
constante, enguanto nio comega o processo de formagio de gelo.
- E considerado o tubo com um comprimento suficientemente grande, de forma tal que
podem ser desconsiderados os efeitos de borda, tanto na parte inicial (superior) como final
(inferior} do tbo.
- O movimento do liquido somente é somente na diregao axial, com perfil de velocidades
totalmente desenvolvido, pelo que as componentes radial e angular da velocidade do fluxo

sio nulas. A componente radial da velocidade no filme liquido provocada pela velocidade
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do frente de solidificacfio é muito pequena respeito & componente axial, pelo que ndo €
considerada.

- As ondas que aparecem no filme d’dgua, induzidas pelas forgas de inércia devido a
gravidade, apresentam uma freqiiéncia muito baixa, fato observado experimentalmente,
pelo que é assumido regime de fluxo laminar sem ondas.

- E considerada aderéncia perfeita na interface parede - dgua, ¢ tensdo de cisalhamento
desprezivel na interface dgua - ar.

- Pela pouca variagio da temperatura da dgua que circula no evaporador, uma vez que a
méquina opera de forma estdvel, as propriedades fisicas do filme liquido sio consideradas
constantes, ¢ avaliadas a uma temperatura intermedidria entre 0 e 2C.

- O fluxo de dgua através do evaporador e imposto pela bomba de circulagdo, pelo que €

considerado o fluxo d’dgua A entrada do tubo em regime permanente.

Equacdo do movimento.

A componente axial da equagdo do movimento em coordenadas cilindricas, em termos dos

gradientes de velocidade, para fluido newtoniano comp e |4 constantes, tem a forma:

AV, .V, V,dV, . 9V,\ ap
—Z pVr—2Z 44 Z 4y 2 |=——=
pL[8t+rar : 89+282) 32

7.01
10( aVv, 1 9%V, 9%V, (7.0D
| 5T +3 T2 |TP.LE

rorl ar )T 90 | oz

onde V,, Ve, Vz sio as componentes radial, angular e axial da velocidade, p. € a densidade do

fluido e {4y a viscosidade dinfimica do fluido.
Aplicando as consideragdes colocadas anteriormente a eq. (1) reduz-se a equagdo do

movimento axial para o fluxo em regime laminar permanente sem ondas:

3 ( 3V
“Lg[r Z]+pLg=0 (7.02)

T or
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Desenvolvendo a derivada da eq. (2) e dividindo pela densidade temos:

v, 3V 9V,

YLz =0 7.03
r or TV or TE ( )

onde v, é a viscosidade cinemdtica. Esta equagdo € vélida no dominio (rp - Sn) ST <1y parao
caso da superficie interna, e 4, <1 < (12 + 3¢) no caso da superficie externa.

As condi¢des de ndo escorregamento na parede e tensdo de cisalhamento desprezivel na
interface gés - liquido fornecem, como condigBes de contorno:

- para o caso da parede interna

r=1, = V; =0
Vi _ 0 (7.04)
or

r=(,~04)=

- para o caso da parede extema

r=r, = sz ={)
2V (7.05)

Integrando a eq. (3) duas vezes e avaliando-se nas condigdes de contorno, pode-se obter:

- para a parede interna

v, 1

r T rz
vy, _%_[Lz_—Jr (r, — sfi)m(riﬂ (7.06)

- para a parede externa
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2_ .2
Vv, = _ff.%,z_ﬂ_+(rp2 +6f2)1n(;r—]] (7.07)

2v, -

Uma equacio similar para a distribuigao de velocidades na dire¢io z, mas em coordenadas
cartesianas, € obtida por Bird (1960), através do balango de momento na direcio z sobre um
clemento diferencial de um filme liquido de fluido newtoniano descendo sobre uma parede
inclinada (falling film). Nesta mesma referéncia, € dada (sem demonstragdo) a equagao da
distribuicio de velocidades em z, do falling film no exterior de um tubo cilindrico vertical, que
segundo pode-se comprovar coincide com a eq. (6.7), apls pequenos ajustes no sistema de
referéncia e na nomenclatura.

A vazdo mdssica pode ser obtida, supondo as propriedades fisicas constantes, integrando a
equagio do perfil de velocidades:

- Para o caso da superficie interna

My, =27PL j V,, rdr (7.08)

rp1—5{1

gue integrando resulia

r.” , 3(r, ~8..))
. -1, (1, —8;)7 + Ui 1)
© _mpgl
M = 5 3 g (7.09)
VL rpi
o (1, -8 )|
i Iy = O )
- Para o caso da parede externa
- Py +dey
My, =27, Jerdr (7.10)

T
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que integrando fornece

. ;
r, 5 . Xy, +0.,)
B, @, 8,

_Tpg) 4 4 7.11)

ng
PAY, I +8
- {(I‘p?. ; 6fZ)l [ = r - J}

Equagdo da energia.
A equagio da energia em termos das propriedades de transporte, para fluidos newtenianos

com p € 1 constantes em coordenadas cilindricas tem a forma:

3T, . 9T, V, 9T ., OT,
pLCL[8t+ rE)1‘+r TR

19 a1, 13T, 9T,
k|| r—L 4L~ "L
L[ (r or ]+r2 367 a7 :|
2 2 2 (7.12)
+21, (avr) + 1(%+vr) +(8V2)
ar r\ 0@ dz
AL _l,_éiv_j

+“L{( 2z |t 08

[avZ v, T 13V, 9 (VBJ ’
+| =24+ —L| +|-—EL 1|2
ar oz r ab grir

onde C;. € o calor especifico do fluido e ki ¢ coeficiente de condutividade térmica do fluido. Por

clareza, a temperatura terd um fndice referente a regido do sistema considerada.

Assumindo que o sistema nfo possui grandes gradientes de velocidade, os termos contidos
entre chaves, associado i dissipacio viscosa, podem ser discnminado da equagao.

Como foi comentado nas considera¢des iniciais por ndo existem as componentes da
velocidade nas diregSes radial e angular, somente existe transporte convectivo na direcho axial, e o

transporte condutivo acontece s6 na direcio radial. Com estas consideragbes, a equacdo da
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energia, no dominio (r, - 8p) € r € ry para a superficie interna, e rp £ 1 < (1 + dy) para a

superficie externa, tem a forma:

Py, 20 o, [12/,25)
(at V2 az _aL[rar Cor

onde:

Vz = Va(r,zt)

To - Tolrz

(7.13)

(7.14)

Como se pode apreciar a equacio da energia resultante é de primeira ordem no tempo € na

direcio z, pelo que precisa de uma condicdo inicial temporal e outra espacial nesta direcdo. Na

direcio de r, esta € de segunda ordem, e deverdo estabelecer-se duas condigdes de contorno nesta

direcio.

Como condigfo inicial € tomado ¢ valor da temperatura da dgua que resultou do processo

de formacao de gelo do ciclo anterior, assim:

t=0=T, (1,20) =T,

(7.15)

A condicdo de micial na direcdo de z € tomada na borda superior do tubo onde, através do

balanco energético entre a dgua de reposicio a temperatura ambiente € a 4gua que escoa a0 final

dos tubos, pode-se conhecer a temperatura da d4gua nesta regido de entrada.

z=0=T, (r,0,t) = Ti(t)
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No caso das condigbes de contorno em r, deverdo ser considerados dois tipos diferentes de
condicoes. Um tipo de condigdo serd estabelecido para as fronteiras livres do liguido, onde estéo
localizadas as interfaces 4gua - ar, e outro tipo para os contorno interiores do filme, que
conformam as interfaces parede - 4gua ou gelo - dgua.

As condigGes de contorno para as superficies exteriores (livres) dos filmes liquidos devem
levar em conta a transferéncia de massa e energia que acontece entre o liquido e o ar dmido na
interface gis - liquido. Esta ¢ representada pelo potencial de entalpia (Stoeker, 1958), definido
como a diferenca de entalpia do ar imido e saturado A temperatura do filme lquido na interface, e
a entalpia do ar dmido ndo saturado A temperatura de bulbo mido da massa de ar que rodeia o

tubo, ver anexo XV, assim, para o caso de parede sem gelo:

=1, —8,(0ur, +8,)= -k, = Km(H — Hs) (7.17)

oT, (r,z,t)
ar
onde:

h ) . . .
Km = C S ¢ o coeficiente global de transferéncia de massa, hg € o coeficiente pelicular de
pm

transferéncia de calor, Cpm o calor especifico do ar dmido, .H € a entalpia do ar ndo saturado a

temperatura (Te) do ar, ¢ Hs a entalpia do ar saturado & temperatura do filme liquido.

E importante assinalar, que um tratamento mais rigoroso para representar matematicamente
este processo de troca de massa e energia no sistema ar - vapor d’dgua, seria empregar o
procedimento interfacial da teoria apresentada no amexo IV para os trocadores de calor
evaporativos, mas o algoritmo que resulta da utilizacdo desta teoria € néo linear, pelo que é
resolvido mediante algoritmos iterativos dentro do Newton-Raphson global. Aqui foi adotada a
teoria aproximada apresentada no anexo XV.

As condi¢bes de contorno nas interfaces sélido - liquido dependem da etapa do processo de
formagiio de gelo. Antes de aparecer o primeiro filme de gelo, a wransferéncia de calor se

estabelece na interface parede - d4gua, assim para a superficie interior (ou exterior):
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T (r,z,0) =T (r,2,1)
r =1, (ou Tpy) = 0T, (I, z1) o T, (r,z,1) (7.18)
k, =k,
or ar

Uma vez que aparece a primeira camada de gelo, mudam as condigbes de contorno para a
interface s6lido - liguido, onde serd mantida a transferéncia de calor por condugdo, com a
diferenca que neste caso a interac@o acontece entre o gelo e a 4gua. Estando o gelo na interface a
0°C, a condigiio para este contormno passa a ser de primeiro tipo ou de Dirichlet:

- para a superficie interna

r=r, -5, z)=T, =T, =0 (1.19)

- para a superficie externa

r=r1,+S5,z)=>T =T=0 (7.20

Mais a equac@o de balango de energia na interface que inclui o calor de fuséo, e substitui o

segundo termo da equagdo 7.18.

T, (1,z,1) _

0T, (r,2.0) _
or v

or

dS, (z,1)
dt

kg k

Pole

7.1.2.- Modelamento da parede metilica.

Devido & relagdo entre a espessura da parede ¢ seu comprimento, € assumido para a parede
metilica, um modelo simples de transferéncia de calor por condugao unidimensional na diregio de
1, que em coordenadas cilindricas, considerando as propriedades fisicas constantes, € representada

como:
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2
0T, (r,z.1) =, d Tp(l‘;z,t) L1 dT, (r,2,t) (7.21)
dt or’ r or

Valida nos dominios rp; € 1 £ rpy+0p, para a parede interna, e rpy-Op < 1 < 1py para a parede

externa, € onde:

o, =—X2 (7.22)

Como condigdo inicial € assumida a temperatura da parede ao final do processc de degelo.

Esta temperatura é considerada uniforme em toda a superficie:
t=0=>T,(r,z,t) = T}, (7.23)
As condigdes de contorno nas interfaces parede - amdnia em ebulicdo, séo consideradas

convectivas, sendo estabelecidas:

- para a parede interna

T
P=1, + 8, = —k, w = b [Te-T,(r,2,0] (7.24)
T
- para a parede interna
a ¥ ]
I=Tp—Bp = kay= h,[Te—T,(r,z,1)] (7.25)
T

onde h. é o coeficiente pelicular de transferéncia de calor (evaporagdo). e T. a temperatura de

evaporacdo (assumida inicialmente independente do tempo).
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As condicOes de contomo para 1 = Ip; Ou I = Iy variam em dependéncia do processo de
formacio de gelo. Enquanto nio aparecerem as primeiras camadas de gelo, a troca de energia na
interface é entre a parede metdlica e a pelicula d’4gua. Uma vez que comega a aparecer a primeira
camada de gelo, a interface torna-se solido - solido, variando as condi¢cdes fisicas destes contorno.

Assim, antes do inicio da formacdo de gelo, para a parede interna (ou externa), tem-se:

Ty (r,z,t) = T (r,2,t)
T =15, (0UTy) =  ITe(rz,0) _ 0T, (1.2,1) (7.26)
k or - ar

ke

Apés a apari¢do do primeiro filme de gelo a interface nestes contornos € formada entre a

parede metdlica e o gelo formado, assim, para a parede interna (ou externa), tem-se:

To(r,z,t) =T, (r,z,1)
r=r1p,(0ur,) =1 9T, (r,zt) T, (,2,t) (7.27)
kp—"——=kg——
or or

7.1.3.- Modelamento do processo de mudanca de fase (solidificacio).

Ap6s o liquido ter alcangado a temperatura de mudanga de fase em alguma das regites
préximas as paredes do tubo, comega entdo o processo de solidificacdo nestas regiGes. Trata-se
neste caso do fendmeno nao linear de condugao de calor com mudanga de fase.

Este tipo de problema € diferente, e mais complexo, do que os problemas usuais de
condugio de calor, devido aoc movimento da mterface sélido - liquido quando o calor latente €
absorvido na propria interface. A localizacdo da interface nio ¢ conhecida a prior, e as
propriedades térmicas, assim como os campos de temperatura, dos meios sdlido e liquido sdo
diferentes.

Assumindo que na fase sélida, s6 existe transferéncia de calor por condugdo na diregdo de 1,
e considerando as propriedades fisicas de ambas fases constantes e independente da temperatura,

pode-se estabelecer o seguinte sisterna de equagdes para represeniar o processo de solidificagio:
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9T, (1,2,1) 3*T,(r,z,t) 19Ts(r,z,1)
ZGrm 7.28
ot ae[ or’ * r or (7.28)

onde:

ke
0. =26 7.29)
¢ pcC (

Vilida na regifio ry-S1(z.t) < 1 <1 para o caso da parede interior, € 1p < 1 < rp+32(z;t) para

a parede externa.

OT, (r,2,1) 0T, (r,z,t) 19T, (r,z,1) oT, (r,z,1)
- = -V sy W)/ —— 7.30
ot aL[ o 1 o e 739

Vilida na regifio 1,-S1(z,1)-0a(z.t) r<1p-S4(2,t) para a parede interna, e rp+S:(z,t) ST <

1p2+S2(z,)+0p(z,5).

Note-se que antes de comegar o processo de solidificagiio os valores das espessuras dos
filmes liquidos eram mantidos constantes. Apés comegar o processo de solidificagéo estes variam
em virtude da aderéncia do fluido solidificado is paredes na regiio de mudanca de fase, e
conseqiientemente deixando o fluxo principal, assim a velocidade € dependente da posicao e do
tempo.

Como condices de contorno podem-se estabelecer, para o caso da interface, considerando

que o transporte na interface é s6 por condugio (Vz = 0 na interface):

r=r,—5(z1

=T (r,z,t) =T.(r,z,t} =T, 7.31
r=rp2+Sz(z,t)} Lz =T rzh =1 (731
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s, (z,1)

" (7.32)

r=r,—-S(z,1) 1
ot = Si } Ly Telz) Mz _ o |

r=1,+S,(z,0) or Foor

As condicBes de contorno representada pelas equagdes (7.17) e (7.27) sdo mantidas para as

bordas exteriores.

7.1.4.- Sistema de equagdes em diferencas. Método de solugio.

Com excecgio das equagdes hidrodindmicas do filme liquido, todas as equagOes estabelecidas
anteriormente para representar os fendmenos de transporte de energia estio escritas na forma
diferencial, ¢ devem ser resolvidas simultaneamente para simular o processo que ocorre no tubo
gvaporador durante a formacio de gelo.

Para a solugfio numérica do sistema de equagOes diferenciais, estas sao convertidas em
equagdes em diferencas, através de um esquema de diferengas finitas. Numa primeira etapa sem
frente de solidificacdo, como ¢ representado na figura 7.3. E uma segunda etapa, apos ter
aparecido a primeira camada de gelo, onde a troca de energia € estabelecida através da parede

metilica, 2 camada de gelo e o filme de liquido, como € apresentada na figura 7.4.

Coi123m12
L v, T )

H

il

Y Y ¥ ]

R 2
! —4
- -5
! B

I AT At i
oL | &K
|

fig. 7.5. Malha matemdtica da parede externa. Sem formacio de gelo.

Y
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Na figura 7.5, onde por simplicidade ¢ apresentada somente a parede exterior, se pode

observar como fica dividido o sistema ap6s ter sido utilizada uma malha regular independente para

cada fase (parede metdlica e filme liquido).

Pela natureza parabdlica da equagdo da energia do fluxo de fluido, e o cardter radial das
equagbes da condugio, foi empregado o método de diferengas finitas na direcio do fluxo (a
montante). Desta forma as equagdes sdo discretizadas da seguinte forma:

- Equagao da condugdo na parede:
A equacdo (7.21) em diferencas finitas, sob esquema de Crank-Nicholson, seguindo o

esquema da figura 7.5 pode ser escrita da seguinte forma:

(7.33)

t+1 T

TPi,j _Tpi,i — [TPi+l,j+TPi—l,j_2TPi,j + 1 TPi+1.j_.TPi—l|j
=YL
At

Vilida para os nds i = 2, 3,..,np-1, € qualquer .

- Equacio da energia no liquido:
As equagdes (7.13) ou (7.30), que descrevem o transporte de energia no liquido, escrita em

diferengas para um esquema 2 jusante, e espago temporal do esquema de Crank-Nicholson, tem a

forma:

TLi+1,j
CLL 1

t+1 t
T T | Ar L Ary :{ (7.34)

At T, T, .
- VZLJ_ L Lij

+TLi-1,j_2TLi,j + 1 TLi-i-l,j _TLi-Lj

i

R

Az
valida para i = ne+1, np+2, 0p+3,...,np+np-1, e paraj= 1 até m

- Condigdes de contorno. Para os nés i = le qualquer j, tém-se as equagOes (7.24) ou (7.25),

que em diferenga finita podem ser escrita como:
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T — Ty,
Bl s £ B he[Tm -T ] (71.35)

Os nés 1= np e qualquer j, sao descritos pela equagdo (7.26), que em diferengas finitas tem a
forma:
T I T t T t t

K, Popj — “Pop-lj =k, Lopsti ~ Tlop, (7.36)
Arp Ary

com a condi¢io de continuidade da temperatura

Tows = Toums (7.37)
E finalmente para os nds i = np+ne € qualquer j, a equagio (7.17) € escrita em diferengas,
como segue:
T t

- !
'"kL Lop+uf.j Lop+af-L.j — Km[H _ Hs] (738)
Ar

Como pode ser observado no anexo XV, Stoeker (1938) emprega uma equacao quadritica
obtida por Goodman (1936}, para relacionar os valores da entalpia do ar saturado Hs aos valores
de temperatura do liquido Ts, que neste caso coincidem com as temperaturas do contorno exterior
do filme liquido sujeito a andlise.

O sistema de equagOes obtidos acima nio € linear, somente por causa da equagdo (7.38) que
pode ser facilmente linearizada, para empregar métodos de solngdo simples. Para isto a funcdo
Hs= f(Ts) apresentada por Stoeker (1958), € linearizada & forma Hs = a+bTs, obtida atraves de
um processo de regressdo baseado num ajuste pelo método dos minimos quadrados dos dados

tabulados na citada referéncia.
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No anexo XV podem-se revisar os diferentes valores dos coeficientes a e b, assim ¢omo as

propricdades estatisticas do processo de regressio. Com isto a equagido (7.38), toma a forma:

Tan+nr,' _Tan+nf-—1,'
—k, JmL L= Km[H - @+ )Ty | (7.39)

Na segunda etapa, representada pela figura 7.4, onde acontece o processo de solidificacéo,
as equacdes em diferencas para o filme liguido e parede foram mantidas como na etapa anterior,
mudando s6 as condigBes de contorno. Para o processo de formagao e crescimento do gelo fo1
utilizado um esquema de malha varidvel, que como demostraram Murray e Landis (1959), ¢
preferivel quando se precisa de uma avaliagdo constante da posi¢io da frente de solidificacio (ou
fusdo), como neste caso, em que a quantidade da massa de gelo, assim como o coeficiente global
de transferéncia de calor dependem diretamente da espessura da camada.

As equacbes em diferenga para a camada de gelo, sob um esquema de malha regular varidvel
si0 obtidas através da derivada substancial da temperatura com respeito ao tempo, que aplicada
a0 processo de condugio de calor com mudanga de fase em coordenadas cilindricas, pode ser
descrito como segue: Se T é fungio do tempo t e da coordenada r, e a coordenada r de cada
ponto n da malha é também fungio do tempo t, pode-se entdo aplicar a derivada total de Te com

respeito ao tempo, através da regra da cadeia:

dT,| _ oT| | 9T| dr (7.40)

de |, ot |u+ or |, dt

Onde. para uma espessura S, a velocidade da coordenada de cada ponto n € relacionada a

velocidade da frente de sohidificagdao S(t) através da expressio:

r

S

o
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Combinando as equagdes (7.28), (7.40) e (7.41), pode-se obter a relagdo:

dT, _ 5 dS Ty 0o 9T | 82’1;6
dt S dt or r. or or-

u

(1.42)

@To |

ot _
hg 2 Tbu

| —m
Ar A‘IE At
S 3 Dt R S 4

4

hJ
k

fig. 7.6. Malha matematica da parede externa. Com frente de solidificacio.

Baseando-se na malbha da figura 7.6, e com a condigho de que cada ponto n tem
coordenadas i, j, pode-se, para o gelo, escrever a equago (7.42) sob esquema em diferencas

finitas, como segue:

i
14—

1 |: r, dS(t) N O :| TGi+1,j - TGi—l,j

I+ t

Tsyy - Toi; _ S(n dt I 2Ar, (7.43)

At Toin ¥ Tainy = 2Touy
+0 Ar?'

A condi¢do de acoplamento, representada pela equagio (7.32), em diferengas fmitas, com
formulacio de trés pontos para a primeira derivada, assumindo zero a temperatura de fusdo, tem a

forma:
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+ e
Si'jt - Si'jl = 1 k TG ng=2j 4TG ag—1L.j +k TL no+2j TL b +L.j B (7 44)
At PsLr ¢ 2Arg . 2Ar;

As equacbes em diferengas (7.33), (7.34) e (7.43), as quais sdo discretizadas empregando o

método de Crank-Nicholson sfo resolvidas numericamente sob as expresses seguintes:

t+1 t
Tpi,J TP” _ ﬂ|-'1‘Pi+1’1t+1 +TPi_1,j[+I 2Tpi‘j1+l N 1 TPi+1_J'L+1 _Tpi_l‘jt-i-l
At 2 Ar? T, Ar,
- L T 1 t 1 (745)
L2 Toin; + oy — 2Ty, 1 Towsy — ooy
2
2 I Ar, L Ar,
=+l t+1 1+1 t+]
TLi+1.j + TLi-l,j B 2TLiJ _l_ List,j TLi—l.j
TLl‘jt_H L.,t &y, | AI'L2 L; Ar,
At 2 T t+] H r
_ V Lij+ Li,j
Zij Az
[ t t 1 t ) (?46)
TLH—I,j +TLi—l,j _ZTLi,j +iTLi+l.j _TLl-l,j
2
L] Ar, L Ar, X
v Tl,i.j+1l B TLi,ji
Zij
Az
r, dS(t)  ag T:Gm,jt+1 B TGi—l,jHl
i+] 1 __+—
Ty — TGi,j _ i< S(t) dt L 241,
At t+1 1 1
2 — TGi+l,j+ +TGi—1,j[+ _ZTGi,jH
€] 7
L Ar”
) : . (7.47)
[L dS{1) +ﬁjJ TGi+l‘j _TGi—l,j
+%< Sty dt I, 2Ar,
1 L t
i TGi+1,_i +TGi-1,j _2TGi,j
. © Ar?
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Devido 2 relagio implicita das equagtes (7.43) e (7.44), para esta Gltima € empregado 0

método explicito de solugio.

7.1.5.- Algoritmo de solugao.

Para a simulagio do processo de formagdo e crescimento do gelo foi empregado o algoritmo
de solugdo que se descreve e continuagdo. Note-se que apesar de todo o sistema de equagdes em
diferencas finitas ter sido descrito para a parede externa, utilizando as equagdes correspondentes
este & igualmente vdlido para a parede interna.

Primeiramente é determinada a espessura do filme de liquido, que € a longitude carateristicas
para o processo hidrodindmico. Esta ¢ calculada através das equagdes (7.9) ou (7.11), onde o
fluxo de 4gua é assumido ou determinado experimentaimente. Estas equagbes sdo resolvidas
empregando o método numérico de Newton-Raphson para equacdes nao lineares.

Uma vez conhecida a espessura do filme d’dgua é determinado o perfil de velocidades
através das equag@es (7.6) e (7.7). Uma vez determinado o perfil de velocidade na primeira linha (j
= (), com as condigbes iniciais (7.15) ¢ (7.23), ¢ com as condi¢Ses de contorno (7.16), (7.17},
(7.18), (7.24) e (7.25) pode-se, empregando as equagdes (7.13) e (7.21), determinar ¢ campo de
temperatura da parede e do filme liquido para esta primeira linha. Todas estas equagbes estdo
expressas em suas respectivas formas de diferengas. Lembrando que pelo cardter parabdlico da
equacio da energia do fluxo, o sistema € resolvido linha a linha seqiiencialmente. Sendo assim, 0
processo & repetido para os nés da segunda linha empregando os valores de temperatura dos nos
da primeira linha, ¢ assim em diante até a dltima linha.

Este processo para cada linha é iterativo no tempo. Para cada iteracdo temporal &
comprovada a temperatura dos nds adjacentes 2 superficie externa da parede (interface parede -
filme liquido). No caso que algum destes nos tenha atingido a temperatura de solidificacdo (ou
uma temperatura menor) é calculada a velocidade e a posigio do frente de solidificacio para a
linha correspondente, através da equagio (7.32), com S, = 0, e substituindo o subscrito G pelo

subscrito P, no primeiro termo do lado direito da equagéo.
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Uma vez que aparece a frente de solidificacdo numa linha, a matriz que corresponde a essa
linha muda, para incorporar a equagfio (7.43), e as novas condicbes de contorno representadas
pelas equacgdes (7.17), (7.27), (7.31) e (7.32) na forma de diferengas.

Entre dois nés da interface gelo - filme d’4dgua, de duas linhas consecutivas, € calculada a
massa de gelo para o volume de controle formado pela frente de solidificacdo destes dois pontos.
Esta frente de solidificagdo nfo representa em geral um cilindro reto, mas um cone que vai
mudando seu contomo na medida que o processo avanga no tempo. A equagdo do volume de gelo
em fun¢do do tempo pode-se obter a partir de uma andlise geométrica. A equagdo para determinar
a massa de gelo formada para um determinado tempo t e para um volume de controle k

determinado, tem a forma:

r2§ +£
F dtij-1  dty;

+l ZSi._l£i§ +2Si.E +Si._1d—S +Si.§
3 T dt et odt g T dt Tdt i

Iilg [k} = psmAZ (7.45)

onde:

k = 1.2,..]-1,....,m-1, € o contador de cada volume formado entre duas linhas circulares
consecutivas (j ¢ j-1). Esta equacdo e obtida por analogia geométrica com um cone truncado
desenvolvido a partir de um cilindro vertical.

Com esta equacio pode-se calcular a quantidade de massa de liquido que passa para a linha

subsequente, através do balanco de massa em cada volume de controle:

th[j] = fm U—l]—r}lG k] (7.46)

Com a massa de liquido que entra na linha € calculada a espessura do filme de liquido nessa
linha, e todos os outros pardmetros que formam parte da andlise, empregando 0$ mesmos

procedimentos explicados acima. Todos estes pardmetros sio calculados simultaneamente para
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cada linha em cada tempo da iteragdo. Este processo iterativo acaba quando o tempo atinge o

prefixado para a simulagéo.

Pardmtros inciais
he, To, m_, Km, Thu,
Propriedades fisicas

v

Geragio da malha
n,n ,n ,mmn
AL A A AT
h 4
tempoe = 0 1
L
linha = 1

-
y

nMAX =n +n +n,
estabelece sistema
de eqns com frente
de solidificagao

nMAX =n_+n
estabelece sistema
de eqns sem frente
de solidificacio

8 resolve sistema
de n, , egns.

v

A A

coluna=1

sim abs ('I".-n.c‘al.x -T,

Lia . 0ok L

y< Err

=T +Inc

Lo, T wd Lin.Coal

k=k+1

fig. 7.7 Diagrama em blocos do algoritmo de solucio.

coluna=cohma+1

nao

colma<n, linba = linha+1 —-

tempo = tempo-+At
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Em cada iteragdo € também calculado o coeficiente global de transferéncia de calor, que
para estar em concordincia com toda a andlise feita para o sistema global, compreende as
resisténcias em serie do processo convectivo no interior do tubo, da conducédo através da parede
metilica, e da condugio através do gelo.

Na figura 7.7 é apresentado um diagrama em blocos simplificado do algoritmo utihizado para
a solucio do sistema de equagles algébricas, que resulta da colocagdo das equagdes diferenciais
em equagGes em diferencas finitas. Para resolver o sistema é empregado o método numérico de
eliminacdo de Gauss. O critério de convergéncia para cada iteragfio é estabelecido pela seguinte

condigio:

o I
Ti,j,s: _Ti,j,k—l <€
onde i é a posi¢do na coluna j, j € a posicdo na fila i, n € a iteracfo temporal ¢ k sub-iteracio

namérica.

7.2.- Estudo do refinamento das malhas.

Muitos métodos numéricos sdo testados através de sua aplicagdo a problemas que possuem
solugio exata, ou apreseniam sokugfio aproximada jd conhecida. Como pode-se comprovar, devido
aos diferentes melos (fases) com propriedades fisicas diferentes, as diversas equagdes diferenciais
e as complexidades nas condicdes de contorno que se devem satisfazer simultaneamente, o modelo
matemdtico do evaporador, na fase de formacio de gelo, € bastante complexo e ndo apresenta
soluciio exata.

Para obter uma boa aproximacio das equagOes em diferencas as equagdes diferenciais que
descrevem o processo de formacéo e crescimento do gelo no evaporador, ao tempo que se otimiza
o algoritmo de calculo desde o ponto de vista computacional, € preciso primeiramente que seja
estabelecida uma correta malha numérica. Para isto € feita uma andlise numérica baseada no
refinamento das malhas correspondentes a cada meio que conforma o sistema (parede, gelo, filme

liguido).
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Este refinamento € feito para cada meio na dire¢do de r, onde acontecem 0s maiores
gradientes de temperatura e satisfazem-se as condi¢des de contorno. E igualmente necessaria esta
andlise de refinamento para todas as fases envolvidas na diregdo de z, devido ao erro de primeira

ordem que introduz a equacfo (7.13) nesta direcio.

Para efetuar este estudo do refinamento da malha é estabelece inicialmente uma malha com
as seguintes carateristicas: 3 nds na parede, 3 nés para a camada de gelo, 3 nos para o filme

d’dgua, € 5 n6s na diregdo Z. A partir desta malha bisica, serdo geradas as malhas refinadas

variando o mimero de nds de cada regido de cada vez.

Nas figuras 7.8(a) e 7.8(b) pode-se observar a variagdo dos valores do coeficiente global de
transferéncia de calor no evaporador, e da massa de gelo formada, com o refinamento da malha da
parede, para um ciclo de operagio de 10 minutos. Pode-se notar em estas figuras, que a partir de 6

nés na direco de r, a malha da parede apresenta uma boa acuidade

392.200
392.100
392.000 4
391.900
391.800 £+

391.700

Coef. trans, calor [Wim 2 9C]

391.800

391,500
3 4 5 é 7 &

No. de divisGes em r

fig. 7.8(a). Variacio do valor de U com o refinamento da malha da parede.
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2692
2.691
2.600
2689 &

2.688

massa de gelo [kqg]

2.687

2.686
e

3 4 5 & 7 8

2.685

No. de divisGes em r

fig, 7.8(b) Variacio do valor da massa de gelo com o refinamento da malha da parede.

Nas figuras 7.9(a) ¢ 7.9(b) estdo representadas as variagdes dos valores do coeficiente
global de transferéncia de calor, € a massa de gelo formada com respeito ao refinamento da matha
na camada de gelo. Como no caso anterior estes pardmetros estio determinado para um ciclo de

operagdo de 10 minutos.

391.840
391.820 4
391.800
391.780 4
391.760 4
391.740 4
391.720 £
391.700 4
391.680
391.860
391.640 +
391.620

Coef. transf. calor.[Wim ? °C]

No. de divisdes em r

fig. 7.9(a). Variagdo do valor de U com o refinamento da malha do gelo.
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Neste caso pode-se observar que para uma malha de 5 nés, os valores de ambas grandezas
tendem a se comportar de forma estdvel, oferecendo uma boa concordéincia para a representagao

do fendmeno de conducio radial para a camada de gelo.

2.691
2.891
2681
2.691
2.690
2,690 +

2690 §

massa de gelo [kg]

2690 +

2.690 +

2,689

No. de divisdes em r (gelo}

fig. 7.9(b) Variacio do valor da massa de gelo com o refinamento da malha do gelo.

As figuras 7.10(2) e 7.10(b) representam as variagoes dos valores do coeficiente global de
transferéncia de calor e a massa de gelo formada com respeito ao refinamento na malha do filme
liquido. Igualmente, como nos casos anteriores, estes valores sdo tomados para um ciclo de
operacio de 10 min.

Pode-se observar que no caso do filme liquido existe uma pequena instabiidade quando
utilizada uma malha pouco refinada. Este fendmeno é devido aos efeitos do fluxo convectivo na
direcio z, que possuem erro de primeira ordem ¢ influi no balango de energia ao redor do né.

Pode-se notar nestas figuras, que uma matha de 10 nds na diregéio de r, no filme liquido, €

suficiente na solucio do problema da transferéncia de calor no filme.
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Coef.trans. calor (Wim %C]

375.000
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3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
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fig. 7.10(a). Variacio do valor de U com o refinamento da malha do filme liquido.
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2.800
2.790
2700
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massa de gelo [kg]

2.600
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3 4 5 8 7 8 g 10 11 12

No. de divisbes em r

fig. 7.10(b) Variagio do valor da massa de gelo com o refinamento da matha do filme
liquido.
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No. de divisdoes em 2

fig. 7.11(a). Variaciio do valor de U com o refinamento da malha em z.
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2.600
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fig. 7.11(b) Variacio do valor da massa de gelo com o refinamento da malha em z.
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Y4 nas figuras 7.11(a) e 7.12(b) pode-se observar as variagbes dos valores do coeficiente
global de transferéncia de calor e da massa de gelo formada com respeito ao refinamento em z da
malha global (formada pelo conjunto das malhas de cada fase).

Neste caso observa-se, contrariamente a0s casos anteriores, que existe uma grande variagdo
de ambos parimetros, na medida que anmenta o refinamento nesta dire¢do. Isto € devido a que
nesta dire¢do o sistema possui erro de primeira ordem, introduzido pelo termo convectivo da
eq.(7.13). Vale notar, que para este caso, um refinamento em z de 12 nés pode assegurar uma boa
acuidade para a solugdo das equagdes diferenciais em forma de diferengas finitas.

Depois deste andlise conclui-se que a malha étima {minima quantidade de nés que garantem
uma boa acuidade) para resolver as equagOes em diferengas, estard estruturada da seguinie
maneira: 6 nés na parede metdlica, 6 nds na camada de gelo, 12 nés no filme d’4gua e 16 nés para
o eixo Z. Com isto, 0 sistema que é resolvido por linha, terd que resolver, para cada tempo, 16

sistemas de 24 equagdes um de cada vez.

7.3.- Andlises do evaporador durante o processo de formacéo de gelo.

Em continnagfio € feita uma pequena andlise dos principais pardmetros que afetam a
operagao do evaporador durante o processe de formacio de gelo. Foram selecionadas para esta
andlise a vaz80 d’dgua que € distribuida sobre os tubos evaporadores, a temperatura de
evaporacio (Te) e o coeficiente pelicular de transferéncia de calor no evaporador (he).

Nas figuras 7.12(a) e 7.12(b) se pode observar a variagdo da massa de gelo formada na
superficie exterior do tubo e do coeficiente global de troca de calor com respeito ac tempo, para
diferentes vazies d’4gua. Pode-se apreciar neste caso que existe um §timo que deve ser atingido
a0 formar o filme de liquido sobre as superficies dos tubos. Contudo as variagdes destes

parametros ndo sdo grandes quando € variada a vazao da dgua.
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fig. 7.12(a). Variacdo da massa de gelo no tempo para diferentes vazdes d’agua.
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fig. 7.12 (b) Variacio do Coeficiente Global de Transferéncia de Calor no tempo para

diferentes vazdes d’dgua.
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fig. 7.13(a). Variagdo da massa de gelo no tempo para diferentes valores de Te.
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fig. 7.13(b) Variacdo do Coeficiente Global de Transferéncia de Calor no tempo para
diferentes valores de Te.
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Na figura 7.13(a) pode ser observada a variacdo da massa de gelo no tempo para diferentes
temperaturas de evaporacdo. Pode-se apreciar neste caso como existe uma grande diferenca na
massa de gelo formada para variagdes de apenas 5°C na temperatura de evaporagdo.

No caso do coeficiente global de troca de calor, como se pode observar na figura 7.13(b),
também varia apreciavelmente com a temperatura de evaporagdo. Pode-se concluir desta andlise
que o processo de formagdo de gelo € bem favorecida pela diminui¢do da temperatura dentro do
evaporador.

Ja na figura 7.14, podem ser observadas as variagdes da massa de gelo formada e do
coeficiente global de troca de calor no tempo respetivamente, para diferentes valores do
coeficiente pelicular de transferéncia de calor no interior do evaporador. Aqui pode-se observar
que, como no caso da vazdo d’agua, ndo ¢ grande a influéncia deste pardmetro sobre o processo

de formacio de gelo.
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fig. 7.14(a). Variacdo da massa de gelo no tempo para diferentes valores de he.
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fig. 7.14(b). Varia¢do do Coeficiente Global de Transferéncia de Calor no tempo para
diferentes valores de he.

A partir deste estudo pode-se concluir que o parametro de maior influéncia na formacdo do
gelo, quando se analisa unicamente a operacio do evaporador isolado do resto da instalacdo, € a
temperatura de evaporagdo. Claramente para retirar a quantidade de calor necessaria no
evaporador a uma temperatura determinada, serd necessaria uma quantidade de amoma
evoporando dentro dos tubos evaporadores. Como foi visto no capitulo anterior, este fluxo de
amonia depende da opera¢do do compressor térmico, o qual € bastante sensivel a temperatura de
bulbo umido.

As pequenas variagdes do coeficiente global de transferéncia de calor e da massa de gelo
produzida, frente aos diferentes valores do coeficiente de pelicula interno, garante que a analise
global deste processo ndo € desqualificada pela estimagdo tedrica deste coeficiente.

Na figura 7.15 estd representado o perfil de temperaturas para o sistema constituido pela
parede exterior de um tubo evaporador, o gelo formado sobre a parede e o filme d’4agua. Cada

perfil, representa a variagdo de temperatura em cada plano horizontal em que foi dividido o tubo.
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fig. 7.15. Perfil de temperaturas num instante de tempo.
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Na figura 7.16 € apresentado o perfil da espessura do gelo ac longo do tubo para a parede
exterior do tubo evaporador.. Este perfil ¢ determinado para um ciclo de 10 munutos e uma
temperatura de bulbo imido igual a 23°C. A massa de gelo produzida, nestas condi¢des, no ciclo
real ¢ muito préxima A simulada, acorde com as medi¢Bes experimentals a espessura media € da

ordem de 5 mm, com maior espessura na parte mais baixa do tubo, como na figura 7.16.

altura do tabo |m]

espessura do gelo [mmj

fig. 7.16. Perfil da espessura do gelo num ciclo de 10 min.
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Na figura 7.17 & apresentado o perfil da espessura do filme d’4gua num instante determinado
do processo de formagio ¢ crescimento do gelo. Nota-se como esta diminui ao logo do tubo, e
apesar da imagem apresentada indicar uma variagdo acentuada, revisando os valores comprova-se

que 2 uma diferenca na espessura muito peguena, apenas 0.032mm em 2m de cumprimento.

altura do tubo [m]

espessura do filme liquido [mm]

fig. 7.17. Perfil do filme d’4Agua num instante de tempo.
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7.4.- Modelamento do evaporador durante o processo de degelo.

Apés transcorrido o tempo de formagio de gelo selecionado € efetuado o processo de
degelo. Para isto € cortado o subministro de amonia liquida e de 4gua ao evaporador, permitindo o
passo de uma parte do vapor de ambnia do condensador, de alta pressdo e temperatura, a0 interior
dos cilindros evaporadores, através de orificios calibrados, provocando o aquecimento das paredes
dos tubos. Este aquecimento dos tubo por sua vez provoca a fusio do gelo na interface da parede
com o gelo, que em conseqiiéncia se desprende dos tubos e cai no silo apés passar pelo titurador
de gelo.

Pelas carateristicas deste ciclo de degelo, € empregado um modelo simples de condugéo de
calor radial, que aquece as paredes metdlicas dos tubos, e cria uma frente de fus@o na interface da
parede com 0 gelo.

Para a represeniacio deste fendmeno € utilizada a equagdo (7.21), mudando simplesmente

os valores dos pardmetros da condigdo de contorno (7.25), ficando entio:

0T, (1.z,) _ 0*Tp(r,z,t) 19T, (1,z1)

vilida nos dominios rp; < r < rp+3p, para a parede interna, e rp>-8p < r < rp; para a parede

exilerna.

Neste caso como condicdo inicial da temperatura na parede € colocado ¢ perfil de
temperatura ao final do processo de formagao de gelo:

1=0= T.(1,z,1) = £(I,2) (7.49)

As condigbes de contorno nas interfaces entre as paredes e o vapor de amdnia quente, 40
consideradas convectivas num processo de condensagao:

- para a parede interna
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T, (r,z,t
=1y +8p = —kp—"(ai)- = h,[T, - T, (r,z,)] (7.50)
T
- paraa parede interna
oT,(r,z,t
=ty — 8y = —kp EEED T T r2,0) @.51)

or

onde h, é o coeficiente pelicular de transferéncia de calor durante a condensacdo ¢ T. a
temperatura de condensagao.

E assumido que num certo instante de tempo t, o coeficiente de convecgdo h. que
representava a ebulicdo da amdnia, passa a ser um coeficiente de convecgdo forgada para o vapor
de amonia escoando e condensando num cilindro vertical. De outro lado, ao ser empregada
aménia do recebedor do condensador para o processo de degelo, a temperatura de evaporagio Te
¢ substituida por a temperatura de condensagéo Tc.

A simulacdo matemdtica desie processo € realizada linha a linha 2 montante como no caso
do processo de formacdo de gelo. Para cada linha onde € atingida a temperatura de fusdo na
interface parede - gelo o processo iterativo nesta linha € detido. Quando todas as linhas tenham
atingido esta temperatura de fusdo na interface correspondente, a simulag@o do ciclo de degelo €
concluido, computando-se entdo o tempo total consumido pelo processo.

Através da série de testes levados a cabo no estudo do refinamento das malhas em ambas as
fases, parede metdlica e camada de gelo, comprovou-se que para a modelagem do ciclo de degelo,
a quantidade de volumes em que o sistema foi dividido, procurando obter uma boa acuidade na
simulacio do ciclo de formagiio de gelo, era suficiente para aproximar as equagdes diferenciais que
modelam o processo de degelo, portanto a malha estabelecida anteriormente serviu para esta
modelagem..

A questiio mais importante a ser analisada no processo de degelo € respeito 2 quantidade de
energia necessaria para fazer o degelo através do aquecimento das paredes e do volume interno
dos tubos evaporadores, e retornar as temperaturas de operagdo apropriadas para o processo de

formagio de gelo.
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Na medida que os tubos evaporadores sdo aguecidos por um maior periodo de tempo para
provocar o degelo, serd maior a quantidade de energia utilizada para resfriar toda a massa metalica
destes, ou seja, uma maior parte da amOnia serd destinada para resfriar as paredes, ¢ nao
participard do efeito frigorifico aul.

Devera existir entdo um 6timo econdmico entre a espessura da camada de gelo, € 0 tempo
do ciclo de produgdo de gelo. A velocidade do processo de formacgdo do gelo descreve uma
fun¢io mondtona decrescente, ao contrario da resisténcia a troca de calor, como pode-se observar
através das figuras 7.12 a 7.14, pelo que apds uma certa espessura de gelo a eficacia do processo
cai de forma notdvel.

Por outro lado, um periodo de tempo pequeno para o processo de formagdo de gelo, e uma
freqiiéncia muito alta de ciclos de degelo, também faz descer o desempenho da miquma, pois terd
que ser empregada uma quantidade aprecidvel de energia para aquecer e resfriar as dreas de troca
térmica, energia necessdria para o processo, mas que nio € contabilizada como util.

Tudo isto coloca um problema de determinacio do ponto Stimo de operag@o do sisiema
respeito aos tempos dos ciclos de gelo e degelo. Porém como foi visto acima o pardmetro de
maior influencia no processo de formagdo de gelo € a temperatura de evaporacio, e claro estd, a
massa total de gelo dependerd da quantidade de calor que € retirado no evaporador.

Estes dois tltimos parimetros sdo fortemente dependentes da temperatura de bulbo dmido,
como foi comprovado no capftulo 6. Portanto a determinacdo do tempo Otimo dos ciclos de

producio de gelo s6 sera possivel através da simulagio transiente da instalagcao completa.
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Capitulo 8
Simulag¢ao transitéria do sistema.

A simulagio do evaporador no capitulo anterior foi feita considerando a temperatura de
evaporacio e outros parAmetros externos constantes no tempo, e com isto conseguiu-se fazer uma
andlise da importancia relativa que cada parimetro possui no processo de fabricagdo de gelo, mas
nio se teve em conta o trabalho do compressor térmico acoplado ao gerador de gelo, nem as
influéncias que tém afetagdes que trazem, tanto o processo de formagdo de gelo como o degelo,
nas carateristicas de operagio do resto dos componentes do sistema.

Como j4 foi visto, durante a fase de formagdo de gelo, o parimeiro de maior relevancia € a
temperatura de evaporagio, que foi considerada constante ao longo do processo. Porém. na
medida que este processo avanga no tempo, a resisténcia 4 transferéncia de calor aumenta, devido
ao aumento da espessura do gelo, e como conseqiiéncia a temperatura de evaporagio vai
diminuindo gradualmente.

Da andlise da operagdo em regime permanente do sistema comprovou-se que 2 temperatura
de bulbo Gmido é o principal parimetro que afeta o desempenho da instalagio global. Isto devido,
claro estd, a que o condensador, o absorvedor ¢ o resfriador de solugdo pobre operam como
trocadores de calor evaporativo, e isto se reflete na operagdo do evaporador.

De outro lado, o fato de reverter o ciclo para levar a cabo o processo de degelo no

evaporador inundado da instalagio, pode afetar o compressor térmuco mais do que a um
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compressor mecanico, se o absorvedor ndio estiver devidamente desenhado, devido a que no
primeire caso, apés um certo atraso de linha, toda a amdnia que € retirada do evaporador durante
o degelo vai ao absorvedor, aumentando dessa forma a concentragao da solugdo rica ¢ portanto
diminuindo sua temperatura de saturagio.

Isto faz com que ao diminuir a pressio da solucdo i entrada da bomba, devido 4 queda de
pressdo de succdo da bomba, se a temperatura da solugdo rica ndo estiver bem mais baixa do que 2
temperatura de saturagfo, parte do fluxo de solucdo evapore na entrada da bomba provocando a
cavitagdo ¢ a destrui¢ao mecinica desta.

Para acomodar o regime transitrio do evaporador 4 operacao da instalagdo em conjunto,
puder-se-ia fazer um estude paramétrico da operagio do evaporador e tragar uma curva da
varjacdo do coeficiente de troca de calor no tempo. Com esta curva se trabalharia sobre um
modelo transiente do sistema, mas pelas razoes acima comentadas pode-se deduzir que o modelo
transiente do evaporador deve estar acoplado ao modelo transiente do compressor térmico para

atingir uma simula¢@o matemadtica efetiva, que acompanhe a realidade fisica do sistema.

8.1.- Modelo transitério do compressor térmico.
No funcionamento transiente do sistema as equa¢les de conservagdo para os diferentes

volumes de controle sao:

> m, =st+%M\,c (8.01)

¥ mX, =Y mX, ﬂuadglv:ux\,C (8.02)

Que + 3, mh, = Y m.h, +%EVC (8.03)
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onde Myc é a massa acumulada no volume de controle especificado [kg], MAvc € a massa

de amdnia acumulada no volume de controle especificado [kg] e MEyc a energia interna do

volume de controle especificado [kJ].

Estas equagdes siio aplicadas aos seguintes volumes de controle:

- Desorvedor

- Retificador

- Condensador e recebedor de amdma

- Liquido no subresfriador de amdnia

- Vapor no subresfriador de amb6nia

- Evaporador e tanque separador

- Absorvedor e recebedor de solucao rica

- Solugdo rica no retificador

- Solugdo rica no trocador solugdo-solugio

- Solugio pobre no trocador solugdo-solugao

- Solugio pobre no resfriador evaporativo

Tendo assim 33 novos termos carateristicos de acumulago que estardo operando como

novas incégnitas no sistema de equagdes.Com isto serdo modificadas as equagdes de conservacio

da massa e da energia do modelo estdtico, conservando-se o resto das equagdes que descrevem os

fendmenos de transferéncia de calor e massa, assim como as equagdes de equilibro termodindmico.

As modificagfes sao:

- Condensador e recebedor de amOnia:

my, - My _H{Mc =0

d
m,, XG,, -m,, XL, 'EMAC =0

d
m,h, —m;h; _EEC = Q¢

172

(8.04)

(8.05)

(8.06)



Evaporador e tanque separador

my,Z,, ~my,XG,y _EMAE =0

d
myh,, +EEE —myhy, = Qg

Absorvedor e recebedor de solucdo forte

d
my, + My, = My _EMA =0
My Zy, + my XLy, — my XL,y ——MA, =0

d
My, h,, +myh,, —myh,, _-CEEA =Q,
Desorvedor

d
mz—mlvm3~~aMD =0

m,XL, - m,XG, - m,XL, —diMAD =0
L

d
m,h, + m;h, +EED -m,h, =Qp

Retificador

m;,; —my, —my, _EMR =0
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(8.10)

(8.11)

(8.12)

(8.13)

(8.14)

(8.15)
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d
m,XG,, ~m,XL,, -m,XG,, _IMAR =0

d

m;h, —mph;,; ~m_h, _EER = Qg

Solugio rica no retificador

d
My — My, ——Mgg =0

dt

d
My XLpg — My X 50 — EMASRR =0

d
m, by, +EESRR —Myehy = Qy

Liguido no sub-resfriador de amdnia

d
m, — My —-EMLSR =0
d
m, XL, —m XL _EMALSR =0
d
mh, —mpyh, —_&?ELSR = Qg

Vapor no subresfriador de amdnia

d

E[MVSR =0

M, —ml, —
d
My Zyy — MypZy _EMAVSR =0

d
my,hy, +‘5EE'VSR —myh, = Qg
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(8.19)

(8.20)

(8.21)

(8.22)

(8.23)

(8.24)

(8.25)

(8.26)

(8.27)



Solucio rica no trocador solugdo-solugio

d
Mg, — Oy _EMSRTSS =0 (8.28)
d
my, XL, —my,XL;, "EMASRTSS =0 (8.29)
d
mj, by, +a"t'EsRTss —myhy, = Qg (8.30)

Solugido pobre no trocador solugdo-solugdo

d

m, — M, _EMSP’I‘SS =0 (8.31)
d
m,; XLy —mg XLy, _aMASP’l‘SS =0 _ (8.32)
d
m,h, —myhy, ""&;Esmss = Qrss {8.33)

Solugdo pobre no resfriador evaporativo

d
My = My _EMRSP =0 (8.34)
d
my XLy —my, XLy, - EMARSP =0 (8.35)
d
myhy, —m,,h,y, _EERSP = Qgsp (8.36)

Sdo desprezados de inicio 0s seguintes itens:

i.- variacbes de massas e energia interna associadas aos fluidos contidos nas

tubulagdes que acoplam os diferentes componentes do sistema.
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ii.- variacBes de energia interna das paredes metdlicas, em fungdo de seu baixo calor
especifico.
Assim, resta somente considerar o volume interno do sisterna global.

As equagbes de conservagio da massa ¢ da massa de amdnia para o volume interno total

fornece:
> Mye = Mygry, (8.37)
v

ou
i[z MVC] =0 (8.37a)
dti Ve

e
> MAye = MAqgry (8.38)
Ve

ou
d
—| Y MA . |=0 8.38
de (; VC} (8.382)

As energias internas sao calculadas com base na aproximagdo de que a energia mnterna € a

entalpia sdo coincidentes para os liquidos, segundo as equagoes:

Ec = Mgachis (8.39)

Ez = Mghy (8.40)

Ea = Mgsghos (8.41)
- XL, +XLy) (T,+T

ED:MDh(( = *),( = 3)) (8.42)
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Er = Mghiz (8.43)

XL X T.+T
Esee = Mngh(( at Xlw) Co ”)) (8.44)
2 2
Lo +2Z,,) (T, +T,
Evse =Mvskh(( 2 2"),( nt o) (8.45)
2 2
Eisr = Mmh[oﬂ‘” + XL M * L) ] (8.46)
2 2
XL, +XL,) (T, +T,,
Esrrss = Msgrssh (R 2) ,( = ) (8.47)
2 2
XL, + XL T.+T
Egprss =Msp'rssh[( ? 5 33)7( 2 3 33)) (8.48)
Egse = MRSPh[ (KL ;: xLs) ; (T ;T%)} (8.49)

A metodologia de cdlculo, assim como os parimetros construtivos de cada componente,
necessarios para a determinacio das massas acumuiadas em cada um deles podem ser revisados no
anexo 1

Os termos de acumulagfo sdo calculados por aproximag¢io como a seguir:

Myc — My
;’t M, = LA_{L (8.50)
MA. - MA,’
-%MAVC = e 8.51)
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a

d Mchye =My h
EEVC — YCVC — VC VC (852)

onde Mvcs, MAvco e hveg s30 a massa total, massa de amdnia e entalpia do volume de controle
especificado na iteragfio anterior.

Como foi explicado anteriormente as demais equagbes que fazem parte do modelo em
regime transit6rio séo aquelas utilizadas no modelamento estético referidas a transferéncia de calor
e massa, ¢ is equagbes de equilibro da solugdo. Além disto sdo feitas outras duas considerages:

i.- As constante de tempo inerentes aos componentes de controle sdo despreziveis.

ii- As constantes de tempo inerentes aos processos de transferéncia de calor sao
igualmente despreziveis.

Como explica Figueiredo (1980), a ordem de grandeza das constantes de tempo nos
processos de transferéncia de calor entre dois fluidos pode ser estimada considerando que a este
processo correspondem dois processos em série de transferéncia de calor entre fiuido e tubulagao:

A constante de tempo na transferdncia de calor entre um solido com temperatura uniforme e

um fluido € dada por Kreith (1978), e tem a forma:

Cpv
r=P2P (8.53)
hcA
onde:
- [ . .
h. = o — Coeficiente combinado de iroca de calor
—+R
hc NC

he — coeficiente pelicular de transferéncia de calor [W/m/°C]
p — densidade do sélido [kg/m’]
Cp — calor especifico do sélido [kl/kg]

V - volume do sélido [m’]
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Rmne —> resisténcia devido as incrustacdes da superficie [nf°CrW]

A — Area de transferéncia de calor [m']

Pode-se comprovar que dentre os diferentes trocadores que compdem a instalagdo a maior
constante de tempo estd relacionada com a transferéncia de calor entre a solugdo pobre e as

paredes das tubulagBes interiores do trocador de calor solugdo - solugio, esta pode ser estimada

para um dos corpos do trocador como segue:

e 7800 * 0434 * £(0.0127° — 0.0112°) *2.920 _

3 seg
4*03*3*% g *00127*2.920

A ordem da constante de tempo € de aproximadamente 3 segundos. Pode-se comparar com
o atraso de linha que sofre qualquer processo transiente de massa o energia para este mesmo

corpe do trocador.

Os atrasos de linha da solucdo pobre no trocador de calor podem ser calculados

aproximadamente, segundo Figueiredo (1980), como:

S (8.54)

onde E é 2 densidade meia da solugdio pobre [kg/m’], V & o volume ocupado pelo fluxo de

solugdo [m’] e mo fluxo de solucio através do trocador [kg/s]
Assim para ¢ exemplo citado tem-se:

835292 *(0.04225° — 3*00127%)

T, 17015 =16.6 seg
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Este valor do atraso de linha é vilido para um corpo do trocador, mas ao estar o trocador
constituido por 20 corpos em serie, desprezando a queda de pressao, pode-se assumir que 0 atraso
de linha e da ordem de aproximadamente 20*16 = 320 s.

A constante de tempo do processo de troca de calor deverd estar aproximadamente no
mesmo valor em qualquer um dos corpos do trocador de calor.

Comparando o valor do atraso de linha para a solugfio pobre dentro do trocador de calor,

com a constante de tempo da transferéncia de calor, nas mesmas condigOes, justifica-se admitir

que este {ltimo processo seja nstantineo.

8.2.- Algoritmo para a simulagéo transitéria do sistema.

O algoritmo para a simulagdo do regime transitdrio da instalacdo estd fundamentado no
mesmo apresentado para a simulagio em regime permanente. O sistema € tratado em cada
intervalo temporal com a mesma metodologia que fot tratado o modelamento estatico.

As equacdes de massa e energia sao modificadas respeito 20 modelo em regime permanente

conforme se viu no item anterior, onde os termos de acumulacdo, genericamente:

X _X-X,
dt At

sio calculados dentro da mesma subrotina onde estio sendo calculados o resto das varidvels nao
efetivas. O novo algoritmo efetua o mesmo processo iterativo que o algoritmo do modelamento
estatico, para cada instante de tempo. As equagbes dadas, com as aproximages, continuam a ser
equacdes algébricas.

Ap6s cada passo, os termos Xo assumem os valores de X calculados naquele passo,
repetindo novamente o processo, durante um nimero especifico de iteragOes.

Desta forma, o algoritmo originalmente utilizado para resolver um sistema de equagdes
algébricas transforma-se num método implicito de selugdo de equagGes diferenciais.

Em comparacio com o algoritmo para modelamento em regime permanente do sistema, o

novo algoritmo requer a introdug@o de um conjunto novo de varidveis como: alguns volumes
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confnados ocupados por liquidos, alguns valores representativos de algumas condicBes de
funcionamento iniciais, intervalo de tempo € ndmero de iteragdes, ete.

Apé6s estes dados e os valores iniciais das varidveis efetivas, sdo calculados os valores
iniciais das restantes varidveis nio efetivas, e seguidamente sio determinados os novos valores dos
termos de acamulacio a partir dos valores de pressdo, temperatura e CONCentragao.

As varidveis efetivas passam a ser neste caso 11 ao invés das 9 utilizadas no modelamento
estdtico, além destas 9 serdo varidveis efetivas os volumes do recebedor de amdnia do
condensador e do recebedor de solugéio forte do absorvedor, componentes onde o nivel de liquido
pode variar durante o processo de formagao de gelo e degelo.

De outro lado as equagbes (8.38) e (8.39) estarfio operando como os novos residuos que
acompanham estas duas novas varidveis efetivas.

Um problema a solucionar durante a simulagio dindmica do sistema € o referente & questio
da diferenca dos intervalos temporais para solugdo do sistema de equagles dos tubos
evaporadores e para solugo do sistema de equagdes da instalagdo global.

Como foi visto no modelo dinimico do processo de formacdo de gelo, no capitulo anterior,
devido ao método de malha varidvel para a solugdo do sistema de equacbes em diferencas, e pelos
problemas de instabilidade durante a fase inicial do crescimento da camada de gelo, onde a
espessura é ainda muito pequena, e conseqientemente os valores de Ar sdo diminutos,
necessariamente os valores dos intervalos temporais nesta fase sio também muito pequenos.

Para minorar os problemas da demora de execucdio utilizou-se um método de espago
temporal varidvel que varia junto a matha. A malha cresce & medida em que a espessura da camada

de gelo cresce, aumentando o valor dos intervalos espaciais (Ar) € pelo tanto pode ser

incrementado o valor de At.

O sistema global, claro estd, nio & sensivel as variagles tdo pequenas, devido
fundamentalmente a sua inércia térmica, pelo que ndo & necessdrio calcular o estado do sistema
para cada intervalo temporal em que & calculado o processo de formagéio de gelo, além de que esta
seria uma tarefa muito dificil e onerosa desde o ponto de vista computacional.

Determinou-se entfo, e foi comprovado experimentalmente, que intervalos temporais de 1

min poderiam representar muito bem os processos transitérios do sistema, que pperaria com
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tempos totais de 10 a 20 minutos para fase de formagio de gelo, e de 45 a 60 segundos durante a
fase de degelo.

Para solucionar a questio desta diferenca de intervalos temporais entre os dois modelos, foi
criada uma varidvel que controla a quantidade de iteragSes no modelo do evaporador e calcula
quando este numero de iteragbes eqiiivale a 1 minuto, cada vez que isto acontece ¢ ativado ©
contador de tempo do modelo do sistema global e é resolvido seu sistema de equagdes. Este

processo é repetido aié atingir o tempo total de simulagio.

[ valores inicias assumidos ‘

l s=0 |
¥

Calculo os parimetros

iniciais do sistema

Determinagdo de T,

solugdo do modelo
transitdrio do evaporador
durante a fase de
formagio de gelo
Determinagio de U,

tg =tg+Dtg
Nio T
Caiculo os novos

pardnetros do sistema
Determinacao de T

T

ts= Ts+D1s

tg =tg+Dig

Nio
ts = Tgtotal

lsvm

Modelo do
processo de degelo

v

Determinacio da
=0 condicao final

do sistema ¢ inicial
do préxime ciclo

fig. 8. 1 Diagrama em blocos do algoritme de simulagfio dinimica.
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Na figura 1 se pode observar uma sintese do algoritmo explanado através de um diagrama
em blocos. A linha descontinua significa a possibilidade ou ndo de prosseguir a simulagio. Este
diagrama em blocos € também representativo do algoritmo computacional. As varidveis com
destaque séo:

- ts — contador do tempo para 0 modelo do sistema global.

- tg — contador de tempo para 0 modelo de formagéo do gelo nos tubos

- taux — contador de tempo auxiliar para acoplamento dos modelos

- Dts — intervalo temporal para o medelo do sistema = lminuto.

- Dtg — intervalo temporal varidvel para o modelo de formagio de gelo.

- Tgtotal — tempo total assumido para a simulagio do processo de formagdo de

gelo.

8.3.- Discussdo de resultados.

Antes de passar a analisar 0 comportamento do sistema na sua operacdo transitdria sio
apresentados os resultados da simulagdo e comparados com os pardmetros obtidos via
experimental.

Na figura 8.2 é apresentada uma comparagdo entre as pressdes de alta, medida na entrada do
condensador (ponto 15), e de baixa, medida na saida do evaporador. Observa-se que a reprodugio
da wvariagio da pressio de condensagio € bastante acurada, obtendo-se um erro de
aproximadamente 2 % entre os valores médios de ambas grandezas (experimental e simuiada).

No caso da baixa pressdo, nota-se um desvio maior, com um erro de até aproximadamente
20 % calculado a partir dos valores médios. Isto € devido fundamentalmente a que o volume
interno do evaporador foi calculado com certa aproximagio ¢ a dificuldade de se estimar
experimentalmente o coeficiente global de troca de calor deste componente, como foi mencionado
nos capitulos 4 ¢ 7. No evaporador este coeficiente apresenta uma grande variagdo ao longo do
ciclo de formacdo de gelo, devido ao aumento da resisténcia térmica que introduz a propria
camada de gelo. Isto dificulta bastante a avaliagdo experimental deste coeficiente, precisando-se de

um sistema de medi¢des mais sofisticado do que o atual.
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fig.8.2. Pressdes de alta e de baixa.

Na figura 8.3 estdo apresentadas as temperaturas dos fluxos de vapor e liquido a alta
concentracdo que estdo entrado e saindo do sub-resfriador de amodnia. Foi escolhido este
componente porque oferece um panorama bastante amplo das operagdes do evaporador, do
condensador ¢ de si mesmo.

A temperatura da amoénia a saida do condensador estd representada na figura por AlsC..
Observa-se, como no caso anterior, que a diferenca entre os valores tedricos e experimentais no
caso do condensador apresenta um erro bastante baixo quando comparado com o evaporador.
Para o condensador o erro entre os valores médios experimental e teérico € da ordem de 8 %,
enquanto no evaporador o erro equivalente é maior do que 55 %.

Esta é uma das razdes pelas quais aparecem diferencas consideraveis entre o resto das
temperaturas de ambos fluxos a entrada e as saidas do trocador. Outra razdo ¢ a maior eficiéncia
do trocador simulado com respeito ao real. Calculando estas eficiéncias a partir dos valores

médios se obtém para o simulado 0.94 contra 0.7 para o real. Esta diferenca ¢ devido a que no
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sistema simulado toda o calor é trocado entre ambas correntes, mas como demostra Pratts (1998),
existem perdas de calor (frio) pela falta de isolamento do trocador, ja que este ndo € isolado e o

vapor a baixa temperatura circula pela carcaga.
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fig. 8.3. Temperaturas no sub-resfriador de aménia.

Na figura 8.4 sdo apresentados os valores experimentais das temperaturas das solu¢des rica
e pobre 4 entrada e saida do trocador solugdo - solugdo. E empregado o trocador de calor interno,
pelas mesmas razdes que no caso do sub-resfriador. Este oferece uma ampla visdo ndo so de sua
operagdo, mas das operag¢des do absorvedor e do deservedor. Neste caso ndo sdo mostrados os
valores tedricos destas grandezas para garantir a melhor compreensio da figura.

As temperaturas da solugdo pobre a entrada e saida do trocador estio representadas por
SPeTSS e SPSTSS respetivamente, e as temperaturas da solugdo rica sdo representadas
analogamente por SReTSS e SRsTSS.Sd0. Sdo mostradas também as temperaturas do vapor de

aquecimento, medida no fluxo de condensado, da solugdo pobre a saida do desorvedor (expulsor),
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e da solucdo rica a entrada do retificador, representadas na figura por Tv, SPsG e SReR

respetivamente.
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fig. 8.4. Temperaturas no trocador de calor sol-sol.

Na figura 8.5. sdo mostrados os valores experimentais e tedricos das variagdes de
temperatura da solug¢do rica no compressor térmico. Nota-se neste caso que a maior diferenca se
encontra nas temperaturas a saida do absorvedor, ou entrada do retificador, como estdo
representadas na figura, o erro entre os valores médios atinge aproximadamente 24 %. Isto devido
principalmente a avaliacdo dos coeficientes de troca de calor e massa neste componente.

Como foi explicado no capitulo 4, e fica demostrado no anexo IV, ha uma série de
dificuldades relativamente complexas na avaliagdo experimental destes coeficientes, que
precisariam ser apuradas para se obter uma estimagdo mais acurada dos mesmos, fundamentais

para o desenho e avaliagdo destes trocadores evaporativos.

186



100 | | T 10 i SRSTSS(S) 1
e =233 ‘WWWW SRSTSS(E)

3

Temperatura |*C|
3

o SRETSHE)

i

590 600 610 620 630 640 630 660 670
tempo [min}

fig. 8.5. Temperaturas da solugio rica.

Na figura 8.6 estdo representados os valores experimentais e tedricos das temperaturas da
solugfio pobre circulando no compressor térmico. Nesta figura pode-se notar que um dos maiores
erros relativos estd na diferenca entre as temperaturas experimental e simulada a saida do
desorvedor, com um valor de aproximadamente 16 % calculado a partir dos valores médios.

Novamente esta diferenca € devida a avaliagdo dos coeficientes de troca de calor ¢ massa,
neste caso dentro do desorvedor. Devido a falta de uma medi¢do adequada da temperatura do
vapor a saida do desorvedor é comprometida a estimacdo acurada do coeficiente global de
transferéncia de calor, e dificultada também a estimagdo do coeficiente de transferéncia de massa,
que provoca uma separagdo da temperatura de equilibrio, com a qual trabalha o modelo
matematico, como foi apresentado no capitulo 2.

Segundo observa-se nesta figura, a diferenca entre os valores médios experimentais e

simulados da temperatura a saida do resfriador evaporativo de solugdo pobre é tambeém
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consideravel, com o maior erro relativo, proximo de 20 %. [sto devido aos problemas relativos a

avaliagdo dos trocadores evaporativos que foram explicados acima.
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fig. 8.6. Temperaturas da solugio pobre.

Na figura 8.7 estdo apresentados os valores das temperaturas a saida dos trocadores
evaporativos. Pode-se observar a grande diferenga entre as temperaturas médias internas do
absorvedor e do resfriador de solugdo pobre e a temperatura de bulbo Gmido, que provoca a
diminui¢do do desempenho da maquina.

Enquanto no sistema simulado esta diferenca de temperaturas € da ordem de 7 a 10°C no
sistema real esta diferenca passa dos 18°C. Este fato aponta para duas conclusdes: em primeiro
lugar existe uma diferenga consideravel entre os coeficientes de troca de calor e massa obtidos
teoricamente e os coeficientes reais que operam nestes trocadores evaporativos. Em segundo lugar
o sub-dimensionamento do absorvedor e do resfriador de solugdo pobre, fato que ja se

vislumbrava na simula¢do do regime permanente da maquina.
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Contrariamente a estes dos trocadores evaporativos, o condensador apresenta um bom

regime de operagdo, com uma diferenca de temperaturas de aproximadamente 10°C, uma

diferenca comum e admissivel nestes trocadores segundo a literatura especializada (Webb, 1984).
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8.3.1.- Determinacdo do ciclo 6timo.

fig. 8.7. Temperaturas nos trocadores evaporativos.

A maquina inicialmente possuia um temporizador fixo que permitia somente ciclos de 10

minutos. Este foi o tempo estabelecido como 6timo a partir da experiéncia com maquinas do

mesmo tipo (para a mesma fun¢do), mas operando com compressio mecanica.

Revisando as carateristicas do processo de evaporagdo no anexo V, nota-se a diferencia

entre a eficiéncia na evaporagdo quando se trabalha com uma substincia pura como refrigerante

ou quando é empregada uma substdncia com certo grau de impureza como € o presente caso. Por

esta razdo foi dedicado esta parte do trabalho a pesquisar o tempo 6timo para ciclo de produgéo

de gelo na maquina de absor¢io.
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Observando a figura 8.8 nota-se a importéncia da selegdo adequada do tempo para o ciclo
de degelo. O ciclo 1 apresenta um tempo de formagdo de gelo muito curto, fazendo com que a
camada de gelo ndo consiga atingir a espessura necessaria. Ainda sendo pequeno o tempo de
degelo para este ciclo, a simulagéio e a experiéncia demonstraram que a energia gasta por ciclo
para o degelo possui um minimo necessdrio para qualquer duragdo do ciclo, que estd dada pelo
aquecimento da massa metalica dos tubos evaporadores. Assim, para o ciclo 1, devido a
quantidade de ciclos por dia a demanda de energia para provocar o degelo € alta.

No ciclo 2 a quantidade necesséria de energia didria para o degelo aumenta em relagdo ao
ciclo 1, mas em menor propor¢do que o aumento da produgdo didria de gelo devido ao aumento
da espessura da camada de gelo.

Um tempo excessivo para a etapa de formacfio e crescimento da camada de gelo pode
diminuir o rendimento do processo, devido a que este crescimento € exponencial € ap6s um certo
tempo a massa de gelo aumenta pouco mas resfria-se de forma considerivel demandando muita

energia para o processo de degelo.
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fig.8.8 Ciclo de operag¢io 6timo.
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O fenémeno explicado acima depende ndo s6 do trabalho do evaporado mas da operacdo do
sistema em conjunto. Como foi visto anteriormente o pardmetro externo de maior influéneia no
sistema ¢ a temperatura de bulbo Gmido, pelo que € logico pensar que o tempo do ciclo 6timo
também dependera deste pardmetro.

Na figura 8.9 ¢ apresentadg a quantidade de gelo produzido por dia em fung¢do do tempo de
duracdo do ciclo para vérios valores da temperatura de bulbo umido. Observa-se como o tempo de
duragdo do ciclo apresenta um.6timo para cada valor desta temperatura. A medida que a
temperatura de bulbo (imido aumenta a produ¢do diaria de gelo diminui de forma consideravel,
porem sempre existe um Otimo tempo de Operagdo, assim quando a temperatura de bulbo umido é
de 20°C o tempo otimo do ciclo sera de 10 min, enquanto que para temperaturas da ordem de

30°C o tempo otimo estara aproximadamente em 20 min.
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fig. 8.9. Gelo produzido em 24 horas.

Na figura 8.10 é apresentada a energia minima didria requerida para o processo de degelo

em funcdo do tempo de duragdo do ciclo para varios valores da temperatura de bulbo umido.
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Nota-se nesta figura que na medida que o tempo do ciclo aumenta a quantidade de energia
necessdria para o degelo se incrementa, embora este efeito ndo é tdo acentuado quanto no caso do
gelo produzido, como foi explicado acima, a diferenga entre as energias necessarias para o degelo
ndo varia bruscamente de ciclo para ciclo. Observa-se que para a energia necessaria o efeito da

temperatura de bulbo timido ¢ maior que a do tempo de duragdo do ciclo.

:

Energia minima [kJ/dia]

5 10 15 2 25 30 35
Tempo do cidio [min|

fig. 8.10. Quantidade de energia minima empregada no processo de degelo.

O termo de energia minima necessaria esta dada pelo fato de que esta ¢é calculada levando s6
em conta o calor sensivel da massa metalica do evaporador. Uma estimagdo mais rigorosa deverd
estimar o aporte da massa de amdnia a baixa temperatura, que ficou no evaporador produto do

processo de congelamento, a energia interna dos tubos evaporadores. estimada
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Para comprovar quio longe estd o modelo de energia minima necessdria da realidade. esta
foi estimada supondo que toda a amdnia destilada durante o processo de degelo era enviada ao
evaporador para este processo. Admitindo que esta massa de vapor de amOnia estd saturada &
pressio de condensa¢do e condensa no evaporador aproximadamente a 2°C, é calculada a
diferenca de entalpia entre ambos pontos. Com a massa de vapor produzida no intervalo de tempo
e esta diferenca de entalpias € estimada a energia consumida durante 0 processo.

Com a comparagio dos valores obtidos através da simulagdo com os obtidos por este
método alternativo comprovou-se a valides do modelo. Estes resultados ndo sao mostrados
porque nio sio considerados relevantes dentro do enfoque do trabalho. Os valores sao proximos
dos apresentados na figura 8.10.

Na figura 8.11. & apresentada uma curva que representa, para esta mdquina, os tempos de
duragdo Gtimos para os ciclos de operagdo. Pela explanagio acima estes tempos OLMOS $do
subestimados, pelo que poderiam denominar-se de tempos minimos dos ciclos em fungao da

temperatura de bulbo imido, e sio aproximadamente os tempos 6timos de operagio.

Tempo ot. do ciclo [min|

Thu [°C|

fig. 8. 11. Tempo de ciclo otimo.
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Capitulo 9

Conclusdes e recomendagdes

Conclusdes

1.- Os objetivos perseguidos no presente trabatho foram totalmente atingidos:

Foi efetuada a simulacio do sistema em regime permanenie. Os resultados da simulagfo foram
comparados com os valores médios obtidos via experimental com uma margem de erro estreita
(menor de 10 %). As maiores diferencas sdo devidas a dificuldades de uma rigorosa avaliaco
dos coeficientes de transferéncia de calor em alguns dos trocadores, ex. os trocadores de calor
evaporativos (condensador, absorvedor e resfriador de solucdo pobre)

Foi efetnada a simulagio dindmica do evaporador. Esta simulagdo atingiu ¢timos resultados,
representando com boa acuidade o processo de formagdo de gelo. O processo de degelo foi
simulado através da quantidade de calor necessdria para o aquecimento da massa metilica do
evaporador. Nio levando em conta a massa interna de amdnia de amlnia, produto da
impossibilidade de determinar com exatidio os volumes interno do trocador, teve uma
pequena diferenca respeito do real. Através de um recurso alternativo, calculando a energia
necessdria para o degelo através do fluxo de vapor de amoOnia empregado para este fim,

comprovou-se que o modelo estabelecido era aceitivel.
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Foi estabelecido o modelo em regime transiente do resto da instalagdo e acoplado ao regime
transitério do evaporador, resultando na simulagdo dindmica do sistema. A simulagio atingin
bons resnltados com diferencas menores que 20 %. Alguns erros relativo atingiram valores
altos devido, como foi explicado anteriormente, 2 impossibilidade atual de melhores avaliagbes

dos coeficientes de troca de calor.

A respeito da operagio da méaquina pode-se concluir o seguinte:

O Coeficiente de Desempenho (COP) real de 41,3 % ¢é relativamente baixo com respeito a0
te6rico de aproximadamente 45 % obtido a partir da simulagdo para as mesmas condigdes
externas, e bastante baixo com respeito ao esperado de projeto, com valor de
aproximadamente 50 %.

A comparagio entre a baixa eficiéncia relativa externa de 15 % e a eficiéncia relativa interna de
aproximadamente 35 %, valor esperado, de acordo com o8 encontrados na literatura para
sistemas sirnilares, sugere a existéncia de grandes diferengas entre as temperaturas internas do
ciclo e as temperaturas das fontes externas, produto de problemas construtivos.

A retificacio ndo estd sendo efetiva devido 4 alta temperatura do vapor de amdnia saindo do
retificador. Isto é conseqiiéncia da alta temperatura do meio de resfriamento (solugao rica) do
vapor retificado.

Todos os problemas acima colocados s&o minimizados com o desenho 6timo do absorvedor de
tipo evaporativo que possui 0 sistema. Observando a temperatura a saida do absorvedor nota-
se que esta é muito alta, aproximadamente 43°C ao invés de 35°C, como era esperado do
projeto. Com isto a temperatura do vapor retificado ndo consegue baixar até 40°C,
temperatura necessiria para uma adequada retificacio do vapor destilado. Este fendmeno faz
também inefetiva a recuperagao do calor de retificagio e diminui a efici@ncia dos processo de
gvaporacdo ¢ absorgio.

A partir do modelo do evaporador se comprovou que o parfmetro de maior relevincia no
processo de fabricagdo de gelo € a temperatura de evaporagéo. A medida que esta diminui a
espessura de gelo aumenta de forma considerdvel. De outro lado uma temperatura muito baixa

de evaporagio diminui 0 COP da instalagio e portanto a capacidade de produgdo de gelo,
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além de aumentar a demanda de energia para o processo de degelo. Entretanto, sendo o
absorvedor e 0 condensador trocadores de calor evaporativos o desempenho da miquina é
sensivelmente dependente da temperatura de bulbo dmido. Um incremento desta temperatura
faz diminuir de forma considerdvel o desempenho do sistema.

A simulacio da instalagdo em regime transiente permitiu englobar as carateristicas da
construtivas da miquina com o seu desempenho e producao didria de gelo, e determinou quais

os tempos 6timo dos ciclos de operagio em fungio dos parametros externos.

Recomendagies

Muitos dos equipamentos experimentais com que conta o sistema atualmente, foram
colocados durante a realizacdo desie trabalho. A colocagdo e posta o ponto destes equipamentos
para a correta operagdo do sistema de medigGes e a operagdo estdvel da méquina levou
considerdvel esfor¢o € tempo.

Por estas razdes ndo se conseguin aprofundar ainda mais a avaliagio experimental dos
coeficientes de transferéncia de calor ¢ massa de alguns dos trocadores mais relevantes da
méquina.

Com poucos recursos poder-se-d estabelecer um sistema de medicdes completos para a
determinacio mais rigorosa das carateristicas dos trocadores relativas & transferéncia de calor e
massa, principalmente nos trocadores de calor evaporativos.

Atualmente hd um trabalho de tese de doutorado que visa a modelagem do grupo gerador de
amdmnia. Com este trabalho mais detalhado poderd ser atingido um seguimento mais acurado da
operagio do sistema com respeitc a um de seus componentes mais complexos, ¢ onde aparecem as
maiores irreversibilidades, segundo foi comprovado em trabalhos anteriores.

Outro trabalho a ser feito seria o aprofundamento na caracterizagdo dos trocadores de calor
evaporativos operando numa mesma torre de resfriamento. Esta ¢ uma solugdo bastante
econdmica onde vale a pena investir esforgos para diminuir 0s custos de materiais e de operagéo.

Com a integragao dos trabathos acima aos modelos aqui obtidos ter-se-4 uma ferramenta
eficaz para o desenho e avaliagfo da operagdo em regime permanente ou transiente destes sistemas
de absorcdo que empregam o par 4gua - amdnia, para as mais diversas condi¢Oes externas.
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ANEXO I: Vista geral da instalagao
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ANEXO |I: Carateristicas dos principais componentes do sistema.

Condensador, Absorvedor e Resfriador de solu¢do pobre:

Estes trés componentes encontram-se localizados dentro de uma mesma torre de

resfriamento evaporativa, Este conjunto € uma adaptacio de um condensador evaporativo do tipo

CE-70-60 (segundo denominagdo MADEF), que apresenta as seguinies caracteristicas:

Capacidade: 79 kW.

Dimensdes externas: 1 bloco de 2x0.5x0.655 n7.

Vazio de ar: 3 m’/s.

Vazao d’4gua: 0.0022 m’/s.

Superficie de troca de calor: 17 serpentinas de 1.25 m’, distribuidas da seguinte maneira:
e Condensador: 8 serpentinas — Ac = 10 m”.

e Absorvedor: 7 serpentinas — Aa = 8.75 m’.

o Resfriador de solugio pobre: 2 serpentinas — Arsp = 2.5 m’.

Poténcia consumida pelo ventilador: 0.75 kW,

Poténcia consumida pela bomba: 0.38 kW.
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Subresfriador de aménia:

Este componente consiste num trocador de calor de tubo e carcaga, construido em ago
carbono, zincado termicamente, sem isolamento, com quatro passes pelo lado dos tubos, por onde
escoa a amdnia liquida, e um passe na carcaga por onde escoa o vapor. S30 12 tubos de ago com
didgmetro externo de 0.01905 m, com aletas externas conformadas nas paredes dos préprios tubos.

Estes tubos apresentam enchimento consistentes em barras de sec¢ao retangular de

0.0095x0.0095 de aluminio. A 4rea de transferncia de calor é estimada em ASR =2.6 .

Evaporador:

O evaporador forma parte de um gerador de gelo do tipo GGD 0520 (segundo denominagao
MADEF). Este evaporador € do tipo inundado, corn tanque separador horizontal na parte superior
desde onde € distribuida a amonia liquida aos tubos trocadores de calor(tubos evaporativos), ¢
aonde retorna o vapor formado nestes 1iltimos.

Os tubos evaporativos consistem em ¢inco tubos verticais anulares de 2 m de cumprimento e
didmetro exterior de (.1 m com 0.005 m de espessura. Estes s80 conformados em ago carbono
zincados termicamente. A amdnia escoa evaporando na secgdo anular interior, entanto que a dgua

escoa como filme descendo nas paredes externas das superficies exteriores e interiores dos tubos.

A superficie de troca de calor & de Ag = 6 m’.

Desorvedor (Expulsor):

Este trocador € de tubo e carcaga vertical, isolado termicamente, onde a solugdo de amdnia
£scoa num passe na carcacga, e 0 vapor condensa num passe no interior dos tubos. Apresenta 130

tubos de 0.0254 m de didmetro exterior de aco carbono, 0 que assegura uma superficie de

transferéncia de calor de A, = 7.3 m”°.
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Coluna destilagcdo-retificagcdo:
A coluna de destilacio consiste de uma seccfio entre 0 desorvedor e a coluna de retificagio,

com 0.25 m de cumprimento e didmetro de 0.314 m preenchida de anéis rashing de ago carbono, -

isolado, onde a solugio rica e o refluxo do retificador entram na parede superior € escoa em

contracorrente com o vapor formado no desorvedor.

Retificador:

Este consiste num trocador vertical de tubo e carcaca, onde 0 vapor proveniente do
desorvedor, entra no interior dos tubos onde escoa ao tempo que condensa parciaimente. Os tubos
sdo preenchido de anéis rashing de aco, para aumentar a superficie de troca de massa entre o

liquido que desce na forma de refluxo ¢ © vapor que entra nos tubos.

A solugfo rica que resfria o vapor escoa pela carcaga trocando calor em contracorrente com
este. Estando o trocador constituido de 48 tubos de 0.0127 m, a superficie de transfer€ncia de

calor é de Ag = 2.4 m”.

Trocador de calor solu¢cdo-solugdo:

Este consiste num trocador de trés tubos em um, com distribui¢ao triangular dos tubos
interiores, por onde circula a solugio pobre & quente proveniente do desorvedor. A solugdo rica

entra a0 trocador depois de ter trocado calor no retificador, e flui em contracorrente com a

solugdo pobre.

Estando o trocador formado por 20 corpos com 3 tubos cada um, possui em total 60 tubos
com didmetro de 0.0127 m e cumprimento de 2.97 m, apresntando por tanto uma superficie de

troca de calor Ass =7 m”.

Bomba de solucéo:

A bomba € de deslocamento positivo, marca HIDROMAR, modelo BH 6100, a qual foram
feitas algumas modificagdes, ex: 0s trés pistdes que possui foram niquelados superficialmente para
aumentar a resisténcia ao desgaste ¢ oxidacdo, e 0s assentos das vilvulas de borracha, foram

substituidos por assentos de teflon.
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Recebedor de aménia:

Este consiste de dos cilindros verticais de 0.1524 m de difmeiro e 1.2 m de comprimento unidos pela
parte superior (vapor) e pela parte inferior (liguido). Nestes € coletado toda aménia condensada que vai ao
processo de evaporacdo, assegurando a alimentacdo continua de liquido € a pressdo constante no

evaporador.
Estes também possuem visor de liquido, que ajuda, através de um jogo de véilvulas a medir a

quantidade de aménia que estd sendo condensada, e a quantidade que estd sendo evaporada, além de

ajudarem no processo de enchimento da instalagao.

Recebedor e solucao forte:
Este consiste de um cilindro horizontal de 0.314 m de difmetro ¢ 2 m de comprimento

colocado 2 saida do absorvedor, o que sempre garante um nivel de liquido para a correta operagao

da bomba de solucio.
Apresenta visor de nivel, que ajuda a conhecer a operacdo da méquina, principalmente do

absorvedor e da bomba. Possui uma vélvula para purga de ar do sistema, e para a injetar a carga

de 4gua destilada no sistema.
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ANEXO IlI: Sistemas de medigoes e aquisi¢ao de dados.

Na introdugdo do trabalho foi estabelecido um esquema (fig. 1.3), onde sfo apresentados
os diferentes pontos de medi¢io da pressdo, temperatura ¢ fluxo de massa e densidade. Aqui é

apresentado o sistema experimental com mais detalhes.

Medicido de temperaturas.

As temperaturas sdo medidas nos diferentes pontos através de termopares do tipo cobre-
constantan, 0s quais $do0 colocados em pocgos enchidos com Gleo té€rmico, e estdo situado nos
seguintes pontos, acorde com as figura .1 e 1.3.

- Ponto 3: Saida da solucao pobre do desorvedor.

- Ponto33: Saida da solu¢do pobre do trocador solugfo-solucio.
- Ponto 34: Saida da solugfo pobre do resfriador evaporativo.

- Ponto 25: Saida da solugfo rica do absorvedor.

- Ponto 29: Entrada da solucdo rica no retificador.

- Ponto 30: Saida da solugao rica do retificador.

- Ponto 31: Entrada da solug#o rica no trocador solugfo-solugdo.
- Ponto 32: Saida da solugdo rica do trocador solugao-solugdo.

- Ponto 14: Saida do vapor destilado do retificador.

- Ponto 17: Liquido de amdnia a saida do condensador.

- Ponto 18: Saida da am&nia liquida do sub-resfriador.
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- Ponto 21: Safda do vapor de amdnia do evaporador.

- Ponto 22: Safda do vapor de amdnia do sub-resfriador.

Medicado de pressoes.

As presstes sdo medidas atualmente em seis pontos da instalag@o, ¢ nos restantes pontos a
pressdo & estimada a partir dos célculos de perdas de carga em trocadores e tubulacfes, como €
apresentado no anexo X. Os pontos de medigéo séo:

- Ponto 14: Saida do vapor do retificador.

- Ponto 16: Pressio no condensador.

- Ponto 21: Pressio no evaporador.

- Ponto 26: Pressdo do absorvedor.

- Ponto 22: Saida do vapor do subresfriador.

- Ponto 36: Vapor de aquecimento na entrada do desorvedor.

Medigdo de fluxo de massa e densidade.

Além da medigio do fluxo de massa, este instrumento oferece o fluxo volumétrico, a
densidade e a temperatura do fluido. Estes medidores trabatham baixo o principio da forga de
Coreolis para a medigao do fluxo de massa em liquidos. Uma explicacdo detalhada deste principto
de trabalho pode ser encontrada no libro sobre instrumentagdo de Kamal (Kamal, Gongalves e
Benevenuto, 1998).As mediges sdo efetuadas em dois pontos:

- Ponto 17: Saida da amdnia do recebedor do condensador.
- Ponto 33: Saida da solugio pobre do trocador solugdo-solugdo.

Com as mediges nestes dos pontos, podem ser determinados, através do balango de massa
e de massa de amdnia, o fluxo de massa € a massa de amOnia da solugdo forte. Foram selecionados
estes dos pontos, devido a que o0 erro na medigdo € proporcional a quantidade de massa, e estes

sio os menores dos wés fluxos gue circulam na instalagao.

Estimacdo da concentracdo.
Através do conhecimento da densidade e da temperatura do fluido medidos diretamente no

ponto experimental, e estimando a pressdo, pode-se determinar a concentragdo no ponto, atraveés
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do algoritmo iterativo de Newton para a solugdo de uma equacdo ndo linear. Para isto &

empregada a fungao do volume especifico (reciproco da densidade), apresentada no anexo XI.

Placa de aquisicdo de dados.
Todos os dados tomados na instalagdo atraves dos sensores correspondentes sdo coletados
através de uma placa de aquisiciio de dados com as seguintes caracteristicas:
- Marca: LYNX TECNOLOGIA ELETRONICA LTDA.
- Modelo: CAD 12/13.
- Canais: 32 entradas simples ou 16 diferenciats.
- Resolugio: 12 bits (4096 niveis).

- Tempo de conversdo: 32 ms.

Conversor de sinais.

Ap6s serem coletados os dados experimentais na placa de aquisi¢do, como sinais elétricas
analdgicas, estas deverdo ser convertidas a sinais digitais, para serem processadas no computador
digital. Para isto é empregado o conversor de sinais analdgico — digital, que possui as seguintes

caracteristicas:
- Marca: LYNX TECNOLOGIA ELETRONICA LTDA.

- Modelo: PCX 0802.

- Canais: 8 entradas configurdveis através de um conjunio de impé&dancias, podendo ler tensdes
dex 10V, 25V, 25V, 22V, +1V, £05V,x20.1 Ve correntes de 0-5 mA ou 0-20 mA,
com termopares tipo J, K, T, Se R.

- Ajuste de zero e saidas de 0-5 Vou x5V,

- Sensor de temperatura interno.

Software

O software empregado para o processamento de dados possui as seguintes caracteristicas:
- Marca: LYNX TECNOLOGIA ELETRONICA LTDA.
- Modelo: AQDADOS - versio 5.1.



Interface homem - méquina simples através de “menus”, permitindo a configuragdo e
programacio dos canais de entrada, armazenamento em disco em tempo real, impressao de
relatérios, visualizacio dos dados de até 4 canais em tempo reais, etc.

Permite manipulagio dos dados, construindo gréficos, separando ou eliminando trechos,
alteracio de valores individuais, reducdo da taxa de amostragem, avaliacdo de miximos ¢

minimos de um trecho, drea sob a curva, média e desvio padrio de um trecho de dados, etc.
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ANEXO 1V: Trocadores de calor evaporativos.

-

Nestes trocadores evaporativos o fluido dentro dos tubos € resfriado utilizando o calor
latente de evaporagdo. O calor ¢ transferido desde o fluido a dgua, da qual o calor sensivel e
latente sdo transferidos ao fluxo de ar. Assim, o mecanismo de troca de calor compreende a
transferéncia éntre trés tipos de fluidos diferentes, além da transferéncia de massa e energia na
troca de calor latente.

As teorias para o desenho dos condensadores evaporativos e dos resfriadores evaporativos
$40 muito préximas uma da outra. A principal diferenca entre o condensador evaporativo, para um
fluide composto de uma substincia pura, e o resfriador evaporativo, € que a temperatura do fluido
de trabatho é considerada constanie no condensador, enquantc que no resfriador esta normalmente
varia entre 5 ¢ 20°C. A roudanga na temperatura do fluido no resfriador evaporativo traz algumas
complexidades que ndo acontecem no caso do condensador evaporativo.

O algoritmo de cdlculo a seguir é baseado no trabalho de Webb (1984). Este parte das
hip6teses de Merkel, que coloca como hipdtese fundamental a diferenga de entalpia do ar como a
forca motriz no processo de transferéncia simultdnea de calor € massa nos sisternas ar-vapor
d’dgua. Esta teoria é aproximada, e alguns especialistas nesta temdtica trabalharam ja com
modelos mais rigorosos (Leidenfrost e Korenic, 1982), porém a inddstria destes trocadores de
calor evaporativos prefere a teoria aproximada antes da rigorosa, segundo constata-se na literatura

especializada (Webb, 1984).
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Esta teoria aproximada de Merkel tipicamente inclui as seguintes consideragdes:

- O fluxo total de calor é obtido em termos da diferenca de entalpia do ar umido. Esta
aproximagdo, eq. (AIV-2), € charnada equagdo de Merkel.

- A massa d’4gua evaporada nio & considerada na equagio de balango de energia. Também nio
sio considerados os efeitos de perda de dgua devido aos arrastes.

- A entalpia do ar tmido € funcdo da temperatura de bulbo tmido. Uma avaliagio mais exata
calcula a entalpia do ar como uma fungdo da temperatura de bulbo seco e da umidade.

- A resisténcia do filme liquido nfio é considerada, pelo que a entalpia do ar saturado € avaliada na
temperatura da massa d’4gua ao invés da temperatura do filme de 4gua.

Com o emprego do computador nio & mais preciso fazer uso das trés primeiras
aproximagGes, mas devido 2 dificuldade de predizer teoricamente ou obter experimentalmente a
resisténcia térmica do filme de dgua, a quarta considerago é normalmente utilizada na andlise
destes processos evaporativos.

Também sio assumidas as seguintes hipdteses:

- As serpentinas estdo completa ¢ uniformemente molhadas.
- Uniforme fluxo de ar através da area de se¢io transversal.
- Os coeficientes de transferéncia de calor e massa sdo constantes dentro da regifio dos tubos.

Com estas condicGes preestabelecidas as equagdes que seriam utilizadas tanto para desenho
como para avaliagdo destes trocadores so as seguintes:

- Balanco global de energia,

O calor é transferido do fluido a ser resfriado para o ar, o qual entra a uma temperatura de
bulbo Wimido Ti. A entalpia do ar na entrada do trocador & facilmente determinada, ¢
empregando este balanco de energia, pode-se calcular a entalpia do ar a saida, que

desconsiderando a massa de dgua evaporada tern a forma:
- Condensador: ma (h,, —h, )=m: AH, (AlV-1a)

- Resfriador: ma(h,, —h_ ) =C,(T, - T.) (AIV-1b)
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onde:

m o —> fluxo de ar (kg/s)
h, — entalpia do ar na entrada do trocador (kJ/kg)

h.» — entalpia do ar na safda do trocador (klkg)

m . — fluxo de refrigerante a condensar (kg/s)

AH, — variagio de entalpia no condensador (kJ/kg)

C;— capacidade calorifica do fluido (kW/C)

Tn— temperatura do fluido de trabalho na entrada do trocador (°C)

Ty — temperatura do fluide de trabalho na saida do trocador (°C)

Estando a 4gua circulando dentro da torre, esta entra ¢ sai do bloco de serpentinas na
mesma temperatura, pelo que a entalpia desta ndo entra na equagao de balango anterior. Se for
incluida a massa d’dgua evaporada, 0 termo m,(Wa2-Way) deverd ser adicionado ao lado direito
das equagdes (ATV-4). W, € a umidade relativa do fluxo de ar.

- Transferéncia de calor e massa na interfacedgua-ar,

A transferéncia de calor e massa desde a interface dgua-ar ao fluxo de massa de ar € dada

pela eq. (AIV-2), que em forma integral &:

*A har2
= = NTU ATV-2
= | e h ) (AIV-2)

harl
onde:
K., — coeficiente de transferéncia de massa (kg/s/nf)
h; — entalpia do ar saturado a temperatura da interface agua - ar (kJ/’kg)
A —> Area infinitesimal de troca de calor do ar (nf)
har — entalpia local do ar (ki/kg)

NTU — Niimero de unidades de transferéncia.
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Este NTU é andlogo ao valor UA/Cyi tipicamente utilizado no desenho de trocadores de
calor, onde Cpin ¢ 0 menor valor dos mCp dos dois fluidos que passam através do trocador de
calor.

Para integrar a cq. (AIV-2) parte-se da hiptese que a temperatura do filme de dgua &
constante ao longo de sua queda através das serpentinas, pelo que hi € constante em todos os
pontos ao longo do trajeto do ar. Esta suposicdo pode-se considerar vilida para o condensador
que opera a temperatura constante (ou quase constante). Para o caso dos resfriadores, Mitzushina
(1967) demonstrou experimentalmente que a variagio da temperatura do filme d’dgua nestes
equipamentos estd préxima aos 2°C ou menos, pelo que a suposicdo de temperatura constante da
dgua é uma boa aproximagio para estes trocadores.

Para h; constante a integracio fica:

® A h —
Rea™A 1y T :ﬂ“ (ATV-3)
Mar i ar?

Esta expressao sintetiza em principio toda a teoria aproximada para o desenho destas
instalacdes, e se explica da seguinte maneira: O termo da esquerda € chamado de NTU disponivel
da instalagdo devido a que K, estd determinado pela geometria (configuragdo) das serpentinas e
os regimes de fluxo do ar e da 4gua. A € a drea fisica de transferéncia de calor da instalacdo, € 0
fluxo de ar (ma) & imposto pelo ventilador. Ou seja, séo caracteristicas préprias do desenho do
trocador.

Por outro lado o termo da direita € chamado de NTU requerido porque dada certas
condictes térmicas da interface (temperatura do filme de dgua) e a temperatura de bulbo mido do
ar ambiente (na entrada da torre), que fixa o valor de he, € necessdrio atingir o valor de h,» que
feche o balango da eq. (AIV-1).

Para resolver esta equacio € necessario avaliar o valor local de (hi-h.) ao longo do caminho
do ar pelas serpentinas. Para isto sd0 necessdrias duas equagdes: balanco de energia na interface,

que define a entalpia do ar hy como uma fungio da temperatura do meio a ser resfriado; e a
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equagio que relaciona a entalpia do ar na interface h; com a entalpia do ar 2 temperatura local do

fluido (balango de energia na interface).

- Balanco de energia na interface,

T:

ou
Tt

har

Fluxo de ar
M Film e d'dgua

fig AIV-1. Processo de transferéncia através do filme d’agua.

Na figura AIV-1 se observa a representagio grafica do processo de transferéncia de calor e
massa através do filme d’dgua. Partindo desta figura pode-se fazer um balanco diferencial de
energia na interface dgua - ar, onde desconsiderando a massa de dgua evaporada, como no caso do
balango global de energia, fica:

- Condensador: m,dH, = m_dh (AIV-4a)

- Refriador: C.dT; = m dh, —C,dT, (ATV-4b)
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O termo adicional C.dT., na equagio AIV-4b aparece devido & variagdo local da entalpia da
4gua ao passar pelo banco de serpentinas. Como se pode notar no esquema da figura AIV-2, que
representa o perfil de temperaturas num resfriador evaporativo, na regiio superior do banco ©
filme d’4gua é aquecido, e na regido inferior € resfriado. Este termo ndo aparece na equagao

(ATV-1b) porque a temperatura da d4gua 4 entrada e 2 saida das serpentinas sao ignais.

Ts

temperatura

fundo Fileras de tubos topo

fig AIV-2. Perfil de temperaturas no resfriador evaporativo.

- Entalpia de ar na interface dgua - ar,

Esta equagio define o valor local de (hi-hy) ao longo da trajetGria do ar. Uma equagio
contendo este termo pode-se obter substituindo o termo Ky(h-ha)dA pelo termo Madhy € he{Te
T) pelo lado esquerdo das equagbes (AIV-4), onde Ts ¢ a temperatura do filme d’dgua na
superficie das serpentinas, a qual ¢ desconhecida. Esta incGgnita pode ser evitada escrevendo a
equagio em termos do coeficiente global de transferéncia de calor, € assumindo que a temperatura
de interface Ti pode ser substituida por Ts, assim q = UA(T:T:), onde T € a temperatura do fluido

no interior dos tubos (T, para o caso do condensador). O coeficiente U, fica definido como:
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D D
LI [ S oA e L (AIV-5)
b, D, K. D, h

- U, ~ coeficiente global de transferéncia de calor [kW/nt/°C]

- h; - coeficiente pelicular intemno de troca de calor [KW/nf/°C]
- D, — didmetro externo do tubo [m]

- D; — diimetro interno do tubo [m]

- t — espessura da parede do tubo [m}

- K. — condutividade térmica da parede do tubo [kW/m/C]

- hy, — coeficiente pelicular externo de troca de calor [kW/nf/°C]

- R — Resisténcia pelas incrustagdes [nf°C/kW]

Utitizando a equagio (AIV-5) pode-se substituir o termo da esquerda das equagdes (AIV-4)
pelos termos Uy(T-T)dA e Us(TeT)dA, respetivamente. O resultado desta modificagdo das
equagtes (ATV-4) &

- Condensador: U_(T, - T)dA =K_(h, —h_)dA (AIV-6a)

_Resfriador:  U,(T, ~T.)dA = K_(h, —h,)dA - C,dT, (AIV-6b)

Pode-se demonstrar, a partir da conjuga¢do das equagdes anteriores, que as relagdes entre as

variiveis de desenho e operagio, para estes trocadores evaporativos, fica da seguinte maneira:

h. —
- Condensador: mAH, 1 _m, In[h' E”‘} (AIV-7a)

o 3 i m
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U, (T,-T,

4] 1

T, =T h.—h
- Resfriador: &ln{ fl ')= My ln( B J (AIV-7b)

Com estas duas ultimas equagQes junto 2 equacio (AIV-3) e equacio que relaciona hi com a
temperatura do filme d’dgua (b = f(T3)), e conhecendo todos os pardmetros térmicos e

coeficientes de transferéncia de calor ¢ massa ¢ possivel desenhar ou avaliar este tipo de

instalacédo.

Algoritmo para simulacédo

Para a simulacdo destes trocadores € estabelecido o seguinte algoritmo:

1.- Calcula-se NTU disponivel, agsociado com o fluxe d’agua de resfriamento:

NTU? = Kath (ATV-8)
m

ar

Ka € avaliado pela seguinte equagio (Webb, 1984):

K, a
G

ar

=(254¢ - 02)Re "' Re, "D ¢ (AIV-9)

w

onde:

a — 4rea de superficie por unidade de volume [nf/m’]
G, > velocidade da massa de ar [kg/slmz]
Re, — nitmero de Reynolds para ¢ fluxo de ar

Re, — nimero de Reynolds para o fluxo de agua
2.- Estabelece-se o fluxo de substincia a ser condensada ou resfriada {m, ou my¢), comecando o

célculo iterativo a partir da suposicao inicial da temperatura de condensacio on de saida do fluido

a ser resfriado (T ou Ty).
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A partir da equagio (AIV-1) pode-se calcular a entalpia do ar a saida do trocador, para as
condicoes de operagio estabelecidas nesta primeira iteragao, calculando assim a temperatura de
equilibro do filme d’4guaTy (T3, através da equagdo (AIV-7).

A entalpia do ar saturado pode ser calculada a partir da temperatura do ar através da

equacio (Webb, 1984):

e = ((168.9737+(T*(T*(T*(T*(T*(T*0.4244e-10-0.6294e-7)+
0.1849e-4)+0.14572-2)-0.1075)+62.2092)))/(212-T))/4.2995e-04

Po = 101325;

Pp = PO*pot((1-0.6875e-5*E),5.2561);
Ws=0.622*(Ps/(Ps-Ps));
hea=(4299*(T+Ws*(2501-1.805*T) +7.6866)/4.2995¢-04;

3.- Calcula-se NTU requerido:

NTU® = In——= (AIV-10)
hi - har2

4.- Compara-se NTUP com NTUY, se a diferenca entre estes ndo cumpre a exigéncia estabelecida

no algoritmo de simulagdo a iteragao continua, agora com novos valores de T, e Tr.

Método gréfico de desenho e avalia¢do

Os processos de transferéncia de calor associados com cada um dos trocadores evaporativos
podem ser representados no diagrama entalpia vs. temperatura (carta psicoméirica), como pode
ser observado nas figuras AIV-3. e AIV-4, respetivamente. Cada uma destas figuras mostra:

i) A linha de saturagio do ar, hy(T;), porque o ar € saturado na interface dgua-ar, b; = hga.
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i) A linha de operacéio do meio sendo resfriado. Esta linha define a entalpia do ar misturado (hy)
como uma funcio da temperatura do meio sendo resfriado. A inclinagdo da linha de operagio (S,)
¢ definida mediante a solu¢do da equagdo do balango de energia na interface (equagio AIV-4)

para o termo dh,/dT. O valor desta inclina¢io para cada trocador é:

dh

-Condensador: S, =—2-=ro (AIV-1la)
dT,
d

- Resfriador: S, = By = = + Cu 1, (AIV-11b)
dT;, m, m, dT;

A equacdo (AIV-8a) mostra que para o condensador S, = 8, porque no processo de
condensagdo a temperatura permanece constante. A equagido (AIV-8b) mostra que S, varia com a
posigdo vertical no banco de serpentinas, devido a que o filme d’dgua pode ser aquecido ou
resfriado na medida que atravessa o banco.
iti) A linha de enlace: Os valores de entalpia b e h, no termo (b — h,) sdo avaliados & temperatura.
local da interface (T)) e as temperaturas locais do fluido (Tw:,Ts, ou T.). A equacio (AIV-6) pode
ser resolvida para (h; - ha)/(Ti- T¢) = S1. A linha de enlace € a linha de inclinagdo St que intercepta
a curva de saturagfio, heTe:). € a linha de operagdo em h.(Ty). Os valores de St obtidos da

equacdo (AIV-6) sdo:

- Condensador: S, = A (AIV-12a)
Km
dT,
- Resfriador: S;= Yo + 1_GC, dT, (AIV-12h)

"Km T -T, Km dA

Equacao (AIV-9a) mostra que para o caso do condensador o valor de St é constante,
enquanto para ¢ resfriador evaporativo St varia com a distincia ao longo da trajetéria do ar no

banco de serpentinas.
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fig. AIV-3 Processo de condensacio.
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fig. AIV-4. Processo de resfriamento evaporativo.
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ANEXO V: Processo de evaporacao.

O processo de evaporagdo que se apresenta nestes tipos de mdquinas térmicas de absorcio
dgua - amdnia ¢ mais complexe do que o processo de evaporagio correspondente nas miquinas
que operam sob o principio da compressdo mecinica, fundamentalmente pelo fato de que nas
primeiras a eficiéncia do processo de evaporagao depende diretamente da eficiéncia do processo
de retifica¢do, que acontece de forma simultdnea na propria maquina.

Se a mistura do absorvente ¢ ¢ refrigerante for ideal, ou seja, se ndo existira pressdo parcial
do absorvente no vapor, pudera-se obter refrigerante puro a partir do processo de separagio que
tem lugar no gerador. Este refrigerante puro evaporaria e condensaria a temperatura constante,
como nos sistemas de compressio.

Neste caso aqui estudado, é empregado um par de substincias (4gua-amdnia) que tem os
pontos de ebuligdo respetivos muito perto um de outro, pelo que sempre uma pequena parte do
absorvente (4gua) sai do gerador, em forma de vapor, junto ao vapor refrigerante (ambnia). Isto
faz com gue os processos de evaporagdo e condensacio nio se efetuem a temperatura constante,
mas numa faixa de temperaturas, cuja amplitude estard em correspondéncia com o contetido de
dgua no vapor de amdnia refrigerante, que em Wltima instdncia dependerd da eficiéncia do

processo de retificacio.
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Assim, a evaporacio comeg¢a a uma temperatura mais baixa do que a temperatura ao final do
processo, € naturalmente esta temperatura mais alta devera ser assumida no desenho, como a
temperatura de projeto, para atender a demanda de frio.

Se T, € a temperatura de evaporacio da ambnia pura, Tor ¢ a temperatura de inicio € T 2
temperatura ao final da evaporago da mistura de dgua-amdnia, deve ser considerado que Tor < To
e que Tp, = To. Deste fato se desprende que a pressio de evaporagio Po da mistura para uma
temperatura de evaporagio determinada deverd ser menor do que a pressdio de evaporagido Po* da

amonia pura, para a mesma temperatura de evaporagao.

No diagrama da figura AV-1. pode ser observado o processo de evaporacdo sobre o
diagrama In P vs. 1/T. Neste, o refrigerante puro evapora a T, e Po*, este processo € representado
pelo ponto 20”. Caso o refrigerante liquido entre no evaporador com concentragdo Xg < 1, no
injcio evapora uma pequena quantidade de amonia pura a Po ¢ Tor (ponto 20). Neste processo a
solucdo no evaporador vai ficando cada vez mais pobre, pelo que a temperatura de evaporagao
aumenta até Tg; = To (ponto 21).

Um manémetro colocado no evaporador mostra a pressdo de evaporagao Py, € mostra uma
temperatura de saturagfio cuja leitura e errada, pois esta existe s6 no comego do processo de
evaporagido. Na medida em que o processo de evaporagio evolui, e dependendo da guantidade
d’dgua na solu¢do, a temperatura de evaporacdo pode aumentar de forma considerdvel, nao

satisfazendo as condig@es do projeto.

1111)1

Po

W

1 ! Ll
T To Toz Ta /T

fig. AV-1. Processo de evaporagio da solucao.
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A presencga de 4gua na amdnia destilada apresenia outra grande desvantagem referenie ao
processo de absor¢do. Estando a temperatura de absorgio determinada pela dgua de resfriamento
disponivel, na medida que € diminnida a pressdo de evaporagio para atingir a temperatura exigida
pelo processo, a pressao no absorvedor diminui e a concentrago cai de Xgr; para Xg, como estd
representado no diagrama através dos pontos 25° ¢ 25. Com isto a faixa de variagdo de
concentracio na maquina fica menor, fazendo com gue seja necessdrio um maior fluxo espectfico
de massa de solucdo, acarretando maiores quantidades de calor a serem trocadas e como
consegiiéncia diminuindo o coeficiente de desempenho.

O efeito de maior importancia devido a presenga do absorvente no processo de evaporagio
é como se segue: a pequena quantidade d’dgua que entra no evaporador ndo evapora junto a
ambnia. Dependendo da temperatura de evaporagdo, uma determinada quantidade de amOnia fica
na forma lfquida juntamente com a dgua, formando uma solugio de concentragio X.

Devido 3 temperatura de solidificacfo tdo baixa da solugdo, a 4gua ndo congela, e com ©
tempo, a quantidade d’4gua dentro desta solugio aumenta, diminuindo sua concentragdo, e
aumentando sua capacidade de reter maior quantidade de amdnia. A amdnia que fica associada a
dgua, naturalmente ndo participa do processo de evaporagdo, e representa uma perda da
capacidade de efeito frigorifico da maquina.

Considerando P, como a pressdo de evaporacio, To, a temperatura final de evaporagéo, e
X F a concentragdo da solugio liquida no evaporador ao final do processo de evaporagdo. Pode-se
estabelecer que para cada (1-Xip) kg de dgua Xir kg de amdnia ficam no evaporador em forma de

mistura liquida sem participar do processo de evaporagio. Para cada kg de dgua a quantidade de

amOdnia é;

My, =—-=3— kg (AV-1)

Cada kg de dgua que entra no evaporador assegura 2 massa de amoOnia determinada pela
equacio acima. Esta é a quantidade de aménia que ndo evapora e que pelo tanto ndo participa do

efeito frigorifico.
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Além da perda na capacidade de refrigeragdo devido & amdnia que ndo evapora, a propria
4gua também ndo evapora, pelo que a capacidade se vé mais reduzida ainda. Para cada kg de dgua
gue entra no evaporador, a perda total devido 2 solugdo liquida que nfo participa do efeito

frigorifico seré:

Xe o1 4 (AV-2)
=X, -

Esta perda de capacidade tratada anteriormente € devida i acumulagio de dgua no
evaporador, mas a quantidade de dgua que chega ao evaporador depende da eficiéncia do
processo de retificagdo. Se a concentragdo do vapor saindo do retificador (ou gerador de vapor) e
entrando no evaporador, apés ter sido o vapor condensado totalmente, ¢ X, entdo cada kg desta

solucdo carrega (1-Xg) kg de dgua. Assim, pode-se estabelecer a seguinte proporgao:

1 1
—=(l=-X.)1— V-
s ( E)'B (AV-3)

substituindo o valor de ¢ da equag¢@o (AV-2) e arranjando a equacio (AV-3) tem-se:

— I_Xs

D=
1~ Xop

(AV-4)

O valor de 9 representa a quantidade de solugo liquida com concentragdo Xir que fica no
evaporador sem participar da produgdo do efeito frigorifico, para cada kg de solucao em forma de
vapor que sai do gerador de amdnia (ou retificador) com concentragdo Xg. Esta solucio de menor
concentragdo terd que ser retirada de forma continua o peribdica da parte mais baixa do
evaporador.

Se o efeito frigorffico produzido por cada kg de ambnia pura € denotado por go*, 0 efeito

frigorifico de cada kg de solugdo que sai do gerador serd:
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XE_XLF
[-X 5

g, =1-Mg,*= * (AV-5)

0

De todo isto se desprende que a perda de efeito frigorifico dependerd de dois fatores
fundamentais:
a) aquantidade de dgua que contem o vapor de ambnia produzido no gerador.
b) a quantidade de 4gua retida no evaporador na solucdo liquida, devido 2 temperatura maxima

de evaporac@o (Te).
O valor de (1-9) é um fator de eficiencia porque quantifica a perda de capacidade

frigorifica devido a quantidade de d4gua expulsa no gerador junto ao vapor de amdmia.

E importante esclarecer que as mdquinas frigorificas a compressdo, que trabalham com
ambnia contaminada com 4gua, podem apresentar os mesmos problemas de perda da eficiéncia no
evaporador, se nio for levado um controle adequado da quantidade de dgua contida na amdnia

com a qual € enchida a instala¢io.

Balanco de energia no evaporador.

Como foi explicado na introdugdo ¢ no capitulo 2, o evaporador trabatha em regime
transitdrio, primeiramente devido ao aumento da resisténcia a transferéncia de calor em
decorréncia da formacgio e crescimento da espessura do gelo formado nos tubos evaporadores, €
em segundo lugar devido ac ciclo de degelo gue faz aumentar a temperatura € a pressio no
interior do evaporador e aguece as paredes dos tubos evaporadores.

As conseqiiéncias que trds ao sisterna global a operacgéo transiente do evaporador s¢ podem
ser conhecidas através de uma andlise transitéria do evaporador e da mdaquina. Mas pelas
dificuldades préprias da modelagem transiente, o modelo mais simples da operagdo em regime
permanente é empregado como uma primeira aproximagio. De outro lado com o modelo em
regime permanente podem ser feitas diversas comparagdes com outras maquinas que trabalham

sob 0 mesmo principio.
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fig. AV-2. Esquema representativo do evaporador operando em regime permanente.

Para obter o modelo da operagdo em regime permanente ¢ necessdrio fazer algumas
adaptacdes 4 operacdo do evaporador. Na figura AV-2. ¢ representado esquematicamente 0
evaporador operando em regime permanente, e onde aparece uma extragao do liquido, que ¢
misturado com o vapor formado durante o processo de evaporagdo. Isto garante a concentracao
total constante como caracteristica fundamental deste processo.

A partir deste andlise pode-se deduzir a equagdo da entalpia para o fluxo de amdnia no

evaporador, operando em regime permanente:

My = My (AV-6)
myZ, =mZ, (AV-7)
m, = m, +m, (AV-g)
m,7Z, =m,X,+m,Y, (AV-9)
m,h, =mh, +m h, (AV-10)
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Combinando as equagGes acima se pode obter a entalpia de ponto 21 através da seguinte

expressio:
h, =U,h +(1-U,)h, (AV-11)
onde:
7, —X
U, =—u" e T (AV-12)
Yx - Xd My,

Qs valores das varidveis que entram na expressdo da entalpia do ponto 21 podem ser
determinadas através das equagdes de estado da solucdo. Estas estdo representadas no diagrama

da figura AV-3.

his whis

Tie

Xa Z19Yx X

fig. AV-3. Processo de evaporacio para operacio em regime permanente.

De outra parte deve-se levar em conta que a variagdo da entalpia do vapor de amdnia no
evaporador ¢ produto da troca de calor deste com 0 meio a resfriar, neste caso d4gua mudando de
fase (solidificando-se). Para que o© balango no evaporador esicja completo, este calor de

solidificagfio, assim com os calores sensiveis do gelo e da 4gua deverdo aparecer na expressao.
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Para isto € utlizado o esquema da figura AV-4., onde as fronteiras do sistema estao

convenientemente tracadas para obter a equagio de balango térmico global no evaporador, como

segue:

Vapor de Amonia
aménia Liquida
21, 19
A
MagE
% 38 Tagl
(magE—mg)
me(AT1+Ahe) |39 Tae2

fig. AV-4. Esquema representativo do balanco de energia no evaporador.
Aplicando a 1° Lei da termodinimica ao sistema da figura AV-4, pode-se escrever:

S mh- Y mh=-m,Cp, aTf, -m,ah,” (AV-13)

onde:

Cp, —» calor especifico do gelo.
A" — calor de fusdo do gelo a 0°C.

myh +mphe —myhy — (M. — m ).,

197719
0°C o (AV-14)
=-—m,(Cp, ATtTg +Ah, )
m g (hy, — hye) = m, (Cp, AT, +Cp,, AT, + Ahy, ") (AV-15)
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onde:

AT, =0-T,

AT, =T -0

Dos diagramas das figuras AV-1 ¢ AV-3 pode-se completar a andlise da eficiéncia do
evaporador, na sua operacic em regime permanente. Para isto deve ser substituido o valor de Xg
pelo valor de Z19, ¢ o valor de X pelo valor de X,. Deduz-se entdo que o fator de eficiéncia do

evaporador tem a forma:

1-Z
P=—= (AV-16)
1-X,
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ANEXO VI: Subresfriador de amadnia.

A colocagdo do sub-resfriador de aménia entes do evaporador apresenta diversas vantagens
para 0 melhor desempenho da médquina de absorcdo. Dentre destas se destaca o aumento do
coeficiente de desempenho através do aumento da quantidade de calor absorvido no evaporador.

Para notar-se o efeito direto sobre o desempenho da maquina devido a colocagdo do sub-
resfriador de ambdnia, pode-se fazer uma comparagdo da operagdo desta, com e sem este
componente.

Na figura AVI-1. estd representado o processe de evaporagdc sem pre-resfriamento da
amdnia {ou solugdo de alta concentragdo). Nesta observa-se como o processo de evaporagio
comega perto da saturagdo do liquido condensado, que € a condicio de saida do condensador.
Assim, devido & constincia da entalpia no processo de expansfo, a temperatura de inicio do
processo de evaporagio € bastante alta, precisando-se portanto maior quantidade de fluxo de
amdnia a0 evaporador para cobrir as exigéncias do projeto.

Superpondo 0s dois processos de evaporagdo {com ¢ sem pre-resfriamento), como é
mostrado na figura AVI-2. pode-se conferir as vantagens da colocagdo deste componenie. A
primeira € a diminui¢do da temperatura da amdnia i entrada do evaporador, aumentando o efeito

frigorifico especifico.
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fig. AVI-2. Processo de evaporagio com pre-refriamento da amania.

Pode-se notar da figura anterior que hd um incremento do coeficiente de desempenho
devido ao aumento da capacidade frigorifica, a qual pode ser representada pela seguinte

exXpressio:
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Qe +AQ;

COP =
Q, +2W,

(AVI-01)

onde:;
Qp —> calor subministrado no desorvedor.

W,; — Trabalho subministrados a bomba de solugio ¢ demais equipamentos auxiliares.

No subresfriador de amdnia o liquido refrigerante, antes de atingir a vilvula de expansio é
resfriado desde Ty; até Tys, enquanto que o vapor saindo do evaporador € aquecido desde T, até
T2, sem nenhuma mudanga na concentragio dos fluidos. O calor trocado entre ¢ vapor e a

solugio de alta concentragio pode-se determinar através do balango de energia:

Qsg = (hy; —h)=Cp, (T, —~Ty) (AVI-02)
ou
Qsp = (ty, — 0, ) =Cp (T, - T,)) (AIV-03)

O resfriamento do liguido e o superaquecimento do vapor dependem da razdo dos calores

especificos do liquido e do vapor respetivamente:

C
T -1, = E%Yh(Tn ~Ty) (AVI-04)

C ) .
—p—"ﬁO.S, ou seja, o resfriamento obtido no liguido é

Com amdbnia como refrigerante C
P

aproximadamente a metade do aquecimento do vapor. Isto significa que o vapor émido que sai do
evaporador pode ser secado durante o processo de subresfriamento, melhorando o desempenho do

absorvedor, o que pode ser considerada outra vantagem deste componente.
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Observando as figuras AVI-1 e AVI-2 pode-se notar a diferenca entre ambas com respeito a
colocagdo do ponto 19 na fase liquida. Desta comparagio desprende-se que com a utiliza¢do do
subresfriamento, 2 quantidade de liquido no fluxo que vai no evaporador, apés passar a vélvula de
expansdo, é muito maior ¢ de maior concentragdo do que no caso em que nio & empregado o
subresfriador, e ao final é este liquido que efetua o efeito frigorifico, pelo que esta pode-se
considerar mais uma vantagem do subresfriamento da amdnia.

Outra vantagem deste trocador, no caso especifico desta instalagdo, € que ele atua como um

amortecedor do regime transitério criado no evaporador, fazendo com que este nao afete o

trabalho do absorvedor.
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ANEXO VII: Processos de geracéo e retificagdo de aménia.

Como foi explicado no capitulo 2, devido a abrangéncia deste trabatho ndo € possivel
aprofundar nos complexos processos de transferéncia de calor ¢ massa que acontecem 1o grupo
desorvedor-coluna de destilacio-retificador, mesmo porque na atualidade nfo se conta com a
estrutura experimental necessdria para avaliacio dos coeficientes de troca térmica e de massa no
interior deste grupo.

Para s¢ obter uma boa simulagdo do sistema & importante estabelecer um modelo
matemdtico plausivel para este grupo gerador, pois o efeito frigorffico do ciclo de absorcio, e
consequentemente 0 coeficiente de desempenho, dependem diretamente da concentragio do vapor
expulso deste componente.

Na figura AVII-1. pode-se observar o efeito da baixa concentragéo do vapor expulso do
grupo gerador, especificamente do retificador. Observa-se como o efeito frigorifico diminui
dramaticamente quando a concentra¢do de amonia do vapor gerado € relativamente baixa e a
temperatura maxima de evaporagio ¢ mantida constante devido as exigéncias do projeto.

Isto implica que para manter a demanda de frio é preciso um maior fluxo de amdnia ao
evaporador, o que significa um maior fluxo de calor a ser adicionado no desorvedor para obter a

mesma capacidade frigorifica, ¢ isto consequentemente implica num menor coeficiente de

desempenho da méaquina.

242



h4 Ps

ho1
&
T m
o
v his'
Te : E
7820 X

fig. AVII-1. Processe de evaporagio em funcio da concentracio.

De outro lado nota-se que ambos os pontos 21 e 21” representam a mistura do vapor com
concentragio XGg e do liquido com concentragao XLo;. A dnica diferencia fisica entre 0s pontos
21 e 21" € precisamente as quantidades diferentes de vapor ¢ liquido em cada mistura.

Estar 0 estado final do refrigerante no evaporador na regido de mistura implica que o vapor
apresenta gotas de liguido que nfio podem evaporar, ¢ significa que a temperatura de evaporagao
o é suficientemente alta. Sendo a temperatura méxima de evaporagio fixada pelo projeto, estas
gotas de 4gua deverdo ser levadas em direcio ao absorvedor, e dependendo da construgdo do
evaporador, poderdo ser arrastadas continuamente pelo vapor, ou ser acumuladas na parte baixa
do evaporador e periodicamente retirada deste.

Além deste problemas comentados acima, o coeficiente de desempenho € diminuido
também, a0 ser afetada a eficiéncia do processo de evaporagao pela baixa concentragio do liquido
refrigerante de acordo com a andlise elaborada no anexo V.

Neste anexo sio estabelecidas as bases tericas para a criagdo do modelo matematico do
grupo gerador que é apresentado no capitulo 2. Embora a coluna de destilagio da maquina
consista em recheios de anéis rashings, estd serd modelada como uma coluna de pratos,

principalmente por ser um modelo simples (vale lembrar mais uma vez que ndo se estd

243



aprofundando nos fenOmenos fisicos que acontecem neste componente), e em segundo lugar
porque este modelo é mais geral desde o ponto de vista prético, j4 que a maioria dos métodos de
desenho ¢ avaliagio das torres de destilagio estdo baseadas no conceito de prato tedrico.

Na figura VII-2 € apresentado o esquema simplificado do grupo gerador que serd
empregado para fins da modelagem. Nesta podem-se apreciar os diferentes volumes de controle
em que é dividido o grupo gerador para anilise dos processos que neste acontece. Através destes

volumes sdo determinadas as equacgdes que constituem o modelo:

214
218
o VCVI
30
12.3 11
2 ,
L!H;:%‘-‘-‘.‘- ! o ‘V C V
e R 1 S
__ VCI
VeIV
7¢ 16
41
- vem T2 _
Ve

v 3

fig. AVII-2. Esquema representativo do grupo gerador.

Neste esquema tem-se informagdo experimental dos pontos:

- 14 — temperatura ( pressdo, concentracdo).



- 28 —> temperatura.
- 30 — temperatura.

- 3 — temperatura {concentracao).

- 36 — pressdo, temperatura.

- 37 — pressio (temperatura).

Estas grandezas colocadas acima sdo medidas diretamente. As que estdo fora dos parénieses
indicam que sdo medidas tomadas diretamente nesse ponto através do sensor apropriado, e dentro
do paréntese estdc aguelas que sdo estimados pare esies pontos, mas sdo medidas
experimentalmente, mas em outros pontos da mstalacdo, ou que podem ser imferidas diretamente,
como no Gltimo caso, onde devido ao processo de condensacdo do vapor de 4dgua puro, a
temperatura € fixada pela pressio.

Note-se que com a informacdo experimental disponivel, ndo € possivel uma avaliacio
adequada dos coeficientes de troca de calor ¢ massa dentro deste grupo de equipamentos. Assim,
partindo da andlise da operacdc de cada componente, deverdo ser feitas algumas consideragdes

para o modelamento adequado destes
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fig. AVII-3. Processo de geracao e retificagfio de amonia.

Na figura AVII-3 & representado o comportamento termodindmico completo do processo de
geragdo e retificagio de amdnia, levado a cabo no grupo gerador. O ponto 32, que representa a
solugio rica saindo do trocador solugéo-solucdo e entrando na coluna de destilagéo, aparece em
estado subresfriade, mas este poderia estar saturado, ou em estado de mistura, no caso de houver

evaporacio antecipada da solug¢o rica no trocador de calor.

Volume de controle [ (VC I):
Este volume de controle representa o balango global no grupo gerador. Através deste

podem-se obter as seguintes equagdes:

i} Balanco de massa

My =My + My, {AVII-01)
1) Balanc¢oe de massa de amdnia,

my,Z,, =m,XL,+m XG, {AVII-02)
iii) Balanco de energia,

m,h,, =m;h,;+m_ h, +Q; ~Q, (AVII-03)

Na equagio (AVII-02) é empregada a concentragio total Zs; para o fluxo de solugéo rica,
que serve como alimentagio a coluna de destilagfo, pela possibilidade de ocorréncia de
vaporizagio dentro do trocador de calor solu¢do-solugio, como foi mencionado anteriormente.
Este fendmeno poderd ser determinado calculando a temperatura de saturagdo a pressdo e

concentracio do ponto 32 e comparando-a com a temperatura real. Caso a temperatura de
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saturacio seja menor entdo existe vaporizagio (os detalhes deste fendmeno podem ser revistos no

anexo IX).

Volume de controle il (VC H):

Este volume de controle engloba o desorvedor, onde é efetuvada pela primewa vez a

separacio da ambnia. Neste podem ser deduzidas as seguintes equagtes:

1} Balanco de massa

m, —m, —m,; =0 (AVII-04)
ii) Balan¢o de massa de amdnia

m,XL, -m XG, —m, XL, =0 (AVII-05)
iii) Conservacio da energia,

m,, (h,s —hy;) =Qy (AVII-06)

(m,h, —mh;, —m;h;)=Qp (AVI-07)
v) Transferéncia de calor,

Q, = (UA), AT, (A_VII—OS)

onde:
ATp = fopDMLT
DMLT, = — s~ 12)

II{ (Tsa 3 T'z )J
(T3? -T; )

2
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Neste caso o desorvedor é constituido por um trocador de calor de tubo e carcaga vertical,
COIM UM passe para 0 vapor e um passe para a solugdo em ebulicdo. E considerado o coeficiente de

corre¢do para o DMLT ignal a unidade (fop = 1.
v) Transferéncia de massa no liquido,

T, = T,, (P, XL,)+ DEVL, (AVII-09)

O termo de desvio da temperatura de equilibric que representa a transferéncia de massa no
liquido, DEVLp, pode ser determinado experimentalmente. A temperatura real T; & determinada

diretamente, e a temperatura de equilibro T3E & determinada através da pressio e a concentragio

no préprio ponto.
vi) Transferéncia de massa no vapor,

T =T, + DEVG, (AVII-10)

Este termo DEVGp, que representa a transferéncia de massa no vapor € considerado nulo,

pela impossibilidade de se medir atualmente a temperatura do vapor a saida do desorvedor.
Vii) Equilibrio no ponto 1,

XG, = XG,.(T,.P,) (AVI-11)

Neste caso € considerado que o vapor € saturado ¢ estd em estado de equilibro

termodindmico.



Volume de controle Il (VC i)

O volume de controle III representa um recebedor onde cai o liguido proveniente da coluna
de destilacio. Devido A pouca capacidade de transferir massa e energia, pela ndo existéncia de
uma superficie de troca efetiva, é considerado que ndo hd transferéncia de calor e massa entre ¢
vapor ¢ liquido neste componente.

Assim as equagdes neste volume de controle sdo:

i) Conservagio total da massa,
m, —m, =0 (AVII-12)
m,—m, =0 (AVII-13)
i) Conservacao das espécies quimicas,
m, XL, -m,XL, =0 {AVII-14)
m,XG, —m XG, =0 (AVII-15)
i) Conservacéo da encrgia,
m,h, —m,h, =0 (AVII-16)
msh, —mh, =0 (AVII-17)

Volume de controle IV (VC V)
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Neste volame de controle encontra-se a coluna de destilagio. Aqui é importante notar que 0
projeto desta coluna, onde s¢ foram empregados recheios de anéis, nio é tipica deste tipo de
sistema, gue separa uma mistura (a0 miscivel como o par dgua-amOnia. Geralmente é empregada
coluna de pratos ou combinagio de pratos e recheios de anéis.

Nio entanto é bom lembrar que esta maquina foi concebida inicialmentie para ser operada
em barcos pesqueiros, cujo movimento, comprometia a adequada operagio dos pratos da coluna.

Através dos balangos globais no volume de controle IV podem ser obtidas as seguintes

equacoes:

1) Conservagio total da massa,

m, +m, —m,; ~mg =0 (AVII-18¥)
1) Conservagio das espécies quimicas,

myXL, +mXG, —m, XL, -mXGg = 0 (AVII-19)
iii) Conservacgio de energia,

myh, + mh, —m;h, —mgh, = 0 (AVII-20)
iv) Equilibro no vapor,

XG, = XG(T,.Py) (AVI-21)
V) Transferéncia de massa no Hqudo,

T, =T, + DEVLg (AVIL-22)
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Aqui € considerado o ponto 8 como vapor saturado em estado de equilibro termodindmico.
O coeficiente de desvio da temperatura de equilibro DEVLcp do liguide na coluna € considerado
nulo, pela impossibilidade de sua estimagio, pelo gue o liquido que saf da coluna € considerado em
equilibro com o vapor que deixa a coluna.

Evidentemente este modelo pertence a operacio de um prato tedrico, € ndo a operacio de
urma coluna de recheios, com fluxos de vapor e liquidos em contracorrentes, na qual teoricamente
o vapor a saida estaria em equilibro com o liguido que entra na coluna.

Este recurso € empregado devido a falta um modele adequado da transferéncia de calor e
massa dentro da coluna de recheio, sem o qual € muito dificil predizer a operagdo desta, e obter
matermaticamente as condigdes termodindmicas dos pontos de entrada € saida da coluna, para
serem empregados nos restantes volumes de controle.

Na figura AVII-3 aparece a representacdo do processo termodindmico que ocorre desde o
gerador até o retificador. Observe-se como aparece a linha de operagdo principal ¢ mais duas
linhas de operacdo secundarias, que unem a linha principal com as temperaturas de equilibro do
desorvedor ¢ do retificador respetivamente. Estas duas linhas representam 0§ processos nas
colunas de recheios da regiao de destilagédo e da regido de retificagio.

Para o caso do retificador, que serd analisado posteriormente, sdo conhecidos
experimentalmente o calor retirado deste, através do condensador parcial, e o estado do vapor a
saida. Entretanto, da coluna de destilagdo ndo héd informagdo experimental de nenhum pardmetro
de entrada ou saida, razdo pela qual € empregada a metodologia de coluna de pratos em equilibro
para este componente.

Esta metodologia parte das seguintes hipdteses:

1) O vapor que deixa cada prato estd em equilibro com o liquido que deixa o
préprio prato.

1) A relag@o entre o vapor, que ¢sta subinde de um prato para o seguinte, ¢ do
liquido, que estd descendo entre estes mesmos pratos, estd estabelecida pela linha
de operacao.

1i1) Processo totalmente adiabatico.
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Para a simula¢do sdo empregados tantos pratos come forem necessdrios ate atingir os
valores dos pardmetros de saida e entrada do grupo, apresentados no balango geral, 0 mais perto
possivel dos valores experimentais. Com 1Sto o diagrama termodindmico da figura AVII-3. &

transformado no diagrama da figura AVII-4.
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fig. AVII-4. Processo de geracio e retificacio de amonia empregando coluna de pratos na
regido de destilacao.

Desta forma entre os pontos 6-7 e 8-9 apresentados na figura AVII-2 sdo inserido uma serie
de novos pontos ficticios para representar oS balangos nos pratos hipotéticos que substituem o
recheio de ancis rashing da coluna de destilagdo. Cada linha obscura & esquerda da linha de

operagéo principal € a linha que representa a operagio de cada prato.

Volume de controle V (VC V)

Este volume de controle representa a regido dentro da torre onde € injetada a solucio rica
proveniente do trocador de calor solugdo-solugio. Como no caso do volume de controle 111, agui

ndo existe uma superficie efetiva para a troca de calor e massa, pelo que se considera que estes
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fendmenos ndo acontecem enire o vapor que ascende da coluna de destilaggo ¢ o liquido que

desce do retificador. Assim as equa¢des neste volume sao:

1) Conservacio total de massa,
(1-U,,)m,, +m, —my, =0 (AVI-23)
m,, —m, -U,my, =0 (AVII-24)
ii} Conservagio das espécies quimicas,
(1-U,)myp XLy, + mp, XLy, —myXLy =0 (AVII-25}
m, XG,, —mXG, - U,m;,XG,, =0 (AVII-26)
i) Conservagido da energia,
(1- Uy, yma,h,, + m,hy, ~-mghy =0 (AVII-27)
m, h, - mgh, - U,myhy, =0 (AVI-28)

Volume de controle VI (VC Vi)

O volume de controle VI representa o retificador. Este consiste de um trocador de tubo
carcaga vertical, com os tubos enchidos com anéis rashing, por onde circula e condensa o vapor,
que entra no estado 11 e sai no estado 14. Deste sio conhecidos, por via experimental, o calor
retirado do retificador através do fluxo de solugo forte que circula por fora dos tubos, ¢ ¢ estado
14 do vapor 4 saida do retificador. As equacGes que modelam 0 processo de retificagio sao:

1} Conservacio total de massa,
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m,, ~m,—m, =0 (AVII-29)

ii) Conservagio das espécics quimicas,

m, XG,, -m,XL,~m,XG, =0 (AVII-30)
1i1) Balanco de energia,

My (hyy = hyg) = Qp (AVII-31)

myh), —myh, —mph,; = Qg (AVII-32)
iv) Transferéncia de calor,

Qg —(UA) AT, =0 (AVII-33)

onde:

ATgr = frDMLTx

DMLTR - (Tn - Tso) - (Tm - Tzs)
ll’l[ (Tll B TSU ) ]
(Tm - Tzs)

Neste caso ¢ liguido e 0 vapor estdo em contracorrente, pelo que o coeficiente de correcao

do DMLTy € considerado igual a unidade (fir=1)

v) Transferéncia de massa no lado do liquido,
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T, =T, (P, XL,,) + DEVL, (AVII-34)

Vi) Transferéncia de calor e massa no lado do vapor,

T, =T, + DEVG, (AVIL-35)
Vi) Equilibrio no ponto 14,

X, =X Pl T,) (AVI-36)

Das equagBes acima deduz-se que os coeficiente de desvio da temperatura de equilibro,
devido & transferéncia de massa no liquido € no vapor, sdo considerados nulos, o que significa que
a temperatura do vapor e do refluxo sdo iguais ¢ estdo em equilibro termodindmico, e 0 vapor
saindo do retificador € considerado saturado.

Além das equagdes acima, é empregado o conceito de eficiéncia da retificagio para a

simulagdo deste trocador de calor ¢ massa. Esta e definida como:

(XG, - XG5)

n. = (AVIL-37)
O (XG—XL,,)

ou

T = ozt (AVTI-38)

m,,

Sistema de resfriamento:

O calor de retificacio pode ser extraido através da dgua de resfriamento utilizada na torre de
resfriamento evaporativa, onde estdo localizados o condensador, absorvedor e resfriador de

solucdo pobre. No entanto a solugio de projeto foi empregar parte, (ou toda) a solu¢do rica
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proveniente do absorvedor para resfriar o vapor no retificador, com isto poder-se-4 aproveitar o
calor de retificagio aumentando o coeficiente de desempenho.

Este arranjo pode ser feito se a diferenca de temperaturas entre os fluxos que trocam calor é
suficientemente grande. De todas formas ndo € recomenddvel empregar o fluxo total de solucio
rica para levar a cabo esta funcdo, se este for o caso, a solugfo rica se poderia aquecer muito no
retificador, diminuinde na mesma propor¢io sua capacidade de absorver calor no trocador
solugdo-solugdo.

Assim, a solugdo pobre indo para o absorvedor apés sair do trocador solugio-solugédo
poderia estar a uma temperatura muito alta, incrementado a carga témmica no absorvedor. Desde o
ponto de vista energético este esquema de resfriamento do vapor destilado no retificador, pode
ndo oferecer nenhuma vantagem quando comparado com o emprego de dgua da torre de

resfiamento.

Por tanto, termodinamicamente, 0 melhor arranjo para efetuar a retificacdo do vapor €
dividir o fluxo de solucdo rica saindo do absorvedor de forma que fa kg de solugdo rica flui
através do retificador, entanto que (msg-fa) flui pelo wrocador de calor solugéo-solucio.

O fluxo méaximo de solucio rica fa que pode passar pelo retificador sem afetar a operagio
do absorvedor, pode ser calculado mediante o balango de energia térmica no trocador de calor

solugio-solugdo:

(Mg — fa)(hy, —hy) = (m,, — fa)(hy, —hy) = my(h, — hyy) (AVII-39)

ou

(m,, — fa)Cpg (Ty, — Toy) = m,Cpgp (T, — Ty (AVII-40)

das equagdes acima pode-se obter:

Cpep (T, = Ty,)
" Cpsg (T, = Tp)

fa=m,, —m (AVIl-41)
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ANEXO VII: Processo de absorgao.

A fungo do absorvedor é manter a pressdo descjada no lado de baixa e dissolver o vapor
refrigerante no absorvente, de forma que esie possa retornar ao lado de alta pressdo, sem
empregar uma grande quantidade de trabalho mecénico para sua compressao.

Ambas fungGes podem ser levadas a cabo devido 2 afinidade do absorvente (dgua) pele

vapor refrigerante. A pressio mantida no absorvedor estard fixada pela natureza do absorvente,

sua concentracdo e sua temperatura.

O processo de absorgdo entre estas duas substincias € exotérmico, pelo que 0 calor gerado
deverd ser continuamente retirado para manter o préprio processo. De outro lado este calor

deverd ser liberado a uma temperatura suficientemente alta para que este possa fluir para o
sorvedouro de calor.

E importante significar 0 que € conhecido como o “grau de compressdo” que aparentemente
é levado a cabo quando o vapor refrigerante ¢ dissolvido no absorvente. Por exemplo, se 2 kg com
10 % de uma solugic de 4gua-ambnia a 49°C (volume = 0.00212 m’) absorve 1 kg de vapor
saturado de am®nia a 30°C (volume = 0.257 m’), resultars em 3 kg de solugdo com concentragio
de 40 %, que resfriada a 49°C terd um volume de 0.00355 m’. O incremento do volume do liguido

serd de (0.00355 — 0.00212) = 0.00143 m", e a relagdo de compressdo aparente serd portanto
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180. Esta alta “faxa de compressdo” demonstra a efetividade deste absorvedor como

“compressor’”.

Para calcular o calor de absorgdo deve-se conbecer o processo que sofre uma mistura

contendo 1 kg de amdnia em estado gasoso numa grande quantidade de absorvente (solugfo de

baixa concentraciio), que possui uma concentragio X, uma pressio P ¢ uma temperatura T. Este

processo pode ser descriic como sugeriu Lorenz:

a)

b)

)

d)

O gids de amdmnia superaquecido 2 temperatura T e pressio P serd resfriado até
atingir a temperatura de saturagdo Ts.
Sendo Cpg o calor especifico do gés entre T e Ts, h a entalpia do gds superaquecido e

hvs a entalpia do gds saturado, o calor liberado durante estes processo de resfriamento

de lkg de NH; fica determinado como:

Cpg(T~T,)=h—hy, (AVII-01)

O gés a pressdo P ¢ temperatura Ts condensa e durante este processe ¢ calor
latente (r = hvs-hss) deverd ser retirado. Aqui his € a entalpia do liquido saturado &
temperatura de saturacio Ts.

O liquido condensado & temperatura de saturacdo terd que ser aquecido até a
temperatura do absorvente T, que € mais alta do que a temperatura de saturacio da
amdnia pura. Sendo Cp. o calor especifico do refrigerante liquido entre as
teraperaturas T ¢ Ts, ¢ h, a entalpia do refrigerante liquido a temperatura T, a

quantidade de calor fornecida nesie processo serd:

Cp (T-Ty) =h, —hyq (AVIII-02)

O liguido refrigerante é dissolvido no absorvente e o calor de dissolugio 1

devera ser retirado
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A soma destes valores dard o calor da dissolugio total L de um refrigerante gasoso

numa mistura liquida.

L=Cpe(T-T)+1r-Cp (T-T;)+1

L=(Cps —Cp )T~ T)+(r+1)

ou

L=(h-hy}-(h -h )+ —hy+1

L=(h—h )+]

(AVII-03)

(AVIIL-04)

(AVIII-05)

(AVII-06)

Como os calores especificos do vapor e de Hquido refrigerante sfo valores praticamente

iguais, pode-se escrever que:

L=r+1

(AVIII-07)

O calor de dissolugio 1 nesta mistura € positivo, pelo que o calor de absorgéio é sempre

maior do que o calor latente de condensagfo do refrigerante puro.
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fig. AVII-1. Processo de absorg¢ao.
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Num processo de absorgao ideal existe uma condigdo de equilibrio entre o vapor refrigerante
¢ a solucio absorvente em cada ponto do processo, isto é, 0 equilfbrio é atingido em todo instante
durante todo o processo. De outro lado a presséo de saturagio da solugdo Ps € ignal a pressio do
absorvedor P, através de todo o processo.

Na figura AVIII-1. é mostrado o processo de absorgao ideal pela linha reta grossa, na qual a
solugdio fraca é enriquecida continuamente desde a concentracdo inicial X33 até a concentragao
final Xus, a0 mesmo tempo esta é resfriada desde a temperatura Ty até a temperatura Tas.

Esie processo de absor¢do ideal precisa de uma superficie de transferéncia de calor € massa
infinita, ¢ de um tempo infinitamente grande para que esies dois processns possam acontecer
reversivelmente. O absorvedor possui uma superficie bem definida de troca de calor e massa, ¢
também um tempo definido para que a solugéo absorva certa quantidade de vapor refrigeranie.

Da mesma forma que a transferéncia de calor precisa de uma diferenga de temperaturas
como forca motriz, a transferéncia de massa através da interface gds - liquido precisa de uma
diferenga de concentragdes, que pode Ser expressa atraves da desigualdade das presstes parciats.
Esta diferenca de pressdes é estabelecida entre a pressao parcial do vapor refrigerante e a pressao
parcial do vapor em equilibro como o liquido absorvente. Nas mesmas condi¢des de operagao,
esta diferenca de pressio serd maior quanto menor seja a superficie de transferéncia ¢ quanto mais
rapido acontega o processo de absorgao.

Para manter a pressido de evaporagdo, que € quase igual & pressio de absorc¢do, deve ser
provocada uma queda da pressdo parcial da solugdo absorvente. Isto pode ser feito através do
subresfriamento da soluciio. Esta & subresfriada antes da sua entrada no absorvedor, € ¢ processo
deve ser feito durante todo o tempo sob temperatura de subresfriamento.

Na figura AVIII-1. é considerado o estado 337 com temperatura Ts:” e pressio parcial da
solugdo pobre Ps;” como o estada de entrada no absorvedor. A saida da solugdo rica estd marcada
pelo estado 25 com pressio parcial Psg, concentragio X5 e temperatura Tos.

Dependendo do grau de subresfriamento da solugio pobre, a pressio parcial da mesma pode
ser menor (Ps”) maior (Ps”,P5”") ¢ até igual a pressio parcial da solugho rica Psg. O processo real
entre estados (57, 57 ou 57) e o estado 2 saida (25) pode ser mostrado por uma curva, que

apresenta carateristicas gerais que podem ser descrita como se segue: na entrada da solug@o pobre
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no absorvedor acontece uma forte absor¢do do gds que faz aumentar a pressio parcial da solugio
pobre que vai enriquecendo-se em direcao & pressido total do absorvedor Ps. Com isso, a pressao
da solugdo vai ficando perto de Pa, que € a pressdo de saturagio tedrica, e consequentemente, o
processo de absorg¢do do gds comeca a perder velocidade. De ouiro lado, devido ao resfriamento
no absorvedor, a pressdo parcial da solu¢do rica tende a cair para a pressio final Pz, Em cada
caso este processo vai depender da construgdo do absorvedor. O processo ideal de absorcido até o
estado 25 depende principalmente da temperatura da igua de resfriamento, e termina com
temperatura Ts e concentragdo Xoswor, €nquanto que no processo real de absorgdo, a solugéo rica
atinge somente a concentracfio X»s por causa da pressao parcial da solugao Tas.

Considerando-se 0 processo real de absorgio A pressdo Py, o estado final da solugio & Xos,
com temperatura Ts*. Na realidade, o estado final da solugio rica é um estado subresfriado em
relagdo a pressdo de saturagio da solugdo Pa. Assim, a diferenca entre as temperaturas Tas* e Ths
¢é o valor do subresfriamento.

Como foi explicado anteriormente a concentrag@o real da solugfio rica atinge somente o
valor de Xjs, enquanto que o processo ideal atingirta o estado Xjsieor. Com estes valores a

eficiéncia do absorvedor pode ser calculada como:

M, = B—8 (AVII-08)

Este processo real de absor¢do ndo perfeito resulta em concentragdio menor da solugio rica,
que implica um maior fluxo especifico. O fluxo especifico tedrico pode ser calculado em funcio
das concentragOes, e a eficiéncia da absorcao pode ser descrita também da seguinte forma, se Xy é
a concentragio do vapor, feo 0 fluxo de solucfo rica tedrica, e f o fluxo de solucio rica real, tem-

Se:

f =y _ 5B (AVIII-09)
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(AVIII-10)

(AVIII-11)
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ANEXO IX: Trocador de calor solugao - solugao.

Devido ao fato de que a temperatura Ts da solugio pobre saindo do desorvedor € mais alta
do que a temperatura da solugdo rica A saida do retificador (T31), é colocado o trocador de calor
solugdo-solugdo, que permite a troca de calor entre estes dois fluxos.

Com este aumento de temperatura da solugdo rica, o calor que é necessario subministrar-lhe
no gerador diminui de forma considerdvel. Considerando que esta redugio da quantidade de calor
fornecido seja AQp, pode-se estabelecer que o coeficiente de desempenho (COP) da instalagio

aumentard segundo a seguinte relacio:

Qs
COP = ATX-01
(Qp - AQp)+ X, Qu ( )

onde O representa o trabalho consumido pela bomba d solugo e pelos equipos auxiliares que

garantem a operacio adequada do sistema.
No esboco do diagrama de Merkel-Bonsjakovic da figura AIX-1 pode-se observar o efeito
do trocador de calor sobre o processo de separagdo da solugfo rica. Geralmente o trocador ¢

desenhado para que a solugdo rica possa atingir uma temperatura proxima da temperatura de

saturagio.
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Quando a solucdo rica atinge a temperatura de saturacio, o efeito de reducdo do calor
subministrado no gerador é m4ximo, mas pela possibilidade de acontecer vaporizagao da solugdo
durante certos regimes de operagao da médquina, o trocador de calor interno € desenhado para a
solugfo atingir apenas uma temperatura proxima a saturagio.

Para conhecer a existéncia de vaporizacio no trocador de calor intemo durante a operagéo
da mdquina deverd ser comparada a temperatura de saida da solugao rica com a temperatura de

saturacio desta solugdo 4 pressio do gerador, obtida através das equagdes de estado.

h ‘r o ' ' hiz
Pg_ ! :
i 1 é
! his ¥
¥ A
L]
[ ]
1
1
[ ]
jan)
: hs o
i
r =
=
1 =
1 =
1 po—
! 1
: : s
: 1 g
" T : _ y
L} T . Ll

X3 Xs2 X14 X
fig. AIX-1. Efeito do trocador de calor interno no processo de desorg¢io.
No caso de ocorréncia de vaporizagdo, também a partir das equagdes de estado podem-se

conhecer as concentragdes do liquido e do vapor da solugio em forma de mistura & saida do

trocador. Com estas, ¢ com a concentracio total, pode-se determinar o titulo U, como segue:

Z, — XL
U, =——3—2=2— (AIX-02)
XGy, — XLy
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A entalpia especifica a saida serd:

hy, =(1- Usz)hliz + Uy ;{2 (AIX-03)

No trocador de calor interno, o perfil de temperaturas terd um ponto de descontinuidade

correspondente & secgio de ocorréncia de vaporizago, como € mostrado na figura AIX-2.

T A N
T3
Tine
Ts2
Tss
Tsat
Ts1
Regido sem Regido com
- vaporizagdo vaporizagio

Area de transferéncia

fig. ATX-2. Perfil de temperaturas no trocador de caior com vaporizacio.

Esta descontinuidade se deve a que os coeficientes de transferncia de calor sdo diferentes

” : ch RN .
para cada uma das duas regides, e a derivada T da solu¢fio rica € maior para a regiao com

vaporizagao.

O calor trocado em todo © trocador é:

Qrss = Qrer + Qv (AIX-04)

265



Aqui Qg € o calor trocado correspondente & regidio sem vaporizagao, e Qrev € 0 calor

trocado na regifio com vaporizagio. Os valores destes calores sio:

QoL = My, (b, —hyp) (AIX-05)

onde:

hsat = f(P325TSaerL32)

O calor especifico médio da solugo pobre € dado por:

h, ~h,,
Cpgyp =———— (AIX-06)

T3 - T33

Desta forma calcula-se a temperatura da solugdo pobre na secgdo correspondente 4

vaporizagio da solugio rica como:

T,

nt

=T, + Qe (AIX-07)
mSCpSP

e as dreas do trocador com e sem vaporiza¢do ficam determinadas por:

A = "'"'QTL (AIX-08)
DMLT, Uq,
onde:
DMLT, = F = "fif i (:rrg )~ L)
ln [1i4 sat
(Ts - T3l)
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A drea da regido do trocador de calor com vaporizagdo pode ser calculada como:

Arey = Apgs —Arg (AIX-09)

Finalmente, o calor trocado na regido com vaporizacio serd:

Qv = Uy Aoy DMLT, (AIX-10)
onde:
(T; - T, - (T, —T.)
DMLT = 3 2 1313 sat
v In (Ts _ Tsz)
('Tinl - Tsat)

O emprego do trocador de calor interno também favorece o desempenho do absorvedor,
devido & redugdo da quantidade de calor a ser extraida deste pela 4gua de resfriamento na torre
evaporativa.

h 4 . .

hzz

(h3z-h2s)f
o
(ha-hzs)f
JA

- e EE . -

3
24..--...
»e

'
i
.
v
'
i
X3

fig. AFX-3. Efeito do trocador de calor interno no processo de absorcio.
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No diagrama da figura AIX-3, observa-se mediante proje¢do polar como acontece 0
resfriamento da solugdo pobre ¢ sua influéncia no processo de absorcdo. Pode-se verificar como o0
absorvedor sem trocador de calor receberia vaper do evaporador no estado 22, o gual € absorvido
pela solugdo pobre com temperatura Ts.

Quando & empregado o trocador de calor interno, a solugio € formada pelo vapor no estado
22 e a solugdo pobre com temperatura Tss. Pode-se observar a diferenca destas duas misturas, € a
reducdo da quantidade de calor a ser retirada do absorvedor.

Esta diferenca acontece fundamentalmente pelo fato de que a solugido pobre estando em
estado de saturacdo i safda do desorvedor, torna-se uma mistura com certa quantidade de vapor
quando € reduzida sua pressdo para entrar no absorvedor

Observando o diagrama da figura ATX-3, podem ser tirada as seguintes conclusdes:

a) alimentar o absorvedor com solugdo pobre em estado de mistura (h3) ndo €
uma condigdo favordvel para o processo de absorgdo. O emprego do trocador de calor
interno reduz a temperatura da solugdo pobre, e consequentemente a extracdo do calor
de absorgio serd reduzida em Aga.

b) se o processo de absorgdo for feito a temperatura minima Tss da solugdo rica a
saida do absorvedor em estado de saturagio, poderia ser atingida uma maior redugédo
do calor de absor¢io. Assim, o estado da solugao rica devers ser o mais perto possivel
do estado saturado, mas desde o ponto de vista pritico & recomendado certo

subresfriamento para evitar qualquer vaporizagio na bomba de solugao.

Os valores de f apresentados nos diagramas das figuras AIX-01 e AIX-03 podem ser obtidos

através dos balancos totais de massa e de amdnia em cada equipamento, € s30 respetivamente:

- Para o desorvedor :M;
XL,, — XL,
oy — XL,

- Para o absorvedor f = _)_(ig__X__
XL, - XL,
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ANEXO X: Perda de pressao nos trocadores e tabulagoes.

O cdlculo da perda de carga na instalagdo € feita para as tubulagbes e acessorios que
conformam o circuito hidraulico, e para cada trocador de calor que compde o sistema. Par isto €

empregada a metodologia a seguir.

Determinacdo do coeficiente de fricgcdo.

Em geral o coeficiente de fricgao depende do regime de fluxo, representado pelo niimero de
Reynolds, que é determinado pela natureza do fluido e as caracteristicas geométricas do conduto
por onde este escoa. Também depende das caracteristicas da superffcie do conduto, representada

pela rugosidade relativa. Empregou-se a seguinte relagio para o coeficiente de friccao:

A= x(Re,-I‘)f‘—J (AX-01)

[

onde A € o coeficiente de fricgdo, € a rugosidade superficial e D © didmetro equivalente do

conduto.
Para ser empregado no processo de simulagdo, é preciso que esta relagdo para a

determinagiio do coeficiente de friccdo seja expressado de forma analftica. Para isto € empregada a

relagdo apresentada a seguir:
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A = 8(C+ AB)2 (AX-02)

onde:
8 12
Re
3
AB=(A+B)? (AX-04)
16
B= (37350) (AX-05)
Re
l 16
A= [2.457 ln(—A—):‘ (AX-06)
7 \% £
A= (—) +0285 (AX-07)
Re D,

Determinagdo da perda de carga em tubulacées e acessérios.

As perdas de pressdo em escoamento no interior de tubos incluem as perdas por atritos, as
perdas nos bocais de entrada e saida, contragdes, expansoes e mudangas de dire¢io do fluxo. A

perda total de pressdo & a soma de cada uma destas perdas, que & representada como segue:

AP, = 11 AP, + AP, + AP, (AX-08)

onde:

- AP:€ a queda de pressio devido A fricgdo, que é calculada como:
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L 2
AP, = A BV (AX-09)
De 2

AP, é a perda de carga nos bocais, que € calculada como:

2
AP, = 1.8% (AX-10)

AP, é a perda por contragio ¢ expansao do fluxo, que pode ser calculada como:

1) Tubos retos com um trajeto
pv*
AP, =095 (AX-11)
i) Tubos retos com VvArios trajetos
pv’
AP, = 1.6n, 3 (AX-12)

Em todas as equagdes anteriores p & a densidade do fluido e V 2 velocidade do fluxo que

escoa no interior dos tubos.

Determinagéo da perda de carga nos trocadores de calor.

O céleulo da perda de carga nos trocadores de calor ¢ feita acorde com o tipo de trocador, e

depende da localizagdo do escoamento dentro do equipamento, este pode escoar no interior dos

tubos, ou condutos, ou através da carcaca.

Assim, para escoamentos no interior dos tubos € empregada a mesma metodologia

estabelecida acima, em estes casos se encontram, Com certas variacdes:
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- Condensador: neste caso € empregada a equagio (AX-09) dividida entre 2, como &
estabelecido por Kern (1950), através da ponderacdo entre as condigcBes de entrada e saida.
Segundo este autor esta equagdo € conservativa, pelo que nio precisa adicionar as perdas

devido as contragdes e bocais. Assim:

1L ”
AP. =—~—LpV- AX-13
c=ID P ( )

&

- Resfriador de solugéo pobre: Aqui € empregada a equacio (AX-08)

- Absorvedor: E também empregada a equagio (AX-09). Neste caso também sio ponderadas as
condi¢es de entrada e saida no trocador.

- AmoOnia liquida nosub-resfriador: Neste caso é empregada a equacido (AX-08).

- Trocador de calor solugdo ~ solugdo: Aqui também € empregada a equagdo (AX-08), para
ambas solugdes, utilizando o didmetro equivalente na equagio (AX-09) quando aplicada a
solucdo pobre. Neste caso, considerando d o difmetro dos trés tubos internos, por onde escoa
a solugdo rica, e D o diAmetro do tubo externo, por onde escoa a solugdo pobre, a expressio

para o diimetro equivalente tem a forma:

2 a2
De =E[% (AX-14)

As perdas de carga nos fluidos que escoam através da carcaga podem ser calculados
mediante a expressdo apresentada por Kern (1950), onde estabelece que a queda de pressdo &
proporcional a0 numero de vezes que o fluxo atravessa o banco de tubos entre as chicanas. Esta

expressdo tem a forma:

G,’D,(N+1)
D.o,

AP =A (AX-15)



onde G € a velocidade da massa que escoa na carcaga [kg/s/m2], D, é o didmetro da
carcaga, N € 0 nimero de chicanas, D, o difmetro equivalente para o célculo da perda de pressio,

que neste caso coincide com o empregado para o cdlculo da transferéncia de calor.

AP’ —md’/4)
7d

D

(AX-16)

)

onde Pt € 0 passo entre tubos e d € o didmetro externo dos tubos.
O coeficiente ¢s € uma correcdo devido 4 variagio de temperatura no trocador de calor,
que leva em conta a variagdo da viscosidade a temperatura do fluido Uy, e 2 temperatura da

superficie i, e tem a forma:

o, = (ﬁJ (AX-17)

Esta equacio € aplicada aos seguintes escoamentos:
- Solugdo rica no retificador.
- Vapor de am&nia no sub-resfriador.

- Solugfo pobre no desorvedor.
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Anexo XI: Equagio de estado da solugéo NH;-H;O.

Para obter as propriedades de estado da solugdo dgua-amOnia foi criado um programa de

computagio que resolve os algoritmos explicados no capitulo 3. Este programa estd baseado nas

equagdes ¢ algoritmos apresentados por Ziegler (1984), ¢ consiste de:

Subrotinas (fwrctions) para calcular de forma direta a entalpia, a entropia, o volume especifico
e o calor especifico da solugdo dgua-amdnia, nos estados gasosos e liquidos, e no estado de
mistura (exceto o calor especifico), como fungbes da temperatura, da pressio e da

CONCEeNntragao.

Subrotinas (procedures) para calcular de forma iterativa os estados de equilibro da solugio
(relacio entre a pressdo, temperatura e concentragao).

O programa emprega valores reduzidos da seguinte maneira:

PR = P/PB

TR =T/TB

VR =V PB/RG/TB

HR = H/RG/TB
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- SR =S/RG

- CPR =Cp/RG

Qs valores de referencia para a reducéo das varidveis sdo:

- RG =8.3143 I/molK

- TB=100K
- PB=10x10°Pa

As subrotinas de iteragdo empregam o método numérico de Newton-Raphson para sistemas
de equagdes ndo lineares. Pelas condigdes do equilibrio de fases somente dois das quatros
grandezas (PR, TR, X ou Y) podem ser determinadas a partir de outras duas selecionadas. As

varidveis e os algoritmos empregados sdo apresentados na tabela AXI-1.

Conhecida Deterntinada Subrotina
{selecionada) (incognita)
PR, TR XY ITERX
X, TR PR,Y ITERP
Y, TR PR.X ITERP
PR.X TR, Y ITERT
PR)Y TR.X TTERT

Uma sintese das subrotinas para a determinacio dos estados de equilibro e as demais
propriedades termodinidmicas sdo apresentadas a continuagio:
Procedures
- ITERX (TR,PR,X,Y NITER}): Calcula X e Y a partir de PR ¢ TR, empregando iteracio de
Newton. Nao converge se X,Y < (.01. Critério de parada : AX < 0.001.
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ITERT (KITER,TR,PR,X,Y,NI’TER): Calcula TR, Y (ou X) a partir de PR, X (ou Y),
empregando iteragdo de Newton. Nao converge se X,Y < 0.01. Critério de parada:AT < 0.1

K.

ITERP (KITER,TR,PR,X,Y.NITER): Calcula PR, Y (ou X) a partic de TR, X (ou Y),
empregando iteragdo de Newton. Nio converge se XY < 0.01. Critério de parada :AP/P <

0.001.

ITERHT (TR,PR,HR,Z.X.Y,UNITER): Calcula TR, U e X,Y a partir de HR, PR ¢ da fracio
total de amdnia Z.
ITERHP (TR,PR,HR,Z.X,Y, U ,NITER}): Calcula PR, U e X,Y a partir de HR, TR ¢ da fragio

total de amonia Z.

PUMPE (TRI,TRZ,PRI,PR2,X,HR1,HRQ,ETAP,PPUMP):Calcula a temperatura a saida
TR2, a entalpia 2 saida HR2 e a potencia PPUMP requerida pela bomba, a partir da
temperatura de sucgdo TR, a presséo de sucgdo PRI, a pressdo & saida PR2, a fragdo molar

X, a entalpia de sucgfio HR1 e a eficiéncia da bomba ETAP.

Functions

VRM (TR, PR, X,Y,U.J): Calcula o volume reduzido da solugdo no sistema de duas fases

vapor/liguido.

HRM (TR,PR.X,Y,U.J): Calcula a entalpia reduzida da solugao no sistema de duas fases

vapor/liquido.

SRM (TR.PR,X,Y.U.J): Calcula a entropia reduzida da solugio no sistema de duas fases

vapor/liquido.
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- CPR (TR,PR.X,Y,U.J): Calcula o calor especifico reduzido da solug¢do no sistema de duas
fases vapor/liquido (somente empregado nas fases vapor ou liquido, ndo pode ser utilizado no

sistema bifdsico, pelo que I =3 néo € possivel).
As unidades fisicas e significado das diversas varidveis e parimetros sio:

~ T — Temperatura [K]
- P — Pressao [Pa]
-V = Volume especifico [nr/mol}
- H — Entalpia [J/mol]
- S — Entropia [J/mol/K]
- X — Frag@o molar de NH; na fase liquida (moles de NH/moles de solugio)
- Y — Fragdo molar de NH; na fase vapor (moles de NHy/moles de solugio)
- U — Frag8o de sequidade (moles de vapor/moles de vapor + liquido)
- Z —» Fragdo molar total de NH; (Em toda a rmassa [vapor + Hquido])
- M ~» Massa molar {kg/mol]
- ETAP — Eficiéncia da bomba (0 < ETAP <= 1)
- J — Pardmetro para selecionar a fase:
J =1 -- Fase liquida
J =12 -~ Fase vapor
J =3 -- Sist. vapor/liquido
- KITER — Parimetro para selecionar o algoritmo desejado:
KITER =1 - X é dado
-- Y calcula-se
KITER =2 -- Y € dado

-- X calcula-se
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Para converter as grandezas molares em especificas deve ser introduzido o conceito de

fracio em massa&, e sua relagdo com a fragio molar:

M
{=—"E— (AXI-01)
M, + Mg
onde a massa total do componente i (A ou B) &
M, =M.n, (AXI-02)

ti Pt
onde Mi € a massa molar do componente i.

Numa mistura composta de ny moles do componente A e ng moles do componente B, as

fraches molares de cada componente sao definidas como:

X, =X=—%& (AXI-03)

Ry

X, =(1-X)= (AXI-04)

I‘IA-(-I‘IB

Das equac¢des anteriores pode-se obter a relagio enire a fraciio molar ¢ a fracio em massa de

cada componente:

X= (AXI-05)
M, A—w)+w '

Assim, a massa da mistura por mole de mistura é:
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M_=(1-X)M, + XM, (AXI-06)

A entalpia especifica, entropia especifica ¢ o volume especifico de uma mistura real podem

ser apresentadas pelas seguintes relagdes:

h= Om (AX1-07)
M[l'.l
S

§= (AXI-08)
Mm

v=_Yn (AXI-09)
M

onde: Hp, S, Vi 880 2 entalpia, entropia € volume molar da mistura respetivamente.

No capitulo 3 foram expressadas as condi¢cdes de equilibrio termodindmico e as equagGes
necessdrias para descrever 0s estados termodindmicos da mistura. Foram estabelecidas as relacdes
para obtencio da energia livre de Gibbs da mistura, assim:

- Para o estado liquido:

G(P,T,X,) = X,,G,(®,T)+X_,G,P,T)
+RT(X, X, +X,,InX,,) (AXI-10)
+GE

- Para o estado gasoso:

GP,T,X,) = X¢,G, (P, T+ X,G, P, T)
+RT(X InX, + X ,InX,)

(AXI-11)
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Para cada uma das substancias tem-se;

G(P,T)=h-Ts
= h(P,,T,) - Ts(P,, T,) (AXI-12)

T TC P
+j(:pdT+Tj?pdT+jvaP
T, Ty Fy

Esta dliima equagdo pode ser reajustada para cada um dos estados (liquido ou vapor}, da
seguinte maneira:

Para o estado liquido:

G'(P,T)=h-Ts
— hOF — TSOF (AXT-13)

T

T, T,

T ’I‘C b
+[Cp dT+T[ 24T+ [V, aP
L) PU
com:
Cp, =B, +B,T+B,T* - A, T(P-P0)*
V. =A, +A,P+AT+AT

Para o estado gasoso

G'(P,T)=h-Ts
= hOG - TSO0G (AXI-14)

T T Cp.. p
+j(:p6crr+TJ‘—%dT+ | Vadp
T, T P,

com:
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Cps = D, +D,T+D,T? -12C,P/T*
~132C,P/T? —44C P*/ TY

Vo =T/P+C +C, /T*+C, /T +C,P*/T"

Na tabela AXI-2. podem ser revisados os valores dos coeficientes empregados nas equagdes
apresentadas para cada substdncia pura, para o célculo da entalpia, entropia e o volume
especfficos, necessédrios para a determinag@o dos potenciais quimicos.

Para a determinacdo da energia de excesso correspondente i equagdo (AXI-10), para a
determinacio da energia livre de Gibbs é empregada a equagfio (AXI-15), e na tabela AXI-3. sdo

apresentados os valores dos coeficientes da equagio.

(G, +G,P+G,PH)+(G, +G,P)/ T+

(Gy+G,P)/T* +G, / T°

G* =1,|Gs +G,,P+G, P’
+(Gp+GLP)/T

[G.. +G:P+G, /TI2X, - 1)°

}(2}( Che X (1-X) (AXI-15)
L
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Tabela AXI-2. Coeficientes empregados nas equacdes das energias livres de Gibbs para as

Parametro

substincias puras.

Massa Molar | 18.016 17.031

TO 5.0705 3.2252
PO 3 2

HOF 21.821141 4.878373

HOG 60.965058 26.468879
SOF 5.733498 1.644773

S0G 13.453430 8.339026
A 2.748796e-02 | 3.971423e-02
Ay -1.016665e-05 | -1.790557¢-05
As -4.452025e-03 | -1.308905e-02
Ay 8.389246e-04 | 3.752836e-03
B 1.214557e+01 | 1.634519e+01
B: -1.898065 -6.508119
B; 2.911966e-010 | 1.448937
C 2.136131e-02 -1.049377e-02
Cs -3.169291e+01 |-8.288224
C; -4.634611e+04 |-6.647257e+02
Cs 0.0 -3.045352e+03
D, 4019170 3.673647
D, -5.175550e-02 | 9.989629e-02
Dy 1.951939¢-02 3.617622e-02
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Tabela AXI-3. Coeficientes empregados na equacio da energia livre de Gibbs de excesso.

Parametro Valor

Gl -4.626129e+1
G2 2.060225¢-02
G3 7.292369

G4 -1.032613e-02
G5 8.074824e+01
G6 -8.461214e+01
G7 2.452882e+01
G8 9.598767¢-03
G9 -1.475383
G10 -5.038107e-03
Gl -9.640398e+01
G112 1.226973e+(12
G13 -7.582637
G14 6.012445e-04
GI5 5.487018e+01
Gl6 -7.667596e+01
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ANEXO XII: Algoritmo de calculo das variaveis néo efetivas.

{saida da coluna}
m;; = V[1];

T14 = V[Z];
Pis = V[8];
Pyss Tis — ITERX — X4y Y43

P4, Ti4s Yia > GETH — huas

{condensador}

15 = 14;

Xis= Y145

Pis, Xis, = ITERT — Ties
P16y Xi6» T1s > GETH — hyg;
Qc = myg(hys - hyg);

hagsrc = haggr + Qc/maggyc;
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Tagsrc:=hagsrc/Cpag;

{subresfriador,valvula, evaporador}
Tis = V[3];
Pis, Tisy X33 = GETH — hys;

Qs = mys(his - hig)s

hio = hyg;
Ly = Xys;
Pys = VI9];

Pio, Zas, g — ITERHT —Tio; Xig, Yie3
X0 = X3

P3g, X320 = ITERT — Tag;

231 = Zys;

T:; — Dado de desenho.

Tz1, P21 = ITERX — X5, Y25

Tz215 P21, Xo1 — GETH — hd;

Tai, P21, Y21 =& GETH — hx;

X215 Y21, Zz1 = Uz

hd, hx, Us; = Eq. (AV-4) — hyy;

Qe:=my*(hai=hys);

Lop:=Zo;
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hz;, Qsg — Eq. (5-19) ~> ha;

P22, Zs3, hy; — ITERHT — Tass

{Bomba}

Xos = V[4];

APsucc, Pb — Eq. (5-82) — Pss;

Pis, Xas — ITERT — Tas;

Tas, Pas, Xas = GETV — vas;

VB, vas, Np — Eq. (5-83) - mys;

P;; = Pa;

Mas, Pas, Py, Tos — Eq. (5-33) e Eq. (5-34) — ha, Qp;

P;-,r, Xﬂ, hy; - ITERHT — Tz';;

{desorvedor}

mzs, my, — Eq. (5-67) — m;;

mys, X5, My, X4, M3 — Eq. (5-68)— X;;
Pa, X5 — ITERT — T;;

T3, Pa, X5 - GETH — hs;

T; = Eq. (5-53) > Ti;

Ts, Pa — JTERX — Y3

Ty, Pa, Y; - GETH — hy;

X2 = V[5];
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Pa, X; - ITERT — T3;

T,, Pa, X; - GETH — hy;

ms, Xs, Xz, Y1 — Eq. (5-04) — my;
ms, m; — Eq. (5-03) — my;

Qp = myh; + msh; - mohys

Mv = Qp/Lv;

{coluna}

T, = Eq. (5-36)— Ts;

Ts, Pa —» ITERX — Ys;

Ts, Ps, Ys = GETH — hs;

X2 = X3

Xz, Pa — ITERT — T

Tz, Pa, X;2 & GETH — hiz;

mya, Yis, Ys, X1z —> Eq. (5-02) — muy;
mgs, My — Eq. (5-01) — mg;

ms, mg — Eq. (5-79) - my;

m3, X3, Mg, Ys — Eq. (5-80) — Xo;
Pa, Xo — ITERT — Ty;

To, Pa, Xo —» GETH — hs;

M3z = Ma2s,

Zs = Xos;
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sz = V[G] H

Qr:=msghg - myshyg - mzhys;

Xz = X30 = Xaz2 = Xos3

Tao = T30 = T3z = Tas;

hzs = h3o = haz = hos;

myo = (Split)mas;

m,g:=(1-Splitymzs;

Mo =Tll283

has, Qr — Eq. (5-20) — hso;

Pa, Xzo, hzo — ITERHT — T3o3

Mz = Mas;

3o, Bao, Mg, hso, M3 — Eq. (5-82) — hyy;

Pa, X1y 31 —> ITERHT — Tii;

{Trocador S-S}

M3z = M3;

X3 = X33

Qrss = mz(hsz - 1)

hs, Qrss, mz —> Eq. (5-29) — hss;

Pa, X33, hiy; — ITERHT — T33;
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{Resf. de S.P}

T34 = V[7];

X34 = Xa3;

Ta4y P34y X34 —> GETH — higy;
Qrsp = m4(hy; - h 34);

hagsrrse = hager + Qrse/maggTrses

Tagsrrsp = hagsirse/Cpag;

fabsorvedor}
hss = hsa;
Zys = Xs43

Pb, Z359 hss - ITERHT — T35;

Zys = Xzs;

Mz, haz, Mss, has, mzs — Eq. () — hys;

Pb, sz, h23 — ITERHT — T;_';;
Q.4 = mys(hys - hys);
hagsra = haggr + Qa/maggra;

Tagsra = hagsrs/Cpag;
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ANEXO XllI: Variacio dos parametros termodinamicos com
temperatura de bulbo timido. Operacido em regime permanente.

Coeficientes Globais de Transferéncia de Calor [kW/m?/°C]
UE UD UR UTssS USR
0.33 0.40 0.30 0.65 0.09

Coeficientes de Transferéncia de Calor e Massa na Torre
Evaporativa

[kiW/m?/°C) ] [kg/m?/s) ]
uc Ua URSP Km
0.86 0.50 0.67 0.1¢
NTUC NTUA NTURSP
1.11 1.311 1.11

Areas de Transferéncia de Calor [m’]

AC AE AN AD AR ATSS ASR ARSP
10.00 &.00 8.75 7.30 2.40 7.00 2.60 2.50

Parimetros externos
Temperatura de saturagdo do vapor de agquecimento = 128.00
Temperatura da agua ambiente = 23.00
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Temperatura de bulbo timido = 20.00

Ponto

QC

estade

24 .41

DMITE
12.50

[l e e o o v e e A O R B e B R o B o B B e B B e B e B o

Q
24

8

QOO OoOoOO0DoOODOoOCOQODOOODOOCOOODOACO0O

E

.86
DMLTD
18.05

.02
.18
.15
.18
.02
.18
.03
.18
.01
.02
.02
.02
.02
.02
.02
.02
.02
.02
.17
.17
.17
.17
.17
.17
.00
.17
.17
.17
.15
.15
.15

3

P T XL
12.34 117.48 0.0000
12.34 99.48 0.3441
12.34 117.48 0.2601
12.24  9%.48  0.3441
12.24 99.48 G6.0000
12.24 99.48 0.3441
12.24 97.58 0.006G60
12.24 87 .58 0.3557
12.14 40.00 0.7491
12.14 49 .00 0.0000
12.04 40.400 0.0000
11.14 28.47 0.89993
11.14 28 .47 0.9993
10.17 9.69 0.95%93

2.3%9 -14.865 0.9990

2.39 -14.65 0.9990

2.39 -12.50 0.0000

2.09 27.08  0.0000

1.59  44.83 0.2892

1.59 44,83 0.2892

1.3%  30.30  0.3485

1.39 30.30 0.3485
13.24 30.46  0.3485
13.03  30.46  0.3485
13,03 30.46 0.3485
12.87 50.84 0.3485
12.87 50.84 0.3485
12.14 100.83 0.3400
11.23 55.84 0.25601
11.04  33.63 0.2601

1.59  33.80 0.2601

oA QD OR QTSS
7.79 52.71 16.86 44 .06
DMLTR DMLTTSS DMLTSR

23 .41 5.68 7.50

OO OO0 O0OD0DDODOODOOHRPFPCOCOODOOODOOOOO00

pdc

L8733
.oooo
.0000
.0000
L9420
.0000
.9462
.0000
L0000
.9983
.9993
L0000
L2000
.0000
.0000
L0000
.99885
L9993
.8626
L9626
L0000
.0000
L0000
0000
. 0000
.0000
0000
.3382
.0000
L0000
.0000

Q&R

4
0.8733
0.3441
0.2601
0.3441
0.9420
0.3441
0.9462
0.3557
0.7491
0.9893
0.9993
.9993
.9993
.9983
.9993
.9983
.9993
.9993
.3485
.3485
.3485
.3485
.3485
.3485
.3485
.3485
.3485
.3485
.2601
.2601
L2601

oo OoOLDoDoDoCOoOCoo0 oo o

QRSP

1.83 16 .22

Entalpia de¢ ar na entrada dos trocadores evaporativos [kJI/kgl =

Entalpias do ar a saida de cada trocador evaporative
Absorvedor RSP

Condensador

8%.808

100.835

113.654

(kd/kg]

Temperaturas da agua & saida de cada trocador evaporativo [C]
Absorvedor RSP

Condensador
25.613

ala)

0.47

29.1862

32.662
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h

1678 .25

241
361
241
1547
241
1537
228
10
1321
1321

133.
133.
44.
44 .
44 .
1258,

1347
129

129

-90.
-90.
~-88.

-88
-88
9
9

265.

70.
-36.
-36.

OB
0.28

75.401

.64
.90
.64
.55
.64
.53
. 87
.73
.04
.04
80
80
66
66
66
53
.67
.28
.28
42
42
78
.78
.78
.22
.22
38
28
11
11



Temperatura de bulbo imido = 21.00

Pontao

WO ] oy s LB

12
14
15
16
17
is
19
20
21
22
23
24
25
26
27
28
29
30
31
32
33
34
35

QC

23.656

estado m

brbzbbﬁbbbhEzqczzbbh<<bﬁ<b<bhb<

OOOOC}DCJOGDDOODODOC}DOGODOODDDOOD

oE

24

DMLTE
12.17

.24

DMLTD
17.71

P T XL
.02 12.85 117.68 0.0000
.18 12.85 100.02 0.3448
.15 12.85 117.68 0.2625
.18 12.73 100.02 0.3448
.02 12.73 100.02  0.0000
.18 12.73 1006.02 0.3448
.03 12.73 98.21 0.0000
.18 12.73 gg.21 0.3560
.01 12.33 40.00 0.7574
.02 12.33 40.00 0.0000
.02 12.13 40.00  0.0000
.02 11.33 29.02 0.99583
.02 11.33 28.02 0.89833
.02 10.23 10.10 0.99283
.02 2.42 -14 .44 0.99%0
.02 2.42  -14.44  0.9990
.02 2.42 -12.17 0.0000
.02 2.12 27.74 0.0000
17 1.62 44 .97 0.2805
.17 1.62 44.97  0.2905
.17 1.42 30.77 0.3481
.17 1.42 30.77 0.3481
17 13.53 30.92 0.3481
.17 13.13 30.92 0.3481
.go i3.13 30.82 0.3481
17 12.83 51.05 0.3481
.17 12.83 51.05  0.3481
.17 12.33  101.44  0.3404
.15 11.33 56 .24 0.2625
.15 11.12 34.17  0.2625
.15 1.62 34.35  0.2625
on QD OR QTSS

36.85 51.71 16.64 44,08
DMLTR DMLTTSS  DMLTSR
23.11 9.69 7.35

DDDOODOODQDOODOP—‘!—‘ODOOODDODGDODO

XG

L8749
. 0000
.0000
.0000
.9418
.0000
.9458
.0000
. 0000
.9993
L9993
.Q000
.0ooo
.0Q00
.0000
.0000
.9998
.9993
.9629
.9629
.0000
L0000
. 0000
.0000
. 0000
L0000
. 0000
L8378
0000
0000
.0000

OSR
1.80

z h
0.8749 1676.08
0.3448 243.99
0.2625 361.76
0.3448 243.99
0.5418 1548.45
0.3448 243 .99
0.2458 1538.390
0.3560 221.7%
0.7574 15.48
0.99893 131%.83
0.9993 1319.83
0.9993 136.52
0.9993 136.52
0.9993 46.63
0.2993 46.63
0.9983 46.63
0.9599 125%.05
0.9983 1348.94
0.3481 126.21
0.3481 126.21
0.3481 -B8.05
d.3481 ~-88.05
0.3481 -86.38
0.3481 -86.38
0.3481 -86.38
0.3481 10.38
0.32481 10.38
0.3481 266.71
0.2625 71.71
0.2625 ~34.62
0.2625 -34.62

QRSP QB
16.16 0.2%

Entaipia do ar na entrada dos trocadores evaporativos [kJ/kg] = 78.877

Entalplas do ar & saida de cada trocador evaporativo [kJ/kgl
Condensadoxr

)

2.840

Absorvedor

103.734

RSP

117.030

Temperaturas da dgua a salda de cada trocador evaporative [C]
Condensador

COoP

2

6.255

0.47

Absorvedor

28.657

RSP

23.207



Temperatura de bulbo Gmido = 22.00

Ponto estado m P T XL X6 Z h
1 v 0.02 12.%2 117.89 0.0000 0.8765 0.8765 1673.99
2 L 0.18 12.92 100.58 G.3455 0.0000C 0.3455 246.48%
3 L 0.15 i2.892 117.89 0.2648 0.0000 0.2648 361.67
4 L 0.18 12.83 100.58 0.3455 0.0000 0.3455 246.49
6 v 0.02 12.83 100.58 0.0000 0.9416 0.9416 1549 .48
7 L 0.18 12.83 100.58 0.3455 0.0000 0.3455 246.4%9
8 v 0.03 12.83 98.86 0.3538 0.9454 0.9454 1540.42
g L 0.18 12.83 98.86 0.3562 0.0000 0.3562 234.87
12 L 0.01 12.54 40.00 0.7661 £.0000 0.7661 20.56
14 A 0.02 12.54 40,00 0.0000 0.9993 0.58993 1318.59
15 v 0.02 1i2.22 A3 .00 0.0000 0.9983 0.9993 1318.59
16 L 0.02 11.52 29.58 0.9993 0.0000 0D.99%993 139.286
17 L 0.02 11.52 29.58 0.99393 0.0000 0.9993 139.26
i8 L 0.02 i0.71 10.53 0.29893 0.0000 0.9993 48 .66
19 M 0.02 2.44 -14.24 0.8820 1.0000 0.9993 48.66
20 M G.02 2.44 -14.24 0.9%¢0Q 1.0000 0.5993 48 .66
21 v 0.02 2.44 -11.83 0.0000 0.99%¢% 0.9993 1259.64
22 v 0.02 2.16 28.40 0.0000C 0.9993 0.9993 1350.24
23 M 6.17 1.64 45.11 0.2916 0.98632 0.3476 122.91
24 M 0.17 1.64 45.11 0.2916 0.9632 0.3476 122.91
25 L 0.17 1.44 31.24 0.3476 0.0000 0.3476 -85.59
26 L 0.17 1.44 31.24 0.3476 0.0000 0.3476 -85.5¢
27 L 0.17 13.87 31.40Q 0.3476 0.0000 0.3476 -83 .89
28 L 0.17 13.26 31.490 0.3476 0.0000 0.3476 -83.89
28 L 0.00 13.26 31.40 0.3476 0.0000 0.3476 -83.89
30 L 0.17 12.93 5l.28 0.3476 0.0000 0.3476 11.56
31 L 0.17 12.93 51.26 0.3476 0.0000 0.3476 11.56
32 M g.17 12.54 102.07 0.3407 0.8373 0D.3476 268.11
33 L 0.15% 11.52 56.66 0.2648 0.0000 0.2648 72.5%3
34 L 0.15 11.22 34.73 0.2648 0.0000 0.2648 -33.04
35 L 0.15 1.64 34.91 0.2648 0.0000 0.2648 -33.04
gC QE QA oD OR QTSS QER QRSP OB
22.86 23.47 35.85 50.67 16.41 44.11 1.76 16.11 ©0.29
DMLTE DMLTD DMLTR DMLTTSS DMLTSR
11.83 17.35 22.79 3.69 7.1%
Entalpia do ar na entrada dos trocadores evaporativos [kJ/kgl = 82.500

Entalpias do ar & saida de cada trocador evaporative [kJI/kg]

Condensador Absorvedor RSP
§5.994 106.684 120.525
Temperaturas da &gua & saida de cada trocador evaporativo [C]
Condensadoxr 2Ahsorvedor RSP
26.904 30.158 33.765

COP = 0.46
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Temperatura de bulbec dmido = 23.00

Ponte estado m P T XL XG 2 h
1 v 0.02 13.01 118.10 0.0000 0.8779 0.8779 1671.99
2 L 0.18 13.01 101.17 0.3461 0.0000 0.3461 249.16
3 L 0.15 13.01 118.10 0.2671 0.0000 0.2671 361.64
4 L 0.18 12.92 101.17 0.3461 0.0000 0.3461 249.16
6 v 0.02 12.92 101.17 0.0000 0.8%412 0.9412 1550.66
7 L 0.18 12.92 101.17 0.3461 0.0000 0.3461 249.16
8 v 0.02 12.92 89.54 0.0000 0.9448 0.9448 1542 .08
g9 L 0.18 12.73 99.54 0.3563 0.0000 0.3563 238.12
12 L 0.01 12.73 40.00 0.7751 0.0000 0.775%1 25.98
i4 v 0.02 12.73 40.00 0.0000C 0.9%94 0.9994 1317.33
15 v 0.02 12.41 40.00 0.0000 0.99%4 0.9994 1217 .33
16 L 0.02 11.71 30.13 0.258%4 0.0000 0.9994 142.00
17 L 0.02 11.71 30.13 0.55%4 0.0000 0.99%4 142 .00
18 L 0.02 10.97 10.96 0.9954 0.0000 0.9994 50.73
19 M 0.02 2.45 ~14.06 0.%95%0 1.40060 0.9594 50.73
20 M 0.02 2.45 -14.06 0.9930 1.0000 0.9594 50.73
21 v 0.02 2.45 -11.486 0.0000 0.9898 0.999% 1260.29
22 v 0.02 2.16 29.08 0.0000 0.85894 0.5%994 1351.56
23 M 0.17 1.65 45.23 0.2927 0.9635 0.3469 11%.35
24 M 0.17 1.65 45.23 0.2827 0.9635 0.3468% 11%.35
25 L 0.17 1.45 31,71 0.3469 0.0000 0.3469 -832.05
26 L 0.17 1.45 31.71 0.3469 0.0000 0.3469 -83.05
27 L 0.17 13.91 31.87 0.3468 0.0000 0.3469 -81.32
28 L 0.17 13.51 31.87 0.346% 0.3000 0.3469 ~81.32
29 L 0.00 13.51 31.87 0.3469 0.0000 0.3469 -81.32
30 L 0.17 13.12 51.47 0.346¢9 0.0000 0.3469 12.79
31 L 0.17 13.12 51.47 0.3469 0.0000 0.3469 12.79
32 M 0.17 12.73 102.73 0.3409 0.9368 0.3469 269.57
33 L 0.1% 11.71 57.10 0.2671 0.0000 0.2671 73.45
34 L 0.15 11.31 35.30 0.2671 D.0QD0 0.2671 -31.38
35 L 0.15 1.65 35.49 0.2671 0.0000 0.2671 -31.38

Qc QE QA QD QR QTss QSR QRSP QB

22.02 22.66 34.79 49.58 16.18 44.14 1.71 16.06 0.30

DMLTE DMLTD DMLTR DMLTTSS DMLTSR
11.4¢ 16.58 22.47 8.70 7.00

Entalpia do ar na entrada dos trocadores evaporativos [Ki/fkg] = 86.277

Entalpias do ar & saida de cada trocador evaporative [kJI/kg]

Condensador Absorvedor RSP
98.276 1098.750 124.191
Temperaturas da dgua a saida de cada trocador evaporative [C]
Condensador Absorvedor RSP
27.560 30.666 34338
COF = (.45
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Temperatura de bulbo Umidec = 24.00

P T XL XG Z h
.8793 0.8793 1670.10

8

Ponto estado

1 v 0.02 13.23 118.33 0.0000 4]
2 L 0.18 13.23 101.79 0.3465 0.0000 0.3465 252.02
3 L 0.15 13.23 118.33 0.26594 0.0000 0.269%4 361.63
4 L g.18 13.08 101.79 0.3465 0.0000 0.3465 252.02
6 v 0.02 13.08 101.78 0.0000 0.9408 0.9408 1552.01
7 L ¢.18 13.08 101.7% 0.3465 0.0000 0.3465 252.02
8 A" 0.02 13.08 100.25 0.0000 0.9442 0.9442 1543.93
9 L 0.18 12.84 100.25 0.3562 0.0000 0.3562 241.56
12 L 0.01 12.5%4 40.00 G .7845 0.0000 0.7845 31.77
14 v 0.02 12.84 40.00 0.0000 0.9994 0.2954 1316.05
15 v 0.0z 12.62 40.00 0.0000 0.5984 0.8994 1316.05
16 L 0.02 11.91 30.69 0.9994 0.0000 0.9554 144.74
17 L 0.02 11.91 30.69 0.9994 0.0000 0.35994 144.74
18 L 0.02 11.13 11.41 0.5994 0.0000 0.68994 52.86
19 M 0.02 2.47 -13.30 0.9930 1.0000 0.9934 52.86
20 M 0.02 2.47 -13.90 0.9990 1.0000 0.99384 52.86
21 v 0.02 2.47 -11.06 0.0000 0.9999 0.9934 1261.02
22 v 0.02 2.26 28.75 0.0000 0.99%54 0.9994 1352.80
23 M 0.17 1.67 45.33 0.2936 0.9638 0.3460 115.48
24 M 0.17 1.67 45.33 0.293¢8 0.9638 0.3460 115.48
25 L 0.17 1.4% 32.18 0.3460 2.0000 0.3460 -80.41
26 L 0.17 1.47 32.13 0.3460 g.0000 0.3460 -80.41
27 L 0.17 14.01 32.36 0.3460 0.0000 0.3460 -78.66
28 L 0.17 13.82 32.38 0.34860 g.00Q00 0D.3460 -78.66
29 L 0.00 13.82 32.36 0.3460 0.0000 0.3460 ~78.66
30 L 0.17 13.23 51.66 0.3460 0.0000 0.3460 14 .07
31 L 0.17 13.23 51.66 0.3460 0.0000 0.3460 14.07
32 M 0.17 12.84 103 .42 0.3409 0.89362 0.34860 271.12
33 L 0.15 11.91 57.56 0.2694 0.004Q0 0.2634 74.50
34 L 0.15 i1.51 35.89 0.2694 0.0000 0.2694 -29.61
35 L 0.15 1.67 36.08 0.2694 0.0000 0.2634 -2%.61
QcC QE QA QD QR QTSS QSR ORSP QR

21.13 21.890 33.867 48.44 15.94 44 .19 1.68 16.02 0.30

DMLTE DMLTD DMLTR DMLTTSS DMLTSR
11.06 16.59 22.14 2.71 6.78

Entalpia do ar na entrada dos trocadores evaporativos [kd/kgl = 90.219

Entalpias do ar 4 saida de cada trocader evaporativo [kI/kg]

Condensador Absorvedar RSP
102 .691 112.935 128,040
Temperaturas da Agua & saida de cada trocador evaporativo [C]
Condensador Absorvedor RSP
28.221 31.181 34,924

cop = 0.45
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Temperatura de bulbo Gmido = 25.00

Ponto estado m P T XL %G A h
1 v 0.02 13.81 118.586 0.0000 0.8807 0.8807 1668.32
2 L 0.18 13.81 102.44 0.3467 0.0000 G.3467 255.08%
3 L 0.15 13.81 118.56 0.2716 0.00GC0 0.2716 361.82
4 L 0.18 13.22 102.44 0.3467 0.0000 0.3467 255.09
& v 0.02 13.22 102 .44 0.0000 0.9403 0.9403 1553.586
7 L 0.18 13.22 102 .44 0.3467 0.0000 0.3467 255.09
8 v 0.02 13.22 100.99% 0.0000 0.83435 0.9435 1545.97
9 L 0.18 13.10 100.99 0.3560 0.0000 0.3560 245 .22
12 L 0.01 12.10 40.00 0.7943 0.0000 0.7943 27.95
14 Vv g.02 13.10 40.00 0.0000 0.9594 0.9994 1314.75
15 v 0.02 12.5%0 40.00 0.0000 0.95894 0.9594 1314 .75
16 L 0.02 12.10 31.25 0.899%94 0.0000 0.895%4 147.48
17 L 0.02 12.10 31.25 0.9994 0.0000 0.995%4 147 .48
18 L 0.02 11.81 11.87 0.8994 0.0000 0.9954 55.06
19 M 0.02 2.49 -13.76 0.8980 1.0000 0.8554 55.06
20 M 0.02 2.49 -13.76 0.9990 1.0000 0.9994 55.06
21 v 0.02 2.4¢ -10.64 0.0000 0.9599 0.9994 1261.85
22 v 0.02 2.31 30.43 D.0000 0.9584 0.5994 1354 .27
23 M 0.17 1.69 45 .47 0.2945 0.9640 0.3448 111.286
24 M 0.17 1.6%9 45 .42 0.2945 0.9640 0.3448 111.26
25 L 0.17 1.4¢9 32.67 0.3448 0.0000 0.3448 =77.67
26 L 0.17 1.4%9 32.67 0.3448 0.0000 ¢.3448 -77 .67
27 L 0.17 14.28 32.84 0.3448 0.0000 0.3448 -75.88
28 L 0.17 14.01 32.84 0.3448 0.0000 0.3448 -75.88
29 L 0.00 14.01 3z2.84 0.3448 0.0G00 0.3448 ~-75.88
30 L 0.17 13.71 51.85 0.3448 0.0000 0.3448 15.40
31 L 0.17 13.71 51.85 0.3448 0.43000 0.3448 15.40
3z M 0.17 13,140 104 .15 0.3408 0.9354 0.3448 272.715
33 L 0.15 12.10 58.04 G.2716 Q.0000 0.2716 75.70
34 L 0.15% 11.85% 36.49 0.2716 0.0000 0.2716 -27.73
35 L 0.15 1.69 36.68 0.2716 0.00G0 0.2716 -27.73
QC QE QA QD OR QTSS QER QRSP QB

20.18 20.86 32.48 47 .25 15.69 44.24 1.60 15.9% 0.31

DMLTE DMLTD DMLTR DMLTTES DMLTSR
16.64 16.18 21.79 9.72 6.54

Entalpia do ar na entrada dos trocadores evaporativos [kd/kgl = 94.332

Entalpias do ar & saida de cada trocador evaporativoe [kJ/kg]

Condensador Absorvedor RSP
106.244 116.242 132.087
Tamperaturas da agua & saida de cada trocador evaporativo [C]
Condensadoxr Absorvedor RSP
28.888 31.700 35.527
COpP = 0.44



Temperatura de bulbe tmido =

26.00

Ponte estadeo m P T XL XG Z h
1 v n.02 13.97 118.80 0.0000 ¢.8819 0.8819 1666.68
2 L 0.18 13.87 103.13 0.3468 ¢.0000 0.3468 258.38
3 L 0D.16 13.97 118.80 0.2737 0.0000 0.2737 362.03
4 L 0.18 13.53 103.13 0.3468 0.0000 0.3468 258.38
6 v 0.02 13.83 163.13 0.00060 0.9387 0.9397 1555.34
7 L 0.18 13.53 103.13 0.3468 0.0000 0.3468 258 .38
8 v 0.02 132.53 101.77 0.0000 0.5426 0.9426 1548 .24
9 L 0.18 13.25 101.77 0.3556 0.0000 0.3556 249.11
1z L 0.01 13 .25 40.00 0.8044 0.0000 0.8044 44 .53
14 v 0.02 13.25 40.00 ¢.0000 0.98985 0.99%85% 1313.44
15 v 0.02 13.03 40.00 0.0000 0.9995 0.99585 1313.44
16 L 6.02 iz2.30 31.830 0.9985 0.0000 0.9895 150.20
17 L 0.02 12.30 31.80 0.9995 0.0000 0.9985 150.20
i8 L 0.02 11.89 12 .35 0.9985 0.0000 0.9985 57.33
13 M 0.02 2.50 -13 .65 0.9880 1.0000 0.9995% 57.33
20 M 0.02 2.50 -13.65 0.9980 1.0000 0.9995% 57.33
21 v 0.02 2.50 -10.18 0.0000 0.9959 0.99595% 1262.79
22 v 0.02 2.37 31.11 0.0000 0.8995 0.9985 1355.66
23 M 0.17 1.70 45 .48 0.2951 0.9642 0.3433 106.865
24 M .17 1.70 45.48 0.2951 0.9642 0.3433 106.65
25 L 0.17 1.590 33.15 0.3433 0.0000 0.3433 -74.82
26 L 0.17 1.50 33.15 0.3433 0.0000 0.3433 -74 .82
27 L 0.17 14 .43 33.32 0.3433 0.0000 0.3433 -73.00
28 L 0.17 14 .15 33.32 0.3433 0.0004 0.3433 -73.00
29 L 0.00 14.15 33.32 0.3433 0.0000 0.3433 -73.00
30 L 0.17 13.83 52.03 0.3433 0.0000 0.3433 1i6.80
31 L 0.17 13.83 52.03 0.3433 0.0000 0.3433 16.80
32 M 0.17 13.25 104.92 5.3404 0.9345 0.3433 274 .46
33 L 0.16 12.320 58.54 0.2737 0.0000 0.2737 77,06
34 L 0.16 12.13 37.12 0.2737 0.0000 0.2737 -25.72
35 L 0.16 1.70¢ 37.31 0.2737 0.0000 0.2737 -25.72
Qc QFE QA QD QR QTes QSR QRSP (9]
19.186 19.86 31.20 4¢.00 15.44 44 .30 1.53 15.98 0.31
DMLTE DMLTD DMLTR DMLTTSS DMLTSR
10.18 15.76 21.44 9.73 6.26
Entalpia do ar na entrada dos trocadores evaporativos [kI/kgl] = 98.627

Entalplas do ar & saida de cada trocador evaporative [KJ/Kg]

Condensador
109.939

Absorvedor
i19.673

RSP

136.350

Temperaturas da agua A& saida de cada trocador evaporative [C)

Condensador
29.559

cCoP

0.43

Absorvedor

32.225

RSP

36.1456
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Temperatura de bulbo dmidc = 27.00

T XL pic Z h
L8831 .8831 1665.19

]
o

Ponto state

1 v 0.02 14.12 1i%.06 0.0000 0 0
2 L 0.18 14.12 103.85 0.3466 0.0000 0.3466 261.93
3 L 0.186 14.12 119.086 0.2758 0.0000 0.2758 362.35
4 L 0.18 13.85 163.85 0.3466 0.0000 0.3466 261.93
6 v 0.02 13.85 103.85 0.0000 0.98380 0.93¢90 1557 .36
7 L 0.18 13.85 103.85 0.3466  0.0000 0.3466 261.93
g v 0.02 13.85 1n2.58 0.0000 0.9417 0.9417 1550.77
9 L 0.18 13.37 102.58 0.3549 0.0000 0.3545 253 .26
12 L 0.01 13.37 40.00 6.8150 0.0000 0.8150 51.53
14 v 0.02 13.37 40 .00 0.0000 0.9885 0.5995 1312.132
15 v 0.02 12.99 40.00C 0.0000 0.9985 0.9985 1312.13
16 L 0.02 12.50 32.35 0.2985 0.0000 0.5885 152.90
17 L 0.02 12.50 32.35  0.9995  0.0000 0.9985 152.90
18 L 0.02 12.16 12.85 0.9985 0.0000 0.99895 59.69
19 M 0.02 2.51 -13.58 0.9990 1.0000 0.9995 59.69
20 M 0.02 2.51 -13.58 0.9%2%0 1.0000 0.9985 58.69
21 v 0.02 2.51 -9.69  0.0000 0.9999 0.9995 1263.85
22 v 0.02 2.42 31.7¢9 0.0000 0.%59985 0.2895 1357.07
23 M 0.17 1.71 45.52 0.2956 0.9643 0.3414 101.58
24 M 0.17 1.71 45.52 0.2954 0.5643 0.3414 101.5%%
25 L 0.17 1.51 33.63  0.3414  0.0000 0.3414 -71.84
26 L 0.17 1.51 33.63 0.3414 0.40000 0.3414 -71.84
27 L 0.17 14.67 33.81  0.3414  0.0000 0.3414 -69.98
28 L 0.17 14.25 33.81 0.3414 0.0000 0.3414 -£69.88
29 L 0.00 14.25 33.81  0.3414  0.0000 0.3414 -69.98
30 L 0.17 13.92 52.20 0.3414  0.0000 0.3414 18.27
31 L 0.17  13.92 52.20 0.3414  0.0000 0.3414 18.27
32 M 0.17 13.37 105.74 0.3398 0.9335 0.3414 276.28
33 L 0.16  12.50 59.08 0.2758  0.0000 0.2758 78.63
34 L 0.16  12.34 37.76 0.2758  0.0000 0.2758 -23.57
35 L 0.18 1.71 37.96 0.2758  0.0000 0.2758 -23.57
Qc QE oA oD OR QTss QSR QRSP QB

18.07 18.77 29 .82 44 .69 15.18 44 .36 1.45 15.98 0.32

DMLTE DMLTD DMLTR DMLTTSS DMLTSR
9.69 15.31 21.08 9.75 5.95

Entalpia do ar na entrada dos trocadores evaporativos [kJ/kg)] = 103.114

Entalpias do ar & saida de cada trocador evaporative [kJ/kg]

Condensador Absorvedor RSP
113.780 123 .230 140.848
Temperaturas da dgua a saida de cada trocador evaporative [C]
Condensadoer Absorvedor RSP
30.234 32.752 36.783
COP = 0.42
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Temperatura de bulbo umido = 28.00

Ponte estadeo m P T XL XG 4 h
1 v 0.02 14 .37 118.33 0.0000 0.8841 0.8841 1663.87
2 L 0.18 14.37 104 .62 0.3462 0.0000 ¢.3462 265.76
3 L 0.16 14.37 119.33 0.2777 0.0000 0.2777 262.78
4 L 0.18 14.15 104.62 0.3462 0.0000C 0.3462 265.76
& v 0.02 14.15 104.62 0.0000 0.9381 0.9381 1558 .67
7 Is 0.18 14.15% 104.62 0.3462 0.0000 0.3462 265.76
2] v 0.02 14.15 103 .44 0.0000 0.9406 0.84086 1553 .60
3 L 0.18 13.67 103.44 0.3540 £.0000 0.3540 257 .69
12 I 0.01 13.87 40.00 0.8260 0.0000 0.8260 58.95
14 v 0.01 13.67 40.00 0.0000 0.9855 0.3999%5 1310.81
15 v 0.01 13.34 40.00 0.0000 0.9995 0.9985 1310.81
16 Ls .01 12.70 32.89% 0.%9995 0.0000 0.999% 155.57
17 L 0.01 12.70 32.89 0.9995 0.0000 0.8885 155.57
18 L ¢.01 12.37 13.37 0.9995 0.0000 0.8985 62.16
15 M 0.01 2.51 -13.54 0.9690 1.0000 0.8995 62.16
20 M 0.01 2.51 -13.54 0.9%9%0 1.40000 0.9985 62.16
21 W 0.01 2.51 -9.14 0.0000 0.9%99 0.8998% 1265 .07
22 v 0.01 2.47 32.45% 0.0000 0.98%%5 0.59%5 1358.48
23 M g.17 1.71 45 .53 0.2959 0.9%644 0.3391 86.00
24 M 0.17 1.71 45.573 0.2959 0.9644 0.3391 96.00
25 L 0.17 1.51 34.11 0.3391 0.0000 0.3321 -£8.71
26 L a.17 1.51 34.11 0.3391 0.0000 0.33%81 -68.71
27 L 0.17 14 .87 34.29 0.3391 0.0000 0.3391 -66.82
28 L 0.17 14.48 34.29 0.3391 0.0000 0.3381 -66.82
29 L 0.00 14.48 34.2%9 0.3391 0.0000 0.3391 -66.82
30 L 0.17 14.10 52.36 0.3391 0.0000 0.3351 19.84
31 L 0.17 14.10 52.36 0.3391 0.0000 0.3391 19.84
32 M 0.17 13.67 106.61 0.3388 0.%323 0.2391 278.19
33 L 0.16 12.70 59.66 0.2777 0.0000 0.2777 80.44
34 L 0.16 12.55 38.43 0.2777 0.0000 0.2777 -21.27
35 L 0.16 1.71 38.63 0.2777 0.0000 0.2777 -21.27
Qc QOE QA QD OR QTaS QSR QRSP OB

16.88 17.5G% 28.33 43 .30 14.91 44 .44 1.37 16.01 0.32

DMLTE DMLTD DMLTR DMLTTSS DMLTSR
&.14 14.83 20.70 9.77 5.59

Entalpia do ar na entrada dos trocadores evaporatives [kJ/kgl = 107.802

Entalpias do ar & saida de cada trocador evaporativo [kJ/kg)

Condensador Absorvedor RSP
117 .770 126.913 145.59%
Temperaturas Ga Agua & saida de cada trocader evaporativo [C]
Condensador Abhsorvedor RSP
30.912 33.282 37.440
cop = 0.40
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Temperatura de bulbo umido = 28.00

Ponteo estado m P T XL XG Z h
1 v 0.02 14.48 118.75 0.0000 0.8837 0.8837 1664.98
2 i 0.18 14.48 105.8% 0.3425 0.0000 0.3425% 272.91
3 L 0.16 14.48 118.75% 0.2779 0.0000 0.2779 364.72
4 L 0.18 14.26 105.85 0.3425 0.0000 0.3425 272.91
[ v 0.02 14.26 i05.85 0.0000 0.9354 0.9%354 1565.64
ki L 0.18 14.26 105.85 0.3425 0.0000 0.3425% 272.91
8 v 0.02 14.26 i04.81 0.0000 0.9376 0.9376 1560.30
9 L 0.18 13.85 104.81 0.34%6 0.0000 0.3486 265.68
12 L 0.01 13.85 40.00 0.83386 0.0000 0.8338 54.186
14 v 0.01 13.85 40.00 0.0000 0.99%86 0.9596 13Q08.92
15 \Y 0.01 13.52 40.00 0.0000 0.99%6 0.9896 1308.982
1lé L 0.01 12.83 33.24 0.9886 0.0000 0.998%4& 157 .34
17 L 0.01 12.83 33.24 0.999%6 G.0000 0.99%6 157.34
18 L 0.01 12.48 13.58 0.9896 ¢.0000 0.9996 55.04
19 M 0.01 2.46 -14.02 0.9890 1.0000 0.9996 £5.04
20 M 0.01 2.46 -14.02 0.89%0 1.0000 0.9986 £5.04
21 v 0.01 2.46 -8.25 0.0GC00 0.9998 0.9986 1267.63
22 v 0.01 2.41 32.89 0.0000 0.98986 0.9996 1358.83
23 M 0.17 1.66 45.17 0.2835 0.9638 0D.3324 86.02
24 M 0.17 1.66 45.17 0.25935 0.2638 0.3324 86.02
25 L 0.17 i.4¢6 34 .44 0.3324 0.0000 0.3324 -64.73
26 L 0.17 1.48 34 .44 0.3324 0.0000 0.3324 -64.73
27 L 0.17 14.98 34.62 0.3324 0.0000 0.3324 -62.82
28 L 0.17 14 .57 34 .62 0.3324 0.0000 0.3324 -62.82
29 L 0.00 14.57 34.62 0.3324 6.0000 0.3324 -62.82
30 L 0.17 14.23 52.57 0.3324 0.0000 0.3324 23.30
31 L 0.17 14 .23 52.57 0.3324 0.0000 0.3324 23.30
3z L 0.17 13.85 107 .36 0.3324 0.9280 0D.3324 283 .60
33 L 0.16 12.83 60.26 0D.2779 0.0000 0.277% 83.20
34 L 0.16 12.67 38,14 0.2779 0.0000 0.2779 -17.88
a5 L 0.16 1.66 38 .34 0.2779 0.0000 0.2779 -17.88
QC ] ] Qi QD OR QTSssS QSR QRSP QB

14.98 15.63 25.98 41.10 14.84 44 .85 1.20 16.10 0.33

DMLTE DMLTD DMLTR DMLTTSS DMLTSR
8.25 14.08 20.61 9.886 4,91

Entalpia de ar na entrada dos trocadores evaporatives [kd/kgl = 112.702

Entalpias do ar & saida de cada trocador evaporative [kd/kg]

Condensador Abscorvedor RSP
121.543 130.227 150.727
Temperaturas da agua a saida de cada trocador evaporative [C]
Condenszador Absorvedor RSP
31.493 33.693 38.136
cop = (.38
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Temperatura de bulbo Umido = 30.00

Ponte estade m P T XL p(c: Z h
1 Vv 0.02 12.96 12¢.20 0.0000C 0.8831 0.8831 1666.45
2 L 0.18 12.96 107 .17 0.3383 0.0000 0.3383 280.68
3 L 0.16 12.86 120.20 0.2779 0.0000 0.2779 366.93
4 L £.18 12.896 107.17 0.3383 0.0000 0.3383 280.68
é v 0.02 12.86 107.17 0.0000 0.9324 0.9324 1572.32
7 L .18 12.96 107 .17 0.3383 0.0000 0.3383 280.68
8 v g.02 12.96 106.28 0.004Q0 0.9342 0.9342 1567.76
g L 0.18 12.96 106.28 0.34486 0.000Q0 0.3446 274.32
12 L 0.01 12.96 40.00 0.8413 0.0000 0.8413 6§8.50
14 v 0.01 12.96 40.00 0.0000 0.9986 0.998%6 1309.04
15 v 0.0L1 12.96 40.00 0.0000 0.2286 0.89%6 1309.04
16 L 0.01 12.96 33.5%9 0.9996 0.0000 0.9996 159 .07
17 L 0.0l 12.96 33.59 0.999¢6 0.0000 0.%998 15%.07
18 L 0.01 12.61 14.64 0.8996 0.0000 3.999¢6 658.17
19 M 0.01 2.41 -14.55 g.8%9C 1.0000 0.995%6 68.17
20 M 0.01 2.41 -14 .55 0.859%0 1.0000 0.969%6 68.17
21 v 0.01 2.41 -7.28 0.0000 0.9998 0.89%¢ 127G.40
22 v 0.01 2.35 23.47 0.0000 0.9296 0.898¢ 1261.29
23 M 0.17 1.61 44.76 0.2807 0.9632 0.3250 75.35
24 M 0.17 1.61 44 .76 0.2807 0.9632 0.3250 75.35
25 L 0.17 1.41 34.786 0.3250 G.0000 0.3250 ~-60.44
26 L 0.17 1.41 34.76 0.3250 0.0000 0.3250 -60.44
27 L 0.17 15.06 34.95 0.3250 0.0000 0.3250 -58.50
28 L 0.17 14.67 34,95 0.3250 0.0000 0.3250 ~-58_.50
29 L .00 14 .67 34.85 0.3250 0.0000 0.3250 -58.50
30 L 0.17 14.34 52.78 0.3250 g.0o000 0.3250 27.12
31 L 0.17 14 .34 52.78 0.3250 0.0000 0.3250 27.12
32 L 0.17 13.886 108.0¢ 0.3250 0.9224 0.3250 289 .68
33 L 0.16 12.96 60.86 0.2779 ¢.0000 0.277¢ 36.03
34 L 0.18 12.81 38.886 0.2779 0.0000 D.2779 -14 .36
35 L 0.16 1.61 40.07 0.2779 0.0000 0.2779 -14.36
oc QE QA on OR QTSS QSR QRSP QB

12.95 13.54 23.44 38.72 14.78 45.34 1.02 16.20 0.33

DMLTE DMLTD DMLTR DMLTTSS DMLTSR
7.28 12.26 20.53 9.%86 4.18

Entalpia do ar na entrada dos trocadores evaporatives [kJ/kg] = 117.827

Entalpias do ar & saida de cada trocador evaporative [KJI/kg]

Condensador Absorvedor RSP
125.470 133.643 156.085
Temperaturas da agua a saida de cada trocador evaporativo [C])
Condensador Absorvedor RSP
32.078 34.103 38.840

COP = 0.35
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Anexo XIV. Método numérico de Newton-Raphson para uma equacgao
nao linear.

Seja a equagdo:

f(X,)=0 (AXIV-01)

e seja o residuo R definido por:

R = f(X) (AXIV-(2)

Esta funcfo pode ser apresentada como na figura AXIV-1. O termo X, representa um valor

inicial para o processo iterativo, preferivelmente proximo de %, de forma tal que:

R, =fX,) (AXTIV-03)

Expandindo R em série de Tylor em torne do valor inicial X, ¢ desprezando os termos de

ordem igual ou superior a 2, resulta:

3 f(X,)
3 X

R/ =(X-X,) (AXIV-04)
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A fungdo R, constitui-se numa aproximagio da fungio R em tormo de X,. Sendo que a raiz

de R1 é:

(AXIV-05)

O valor de X, assim obtido pode-se constituir numa melhor aproximacdo para X, que Xj,
dependendo das derivadas de ordem superior que foram desprezadas, e da proximidade do valor

inicial X a raiz Xg.

fig. AXIV-1. Representacio grifica do método de Newton-Raphson para uma equagio.
Com este valor X, pode-se repetir o processo e obter uma aproximagdo ainda melhor X, e

assim por diante, iterativamente. O processo pode ser encerrado na k-ésima iteragdo quando Ry

for préximo a zero ou quando o valor aproximativo Xy for muito préximo a X.
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ANEXO XV.- POTENCIAL DE ENTALPIA.

Para o modelamento da transferéncia de calor entre o filme liquido € ¢ ar que rodeia este nos
tubos evaporadores é empregado o conceito de potencial de entalpia. Este potencial é definido
como a diferencia entre a entalpia do ar dmudo nfio saturado € a entalpia do ar saturado i
temperatura da superficie molhada.

Quando € trocado calor sensivel, a for¢a que provoca esta transferncia € a diferencia das
temperaturas de bulbo seco. Na transferéncia de calor entre o ar ndo saturado e uma superficie
molhada estd presente outra forca, a diferencia na pressdo do vapor d’dgua, que causa o
transporte de massa. Esta transfer€ncia de massa revela-se como evaporagdo do liquido ou

condensacao do vapor d’4gua presente no ar.

Desta maneira o calor total transferido entre ambos meios € a soma dos calores sensiveis e
latentes trocados. Assim:

dQ, = dQ, +dQ, (AXV-01)

Stoecker (1958) faz uma andlise detalhada deste potencial de entalpia, e demostra que a

equagdo (AXV-1} pode ser colocada em funcio das entalpia do ar ndo saturado ¢ a entalpia do ar

saturado da seguinte forma:
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£ dA

= (H — Hs) (AXV-02)
Cp+WCps

dQ,

onde:
f, = Coeficiente de transferéncia através do filme de ar.
Cp = Calor especifico do ar seco

Cps = Calor especifico do vapor de dgua.
A entalpia do ar ndo saturado pode ser determinada facilmente considerando o ar € 0 vapor

como gases ideais, consideragio bem sucedida para as condicGes de operagao analisadas neste

caso. Desta forma pode-se escrever:

H =CpT, - (AXV-03)

A entalpia do ar saturado 2 temperatura da parede foi determinada por Goodman (Stoecker,
1958). Este propus uma equacio quadratica para relacionar Hs com Ts, em Btu/lb de ar seco €

graus Farenheit respetivamente, da seguinte maneira:

Hs = 10.78 — 0.1882Ts + 0.0075Ts" (AXV-04)

Para os objetivos da simulacdo, nfo e conveniente a utilizacio desta equagio quadratica,
devido a que o sistema de equagbes em diferengas leva a um sistema de equagOes lineares
algébricas de fécil solugio. A introdugdo desia equagdo torna o sistema nao linear, dificultando

sua solugdo e aumentando o tempo de computacao.

Para evitar estes problemas foi linearizada esta equagdo proposta por Goodam. A equagio

foi linearizada & forma:

Hs=a+bTs (AXV-05)
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Os coeficientes a e b sdo calculados através de um algoritmo de regressido baseado no

método dos minimos quadrados, e como base de dados foram utilizados os dados da tabela A-10

oferecida por Stoecker (1958).
Os valores tomados para a andlise da regressio podem ser revisados na tabela A-10 da

referida citagdo (Stoecker, 1958). Na figura AXV.1 pode-se observar a forma quadritica da
equagio (AXV-04) que representa os dados da tabela mencionada anteriormente. A partir deste

grafico foram selecionados os intervalos para a lineariza¢do da equagdo deGoodman.

hs [BiuAb ar seco)

S _. Yo
§ T i e e

s

fig. AXV.1. Grifico representativo da equacao de Goodman.

Na tabela AXV-1 sdo colocados os valores dos coeficientes a e b, junto aos erros da andlise
estatistica feita para a linearizagio que da lugar 2 equagdo (AXV-05). Esta foi linearizada por
secio procurando minimizar ¢ erro determinado através da equagdo (AXV-006). Este emo

representa a diferenga entre os valores de hs calculados pela equagde (AXV-04) assumida como

real € a equagdo linearizada (AXV-05).
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Tabela AXV-1. Valores da linearizacio da equagio AXV-04.

intervalo b a erro

(-160:0) 0,244117| 0,394538 0,174176
(0:20) 0,31318 0,7548 0,090828
(20:40) 0,40644] -1,1546 0,139
(40:50) 0,50598| -5,06568; 0,054563
(50:80) 0,615127] -10,5471} 0,061724
{(60:70) 0,762545 -19,4191( 0,084025
(70:80) 0,959091| -33,2127] 0,110252
(80:90} 1,228| -54,3759| 0,148926
(90:100) 1,678364 -86,42| 0,198376]
(100:120) 2,36557| -166,155/ 1,2356736

Sm={aﬁ3ﬂn2f-ﬁh)
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