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RESUMO

Recentemente, diante da crise energética, dos problemas ambientais ¢
econdmicos, da politica de estimulo do gas natural e da importancia crescente de
aplicagdes de cogeracdo, tem-se observado um interesse renovado para aplicagdo de
ciclos de absorcao, devido a possibilidade de aproveitamento energético, para fins
uteis, do calor residual de diferentes processos. Resfriadores “chillers” de absorgdo
sdo extensamente utilizados em industrias de ar condicionado, em parte porque eles
podem ser acionados através de agua quente, vapor, queima do gas natural, energia
solar, biomassa, dentre outros, em vez de eletricidade, ja que aproximadamente 15%
de toda a celetricidade produzida mundialmente ¢ usada para refrigeracdo e
condicionamento de ar de acordo com o Instituto Internacional de Refrigeragdo em
Paris (IIF/IIR). Este trabalho tem como objetivo principal avaliar o ciclo de
refrigerag@o por absor¢do com solugao de brometo de litio-agua utilizando biogas de
aterro sanitario e misturas deste com gas natural. Com a obtencdo do potencial
energético do biogds de aterro sanitdrio, gas natural e suas misturas, utilizando o
“software” “Combust”, simulou-se através do “software” EES (Engineering
Equation Solver), um ciclo de refrigeragdo por absor¢do com capacidade frigorifica
variando entre 18 e 70 kW baseando-se em dados de equipamentos de refrigeragdo
por absor¢do comerciais. As analises dos resultados mostraram a viabilidade
energética do sistema utilizando no gerador biogas, gas natural e suas misturas
quando comparada com equipamentos que utilizam combustiveis tradicionais (GN,
oleo diesel, dentre outros), para acionamento de equipamentos de refrigeragdo
(chiller) comerciais com capacidade de resfriamento de 12900 kcal/h e temperatura
da agua na entrada de 14°C e na saida de 7°C. Este trabalho demonstra que a
refrigeragdo por absorg¢do pode ser utilizada em aplicagdes residenciais e industriais,
sendo alimentada por fontes de calor até entdo rejeitadas para a atmosfera
contribuindo assim para a economia de energia elétrica e diminuicdo do potencial

poluidor do meio ambiente.
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ABSTRACT

Recently, because of the energy crisis, the environmental and economical
problems, the politics of incentive of the natural gas and the growing importance of
cogeration applications, a growing interest has been observed toward application of
absorption cycles, due to the possibility of energy use, for useful ends, of the residual
heat of different processes. Coolers (chillers) of absorption have been used widely in
industries of air conditioning, partly because they can be operated by hot water, vapor,
natural gas, solar energy, biomass, among other, instead of electricity, since
approximately 15% of all the electricity produced is globally used for refrigeration and
air conditioning according to the International Institute of Refrigeration in Paris
(IIF/IIR). This work has as the main objective to evaluate a cycle of refrigeration for
absorption with solution of lithium bromide-water using biogas of sanitary landfill and
mixtures of this with natural gas. By obtaining the energy potential of the biogas of
sanitary landfill, natural gas and their mixtures, using the software Combust, it was
simulated with the software EES (Engineering Equation Solver), a cycle of refrigeration
for absorption with a refrigerating capacity in the range between 18 and 70 kW, which
are actual data of equipment of refrigeration for commercial absorption. The analyses
of the results showed that the energy viability of the system using in the generator
biogas, natural gas and their mixtures when compared with equipments that use
traditional fuels (GN, diesel oil, among other), for operation of equipments of
refrigeration (chiller) commercial with capacity of refrigeration of 12900 kcal/h and
temperature of the water in the entrance of 14°C and in the exit of 7°C. This work
demonstrates that the refrigeration for absorption can be used in residential
applications and industrial, for using sources of heat until then rejected for the
atmosphere contributing like this to the electric power economy and decrease of the

pollutant potential of the environment.
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1. INTRODUCAO

Considerag¢des econdmicas e ambientais trouxeram um novo interesse nos
sistemas de refrigeracdo alimentados por uma fonte de calor. Um esforco
consideravel de pesquisa tem sido investido no estudo de sistemas de refrigeragdo
deste tipo nos ultimos anos.

Sistemas de refrigeracdo por absor¢cdo apresentam-se como alternativa
para os sistemas de compressdo de vapor possuindo como vantagem a utilizacao
de energia térmica, que € menos nobre, substituindo uma parte da energia elétrica
necessaria para obtengdo do efeito desejado. Resfriadores (chillers) de absor¢do
sdo extensamente utilizados em industrias de ar condicionado, em parte porque
eles podem ser acionados através de agua quente, vapor, queima do gas natural,
energia solar, biomassa, dentre outros, em vez de eletricidade. Estes sistemas
permitem reduzir as pontas de demanda elétrica e equilibrar assim o balango de
demanda energética. Eles proporcionam seguranca e confiabilidade, podendo-se
citar os EUA e o Japdo, onde a climatizacdo a gds ¢ um sistema plenamente
consolidado e considerado classico por seu tempo de utilizagao.

A depleg¢do da camada de ozonio pelo uso de CFC’s ¢ HCFC’s é o
principal impacto ambiental relacionado, tendo em vista estimativas de taxas de
vazamento de gases refrigerantes que variam de 5 a 25%. Esse assunto foi tratado
no protocolo de Montreal ¢ ratificado pela maioria dos paises, inclusive o Brasil.

Os principais componentes dos resfriadores de absor¢do sdo: gerador,
absorvedor, condensador e evaporador, requerendo em algumas situagdes uma
torre de resfriamento de agua adicional para remover calor ¢ manter as
temperaturas desejaveis no absorvedor e no condensador.

Diferentes ciclos termodinamicos, tipos de maquinas (refrigeragao,
bombas de calor e trocadores de calor) e novos fluidos de trabalho, t€ém sido
propostos por numerosos autores em todo o mundo nas ultimas décadas. Dentre
algumas solucdes para geragdo de frio, uma das mais interessantes ainda
permanece sendo o ciclo de absorgao.

O Instituto Internacional de Refrigeragdo em Paris (IIF/IIR) calculou que

aproximadamente 15% de toda a eletricidade produzida mundialmente ¢ usada



para refrigeracdo e condicionamento de ar, portanto ciclos de refrigeragdo por

absor¢@o apresentam como alternativa para a economia de energia elétrica.

1.1 HISTORICO

Segundo Silva (1999), o francés Ferdinand Carré inventou o sistema de
absorgdo e o patenteou nos Estados Unidos em 1860. O primeiro uso do sistema
nos Estados Unidos foi provavelmente feito pelos Estados Confederados durante
a Guerra Civil para suprimento de gelo natural que havia sido cortado pelo norte.

Por volta de 1880, Carl Linde substituiu maquinas por absor¢do por
maquinas de compressdo em cervejarias que haviam modificado seus processos
de fabricacdo, reduzindo a quantidade de vapor rejeitado.

O primeiro sistema de refrigeragdo por compressdo foi desenvolvido em
1834 por Jacob Perkins e esse sistema somente passou a dominar o mercado por
volta de 1930. Essa demora se deu devido aos seguintes fatores:

e Alto custo de energia mecanica e elétrica;
e Elevado nivel de ruido;
e Motores grandes, pesados e caros.

Na década de 1970 em razdo da crise energética foram comercializados,
por empresas como Carrier, York e Trane, varios modelos de equipamentos de
condicionamento ambiental por absor¢do para uso em sistemas de cogeragao,
principalmente usando o par brometo de litio - 4gua.

Atualmente a empresa Dometic (ha cinco anos atras, Electrolux) é a maior
produtora mundial de refrigeradores por absor¢ao. Possui instalagdes de produgao
na Suécia, Alemanha, Hungria, Itdlia, Luxemburgo, México, Eslovaquia, Africa

do Sul e nos Estados Unidos.
1.2 ASPECTOS GERAIS DO SISTEMA
O ciclo de absorgdo € similar em certos aspectos ao ciclo de compresséo

de vapor. Um ciclo de refrigeragdo ira operar com: condensador, valvula de

expansdo e evaporador, se o vapor de baixa pressdo do evaporador puder ser



transformado em vapor de alta pressdo e entregue ao condensador. O sistema de
compressao de vapor usa um compressor para esta tarefa. O ciclo de compressao
de vapor ¢ descrito como um ciclo operado a trabalho por que a elevagdo da
pressdo do refrigerante é conseguida por um compressor que requer trabalho. O
ciclo de absorcdo, por outro lado, opera com fornecimento de calor que libera o
vapor do liquido de alta pressdo. Existe a necessidade de algum trabalho elétrico
para acionar a bomba no ciclo de absor¢do, mas a quantidade de energia para
uma dada quantidade de refrigeragdo ¢ minima, comparada com aquela que seria
necessaria no ciclo de compressdo de vapor.

Uma fonte de energia térmica importante para o refrigerador por absor¢io
se faz pela combustdo do gas natural (GN), um combustivel que vem aumentando
sua importancia na matriz energética nacional.

O gas natural, oriundo das refinarias de petréleo, era tido como
subproduto de processo e utilizado como fonte de energia auxiliar ou
simplesmente queimado. Em outras situagdes o gas natural proveniente da
prospeccgdo de petrdleo era queimado nas proprias plataformas. Segundo o Portal
Rede Gas Energia (2003), até 2010 devera haver um aumento da participagdo do
gas natural na matriz energética nacional de 3% para 12%, de forma que passe a
ser utilizado substituindo ou atuando em paralelo a combustiveis convencionais
como gas liquefeito de petroleo (GLP), diesel e gasolina.

Podemos mencionar ainda como fonte térmica a possibilidade de
utilizacdo do gas de aterro sanitario (biogas). A geragdo do gas de aterro é o
resultado da decomposigdo da matéria organica, Catanhede et al. (1979) e Silva et
al. (1997), presente em elevada porcentagem nos residuos solidos urbanos, sob
condi¢des anaerobias, que ocorre depois que os residuos sdo depositados em
aterros. O maior componente gerado na decomposi¢do dos residuos ¢ de gas
metano (CH4) que é um combustivel gasoso com grande poder energético, porém
se descartado na atmosfera contribui para a formagao do efeito estufa.

O ciclo de absor¢do brometo de litio-dgua funciona com a agua como
liquido refrigerante e o brometo de litio na func¢do de fluido portador. O sistema
LiBr + H,O ¢é quase exclusivamente utilizado para aplicagoes de
condicionamento de ar. Tem numerosas vantagens tais como: alta entalpia de

vaporizacdo, ndo necessita retificagdo, ndo ¢ toxico e nem perigoso.



O brometo de litio ¢ um sal s6lido cristalino que na presenga de vapor de
agua absorve o vapor e torna-se uma solugdo liquida. A solugdo liquida exerce
uma pressdo de vapor de agua que ¢ uma fungdo da temperatura e da

concentracao da solucgio.

1.3 OBJETIVO DO TRABALHO

Pretende-se alcangar o objetivo proposto obtendo-se dados de catalogos
de equipamentos de refrigeragdo por absor¢do (chillers) como: vazdes do
refrigerante, temperaturas e pressdo de operacdo para cada componente do ciclo.
Com estes dados, simula-se através do software EES (Engineering Equation
Solver), um ciclo de refrigeracdo por absor¢do com capacidade frigorifica
variando entre 18 e 70 kW utilizando como fonte de calor: gas natural, biogas de
aterro sanitario e suas misturas. Com o EES calculam-se as taxas de transferéncia
de calor em cada componente do ciclo: evaporador, condensador, absorvedor e
gerador.

Com os softwares COMBUST/COMIN determinam-se os pardmetros
fundamentais do balango de massa da rea¢do de combustido do gas natural puro,
biogas de aterro sanitdrio puro e misturas desses dois gases em condigdes
estequiométricas.

Com o Poder Calorifico Inferior (PCI) dos combustiveis ¢ os dados de
equipamentos de refrigeragdo por absor¢do comerciais simula-se o desempenho
do sistema utilizando no gerador biogas, gas natural ¢ suas misturas ¢ compara-
los com estes equipamentos que utilizam combustiveis tradicionais (GN, 6leo
diesel, dentre outros).

O objetivo principal do trabalho é a avaliacdo energética do ciclo de
refrigeracdo por absorc¢ao com solucio de brometo de litio — 4gua utilizando

biogas de aterro sanitario, gas natural e suas misturas.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 SISTEMA DE REFRIGERACAO POR COMPRESSAO DE VAPOR

Os sistemas de refrigeracdo por compressao de vapor baseiam-se no
rebaixamento de temperatura que acompanha a expansao de um fluido liquido de
alta pressdo para baixa pressdo porque também ocorre mudanga de fase. Um
liquido comprimido a alta pressdo, ponto 2 da figura 2.1, ao ter a sua pressao
reduzida, durante sua passagem por uma valvula de expansdo, expande-se
isoentalpicamente até atingir o ponto 3 como mistura bifasica a baixa presséo.

A partir desse ponto o fluido vaporiza-se, em um trocador de calor
denominado evaporador, atingindo o ponto 4 como vapor saturado em baixa
pressdo. Na evaporacdo ocorre um aumento da entalpia do fluido as custas da
adicdo de energia retirada na forma de calor do meio a resfriar.

Apesar de ser pouco empregado comercialmente para refrigeragdo, por ser
de natureza intermitente, a expansdo do vapor ¢ a base dos demais ciclos de
refrigeracdo. Para que exista um ciclo, ou seja, o reaproveitamento do fluido
refrigerante com o retorno do mesmo ao estado correspondente ao ponto 2, é
necessaria a elevagdo da pressdo do vapor do fluido e sua liquefagdo. A
liquefacdo correspondente ao trecho 1-2 ¢ feita por condensagdo e conseqiiente

rejeicdo de calor ao meio em um trocador de calor denominado condensador.

Fl
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Figura 2.1 — Diagrama P-h de um ciclo de refrigeracio.

A diferenca entre os sistemas de refrigeracdo por compressao e absor¢do

esta na forma de elevar a pressao, conforme o trecho 4-1.



2.2 SISTEMA DE REFRIGERACAO POR ABSORCAO

Neste sistema, dois equipamentos denominados absorvedor e gerador
substituem o compressor no ciclo de compressdo de vapor. Com relagdo ao
refrigerante, o resto do ciclo de absor¢do ¢ semelhante ao ciclo de compressao,
isto €, o vapor se liquefaz no condensador e ¢ trazido para o evaporador através
da vélvula de expansdo. O fluido portador, ao sair do gerador, naturalmente
retorna ao absorvedor por uma valvula redutora de pressdo.

As principais vantagens do ciclo de absor¢do em relagdo a outros sistemas
de refrigeragdo segundo Braz (2002) sdo:

v" Pode operar com energia na forma térmica;

v" As maquinas de absorgdo com gas sdo praticamente mais silenciosas
por ndo existir moto-compressor no sistema. As Unicas partes
moveis sdo as bombas que circulam a solugdo e o refrigerante;

v" Menores custos de operagdo (economia de aproximadamente 30%
em relacdo ao sistema de compressao de vapor);

v' Substancial redu¢do no consumo de eletricidade;

v" Contribuem para a preserva¢do do meio ambiente.

Teoricamente, apenas uma unica bomba ¢ necessdria, para transportar a
solugcdo portadora — refrigerante do absorvedor a baixa pressdo para o gerador
que opera a pressdes mais elevadas. Na pratica, duas bombas adicionais sdo
muitas vezes usadas, uma para recircular a solu¢do sobre serpentinas de
resfriamento no absorvedor e outra para recircular o refrigerante sobre a
serpentina de dgua gelada no evaporador.

O ciclo de absor¢do basico consiste em absorver vapor de baixa pressao
em liquido apropriado, o vapor é convertido em liquido, através do processo de
condensacdo. Em seguida ocorre uma liberacdo do vapor do liquido absorvente
por adi¢do de calor.

O absorvedor possui uma solugdo liquida, cuja fungdo é absorver o vapor
que sai do evaporador a baixa pressdo. Para completar & necessario um
resfriamento no processo de absor¢do por agua ou ar, rejeitando o calor para a

atmosfera.



A bomba tem a funcdo de elevar a pressdo da solugdo recebida do
absorvedor e a entrega para o gerador. O gerador recebe calor de uma fonte de
alta temperatura expulsando o vapor o qual tinha recebido no absorvedor através
da solugdo liquida. A solu¢do liquida retorna para o absorvedor por uma valvula
redutora de pressdo. A queda de pressdo mantém a diferenca de pressdo entre o
gerador ¢ o absorvedor.

O esquema mostrado na figura 2.2 ¢ resumido na seguinte forma:

1. O calor de uma fonte de alta temperatura entra no gerador, enquanto que;

2. O calor a baixa temperatura da substancia que esta sendo refrigerado entra
no evaporador ¢;

3. A rejeigdo de calor ocorre no absorvedor e condensador a temperaturas tais

que o calor possa ser rejeitado para a atmosfera.

Solugéo Vapor a alta pressio

l | l Calor
Gerador VQ% Condensadorﬁﬁ
Calor

Valvula redutora
de pressdo Valvula de

Vapor a baixa pressdo expansao

Absorvedor Calor Evaporador
Calor

O

omba

Solucdo

Figura 2.2 - Esquema da unidade de absorg¢do basica. (Stoecker, 1985).

A figura 2.3 apresenta um desenho esquematico de um equipamento de
absor¢do comercial, um Sistema de 4gua gelada da Spring Carrier como

aplicagdo de sistemas de refrigeragdo por absorcao.
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Figura 2.3 Funcionamento do chiller por absor¢do da Spring Carrier —

(Athayde, 2001)

2.2.1 SISTEMA ELECTROLUX

Em 1922, dois estudantes de engenharia suecos Baltzar Von Platen e Carl
Gustav Munters, patentearam uma maquina de refrigeracdo de funcionamento
continuo ¢ de baixo custo. Tal equipamento produzido inicialmente por seus
criadores teve sua patente adquirida pela Electrolux que a usou para projetar-se
definitivamente no mercado de eletrodomésticos. O sistema, cujo esquema esta
mostrado na figura 2.4, é o mais popular de todos os sistemas de refrigeracdo por
absorcdo por causa de seu uso em refrigeradores domésticos.

No sistema electrolux sdo empregados trés fluidos: um refrigerante,
geralmente amodnia, um absorvente, geralmente agua e um gas inerte, geralmente
hidrogénio. Existem trés fluxos de fluido: fluxo de vapor, fluxo de solugdes de
agua e amonia e fluxo de gas inerte conforme ilustra a figura 2.4. A solugdo

concentrada de amonia, ou solugdo rica, é aquecida liberando vapor de amonia, o



qual ¢ retificado. A retificagdo ¢ feita em um tubo ascendente e sinuoso no qual a
agua contida no vapor condensa-se e retorna ao gerador de vapor. Apés a
retificagdo o vapor de aménia ¢ liquefeito em um condensador. No condensador e
retificador do sistema Electrolux existe somente amoénia, ou seja, a pressdo da
amonia ¢ igual a pressdo do sistema. O vapor de aménia ndo passa por uma
valvula de expansdo, mas sim por um sifdo que impede o fluxo de gas inerte
existente no evaporador, para o condensador. Evaporando a partir desse sifao o
refrigerante expande-se no evaporador, onde existe um gas inerte, geralmente
hidrogénio. Dessa forma, a pressdo da amoénia no evaporador sera dada pela
diferenga entre a pressdo total e a pressdo parcial do gas inerte. Saindo do
evaporador a amonia € absorvida por uma solugdo pobre em amoénia, ainda a

baixa pressdo parcial, formando a solugfo rica.

NH; - vapor
—
% NH; - vapor
~ NH; - vapor Gas inerte
L T N ¥
an)
Z Evaporador
Sol. pobre
em NH;3 G4s inerte Pescogo de cisne
—
E Absorvedor
4—

Sol. rica em NHj3

Figura 2.4 — Sistema Eletrolux de refrigeracdo por absorcdo. (Electrolux,
2005).

O fluxo de solugdes agua-amoOnia ¢ movimentado por termossifdo. A
solucdo rica em amonia vinda do absorvedor, a qual se encontra em temperatura
proxima a ambiente, chega ao gerador passando por um trocador de calor em
contra fluxo com uma solu¢do com baixa concentracdo de amodnia, ou solucao
pobre, aquecida, que retorna do gerador. Nesse trocador de calor a solugdo rica é
pré-aquecida e a solugdo pobre é pré-resfriada. No gerador a solugdo rica é

aquecida em tubo capilar no qual vapor ¢ gerado. A solugdo pobre, formada no



gerador, sobe arrastada pelas bolhas de vapor de amonia até um nivel mais
elevado que o topo do absorvedor. O retorno da solugdo pobre do absorvedor ¢
feito por gravidade, passando pelo trocador acima citado, para ser pré-resfriada,
enquanto o vapor separado no gerador, segue a trajetdria descrita para o primeiro
fluxo.

O fluxo de gas inerte circula apenas no absorvedor e evaporador, Gnicos
componentes que operam com baixa pressdo parcial. No evaporador, onde ha
fluxo descendente, o gas inerte desce em razdo do aumento de sua densidade
devido ao resfriamento. Chegando ao absorvedor o gas inerte ¢ aquecido pelo

processo exotérmico de absor¢do ¢ sobe novamente ao topo do evaporador.

2.2.2 REFRIGERACAO POR ABSORVENTES SOLIDOS

Segundo Silva (1999), varios tipos de refrigeradores por absorventes
solidos tem sido desenvolvidos. Sendo que todos eles t€ém sua origem no
experimento de Faraday.

Michael Faraday realizou experiéncias para a liquefagcdo de certos gases.
Esses eram gases que certos cientistas acreditavam existir somente na forma de
vapor.

Faraday sabia que cloreto de prata, um pd branco, absorvia grandes
quantidades de vapor de amoénia. Ele admitia o p6 para absorver todo o vapor de
amonia possivel. Entdo ele selava o composto amoénia — cloreto de prata num
tubo de ensaio montado tal como um “V” invertido.

Faraday entdo aquecia a extremidade do tubo contendo o p6 (vermelho).
Ao mesmo tempo ele resfriava a extremidade oposta com agua. O calor liberava
vapor de amodnia. Gotas de um liquido menos colorido (azul) comegavam a
aparecer na extremidade fria do tubo. Isto era amonia liquida.

Faraday continuou o processo de aquecimento até que a amonia liquida
fosse obtida. Entdo, ele retirava o calor, removia a dgua fria, ¢ observava a nova
substancia descoberta.

Momentos depois, Faraday observou alguma coisa anormal. A amodnia

liquida ndo permanecia em repouso no tubo de ensaio selado. Comegava a formar
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bolhas e entrava em ebuli¢do. O liquido retornava rapidamente para vapor. O
vapor era, entdo, reabsorvido pelo po.

Quando Faraday tocava o extremo do tubo contento o liquido em
ebulicdo, ele o sentia mais frio. A amoénia na mudanga da forma liquida para
vapor, tinha removido calor. Dessa forma, o mecanismo da refrigeragdo havia
sido desenvolvido a partir deste experimento, ¢ diversos sistemas foram

montados com base neste principio.

2.2.3 SISTEMA DE ABSORCAO INTERMITENTE

O sistema de absorgo intermitente utiliza um regenerador carregado com
a mistura 4gua e amonia. Uma fonte de calor, usualmente nos casos mais simples
uma chama de querosene, aquece esta solu¢do no regenerador. A amonia ¢
vaporizada e escoa para fora.

No condensador C, conforme ilustrado na figura 2.5, o vapor de amoénia ¢
liquefeito. O liquido escoa por gravidade para o reservatorio de liquido (tanque
de liquido) e dai para o evaporador. Durante o ciclo de regeneragdo, pequeno ou
nenhum efeito de refrigeragdo acontece. Quando o sistema esfria, a pressdo
diminui, ¢ a amonia liquida no evaporador entra em ebuli¢do ¢ absorve calor. O
ciclo ¢ completado quando a amonia vaporizada ¢ reabsorvida no regenerador.

A figura 2.5 ilustra o ciclo de regeneracdo. Na operacgdo, o tanque de
querosene ¢ abastecido com a quantidade suficiente para um ciclo. Este ciclo ¢
normalmente de um dia. O queimador é acionado e fornece calor para a mistura
amodnia-dgua (marrom) no regenerador. O vapor de amdnia (marrom claro) é
dirigido através do tubo A, para o condensador C. Entdo, o gas amdnia ¢é esfriado
e condensado para amodnia liquida (vermelho). O liquido escoa para o
reservatorio liquido D. Quando o querosene ja foi todo queimado (usualmente de
20 a 40 minutos), o ciclo de regeneragdo termina e comecga o ciclo de

refrigeragao.
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Figura 2.5 — Sistema de absorc¢do intermitente durante seu ciclo de regeneracdo.

Traduzida de Althouse, et al. (1996).
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2.2.4 SISTEMA DE ABSORCAO EM CICLO CONTINUO

A unidade de refrigeracdo em ciclo continuo é operada pela aplicagdo de
uma quantidade limitada de calor. Este calor é fornecido por gas, eletricidade,
querosene ou outro combustivel. Nenhuma parte moével ¢ utilizada. A operagao
do mecanismo de refrigeracdo esta baseada na Lei de Dalton.

Esta lei, também conhecida como lei de estado das pressdes parciais,
estabelece que: a pressdo total de uma mistura de gases confinados ¢ a soma das
pressdes de cada gas na mistura. Por exemplo, a pressdo total do ar em um
cilindro de ar comprimido ¢ a soma das pressdes do oxigénio, nitrogénio, didxido
de carbono e vapor d’agua.

O refrigerador por absor¢do usa dois gases, aménia ¢ hidrogénio. A
amonia ¢ absorvida pela 4gua no sistema fechado. Pelo processo de aquecimento
da solugdo a amonia é evaporada, e o hidrogénio que ndo ¢é absorvido pela agua
retorna como um gas. Neste caso a pressdo total do sistema ¢ a pressdo da amdnia
mais a pressdo do hidrogénio.

O sistema de absor¢do em ciclo continuo ¢é ilustrado na figura 2.6,
consistindo de quatro partes principais: queimador (boiler), evaporador,
condensador e absorvedor.

Quando a unidade opera com querosene ou gas, o calor ¢ fornecido por
um queimador. Este elemento € ajustado por baixo do tubo central (A). Quando
opera com eletricidade, o calor é fornecido por um elemento inserido na se¢ao B.

A carga da unidade consiste de uma quantidade de amonia, agua e
hidrogénio, que devem ter uma pressdo suficiente para condensar amoénia na
temperatura do ambiente. Quando calor ¢ fornecido por um sistema de ebulicdo,
bolhas de gas de amonia sdo produzidas. Elas sobem e transportam solugdo de
amonia fraca através da bomba de sifao (C). Esta solugdo fraca passa pelo tubo
(D), enquanto que o vapor de amonia passa pelo tubo (E) e no separador de agua.
Neste ponto todo vapor d” dgua é condensado e retorna ao sistema de ebuli¢do,
deixando o vapor seco de amoénia passar para o condensador.

Pela circulagdo de ar através do condensador, calor ¢ removido do vapor

de amonia, permitindo a condensac¢do da amonia que flui para o evaporador.
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O evaporador ¢ abastecido com hidrogénio. O hidrogénio passa através da
superficie de aménia. A evaporagdo da amonia retira calor do evaporador. Isto,

por outro lado, retira calor do meio, reduzindo a temperatura do refrigerador.

Separador de agua

Condensador

Evaporador

Trocador de /

calor do gas

Absorvedor

Coletor do
absorvedor

Trocador de
calor do
liquido

[ Caldeira

Solugao fraca de
aménia

Solucao forte de
amdénia

Amoénia liquida

Vapor de aménia

Hidrogenio

Hidrogenio e vapor
de aménia

Figura 2.6 — Sistema de absor¢do em ciclo continuo traduzida de Althouse, et al.

(1996).

2.2.5 CICLO DE ABSORCAO COM TROCADOR DE CALOR
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O ciclo de absor¢ao ¢ caracterizado como ciclo operado a calor porque a
maior parte do custo de operagdo ¢é associada com o fornecimento de calor que
libera o vapor do liquido de alta pressdo. Com adi¢do de um trocador de calor
reduzira significativamente a energia necessaria no gerador. Este trocador aquece
a solugdo fria do absorvedor em seu caminho para o gerador e esfria a solugdo

que retorna do gerador para o absorvedor, como ilustrado na figura 2.7.

Solugao Vapor de dgua

v }

Gerador Q# Condensad(%j

¥

Trocador de calor
Valvula de

expansao

Valvula

redutora de Vapor de agua
pressao l

calor

Absorvedor %ﬂ Evaporador V?%

Bomba

Figura 2.7 — Sistema de absor¢do com trocador de calor. (Stoecker, 1985).

2.2.6 SISTEMA DE ABSORCAO DE DUPLO EFEITO

O sistema de duplo efeito de brometo de litio pode ter sua eficiéncia
melhorada como mostrado na figura 2.8. O aspecto mais importante que
distingue o sistema de duplo efeito é que este incorpora um segundo gerador,
gerador I, que usa o vapor da agua que condensa o gerador I para prover seu
abastecimento de calor. Ha trés niveis diferentes de pressao em cada vaso, € um
vapor de pressdo média (da ordem de 1000 kPa) é suprido ao gerador I em vez do
vapor de baixa pressdo (aproximadamente 120 kPa) fornecido ao gerador e uma

unidade de tnico estagio. A solugcdo de LiBr do gerador I passa através de um
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trocador de calor, onde ela transfere calor a solugdo fraca de LiBr que escoa em
direcdo ao gerador I. A solucdo que passa para o gerador II ¢ aquecida ali pelo
vapor de 4gua condensante que foi desviado do gerador I. Em seguida a solugdo
passa por uma restri¢do que reduz sua pressao para aquela do vaso 2. Em seguida
a redugdo de pressdo, parte da dgua da solugdo ¢ expandida subitamente se

vaporizando, para em seguida se liquefazer no condensador.

Agua

Condensador

Vaso 1

Valvula

‘ redutora Y
; _de pressdo
|+ A - 7
Y Fluido
[ sendo
resfriado
Trocador A -
= == aa
—_— Evaporador
calor absorvedot
&2 K 2
A C i
{ +
A y
Solugido
forte de LiBr res‘?ﬁ\:ﬂ::to

Trocador de calor

_—]

solugdo fraca de LiBr

Figura 2.8 — Sistema de absor¢do de duplo efeito. (Stoecker, 1985).
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A unidade de absorc¢do de duplo efeito opera com coeficientes de eficacia

(CDE) maiores do que as de simples estagio como mostrado na figura 2.9.

10+

CDEqaps

Simp!es efejto

0,5 1 | | ] ) | ] ] |
0 10 20 30 40 50 60 70 8 90 100

Porcentagem da plena carga

Figura 2.9 — CDE ;55 de unidades de absorcdo de simples estagio e de
duplo efeito. (Stoecker, 1985).

2.2.7 EFICIENCIA NO CICLO DE ABSORCAO

O coeficiente de desempenho do ciclo de absor¢do COP,s ¢ definido
como:

taxa de refrigeragdo

COP, =

abs

taxa de adi¢cdo de calor ao gerador
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Vale aqui lembrar que o COP do ciclo de compressao de vapor ¢ a relagdo
da taxa de refrigerac@o pela poténcia na forma de trabalho fornecida para operar o
ciclo, portanto, na comparagao entre os COP do ciclo de compressao e do ciclo
de absorcao o valor serda menor para o do ciclo de absor¢do (a energia na forma
de trabalho é normalmente muito mais valiosa e cara que a energia na forma de
calor), Stoecker (1985).

Para uma melhor compreensdo do COP do ciclo de absorcdo, a figura
2.10 mostra o ciclo de absor¢do dividido em dois blocos. O bloco da esquerda
representa o ciclo da poténcia, onde se desenvolve o trabalho necessario para
realizar a compressdo do vapor do evaporador para o condensador no ciclo de

refrigeragdo, bloco da direita.

— To Tc —>

o =

) 4

Qa QE

Ta Tg

Figura 2.10 - Combinacdo de ciclo de poténcia e de refrigeracio

operado a calor. (Stoecker, 1985)

O ciclo de poténcia recebe energia na forma de calor Os, a uma
temperatura absoluta 7, entrega uma certa energia  na forma de trabalho para
o ciclo de refrigeragdo e rejeita uma quantidade de energia Q4, na forma de calor
a temperatura 7. O ciclo de refrigeragdo recebe o trabalho W e com ele transfere
calor O a temperatura de refrigeracdo T para a temperatura T, onde a

quantidade Q¢ ¢ rejeitada.
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Para o ciclo de poténcia:

9o __To @.1)
woT,-T,

Para o ciclo de refrigeracao:

e T 2.2)
W T.-T,

Portanto:

COP _&_ WTE .TG_ TA_TE (TG_TA)
abs T - -
QG TC_TE WTG TG (TC_TE)

2.3)

Analisando a equacgdo 2.3, pode se chegar a algumas conclusdes:
Quando 7 aumenta, o COP aumenta;
Quando 7r aumenta, o COP aumenta;

Quando T¢ aumenta, o COP diminui.

A comparagdo do COP dos ciclos de absor¢do ¢ de compressdo deve ser
feita com reserva, pois seu valor sempre ¢ apreciavelmente menor que o segundo,
visto que sdo coeficientes definidos diferentemente. Pode-se ter relagdes de 0,6

para 3, por exemplo, respectivamente a absor¢do e a compressao.

2.2.8 SISTEMA DE ABSORCAO SOLAR

Liu e Wang (2003), desenvolveram um sistema de absorcao de duplo
efeito solar/gas com uma capacidade de resfriamento de 10 kW. A temperatura
de entrada da agua resfriada ¢ 32°C e a de saida ¢ 37°C. Para ser a mesma como
chillers convencional, a temperatura da agua resfriada na entrada ¢ 14°C e na
saida de 7°C. Este sistema usa energia solar como parte da energia fornecida
juntamente com a queima de gés natural no gerador de alta pressdo. O sistema de
absor¢do de duplo efeito pode reduzir a taxa de transferéncia de calor global,
tendo um coeficiente de desempenho de 1,2; o dobro do sistema de simples

efeito. A energia auxiliar produziria um coeficiente de desempenho mais alto
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quando a energia solar ndo estd disponivel. Este sistema vai servir para
resfriamento e aquecimento em todo o ano. Durante os dias de verdo, o
refrigerador fornece 4gua resfriada, e o resto do ano fornece agua quente para uso
diario ou aquecimento. O sistema combinado (gds/energia solar) fornece ar
condicionado durante o verdo, espago aquecido durante o inverno e adgua quente
em todo o ano. A figura 2.11 mostra o diagrama esquematico do sistema
combinado de absorcdo (gas/energia solar).

Segundo Asdrubali e Grignaffini (2004), Yasaki fabricou uma maquina
experimental de absor¢do de simples estagio que usa brometo de litio-agua como
fluido de trabalho. De acordo com os dados fornecidos, a maquina tem poténcia
de refrigeracdo nominal igual a 17 kW, com fornecimento de 4gua quente a 88°C.
A agua refrigerada, em condi¢gdes nominais, ¢ produzida a 9°C com queda no
evaporador de 6°C, a pressdo maxima no gerador ¢ no evaporador sio,
respectivamente, 98 kPa e 295 kPa. O absorvedor e condensador sdo resfriados
pela dgua, que ¢ aquecida de 29,5°C a 34,5°C, a pressdo maxima no circuito de
resfriamento € igual a 295 kPa. A maquina ¢ equipada com recirculagao entre as
solugdes concentradas e diluidas no gerador e absorvedor, com um trocador para
recuperar calor, e com um aquecedor com uma célula de platina para extrair
hidrogénio produzido no sistema. Nao existem bombas desde que a circulagdo do

fluido é realizada através de termossifao.
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Figura 2.11 — Diagrama esquemdtico do sistema combinado de absor¢do

gads/energia solar, traduzido do Liu e Wang (2003).

2.3 SOLUCAO DE BROMETO DE LiTIO E AGUA

De acordo com Lucas et al. (2003), a desvantagem de muitos fluidos de
trabalho, tal como, brometo de litio-dgua sdo que eles cristalizam a altas
concentracdes € a alta temperatura necessaria no gerador para alcangar o ponto de
ebulicdo, mais que 90°C. Isto ocorre devido ao aumento no ponto de ebuli¢do que
a concentragdo elevada de brometo de litio produz.

A cristalizacdo pode ter as seguintes causas:

1. Vazamentos de ar para dentro do sistema, causando aumento da temperatura de
evaporagdo e da agua refrigerante, aumentando a quantidade de calor injetado no
sistema e a concentracdo da solucgdo até o ponto de cristalizagao;

2. A operagdo do sistema na capacidade maxima, caso a temperatura da agua

refrigerante seja muito baixa, a temperatura da solugdo diluida pode baixar o

21



suficiente para baixar também a temperatura da solucdo concentrada até o ponto
de cristalizagdo;

3. Havendo interrup¢do do fornecimento de energia térmica, a temperatura da
solugdo concentrada no trocador de calor cai podendo ficar abaixo da linha de
cristalizacao;

Uma das mais tradicionais combinagdes refrigerante-absorvedor ¢
brometo de litio-dgua, sd@o usados para produzir o efeito de refrigeracdo em
virtude de:

1. A agua que ¢é resfriada pela vaporizacdo a baixas temperaturas quando ¢
mantida sobre alto vacuo, poderia ser usada como fluido de resfriamento.

2. Certas substancias, tal como o sal a altas concentragdes podem absorver
vapor d’agua e sdo capazes de causar decréscimo na pressao de vapor d’agua.

A agua é um dos refrigerantes naturais mais aceitaveis, por causa de sua
seguranca ¢ custo. Brometo de litio foi escolhido como absorvente porque se
encontram as seguintes caracteristicas de solucdo desejadas para um sistema de
refrigeracdo por absorcdo: estabilidade em solugdo aquosa e baixa pressdo de
vapor no absorvedor. A figura 2.12 apresenta um diagrama pressdo-temperatura
para o ciclo de absor¢do brometo de litio - agua.

A solucdo liquida exerce uma pressdo de vapor de dgua que ¢ uma fungao
da temperatura e da concentracdo da solug¢do. Se dois vasos forem conectados
como na figura 2.13, um vaso contendo solu¢do de brometo de litio - 4gua e o
outro contendo agua pura, cada liquido exerceria uma pressdo de vapor. No
equilibrio as pressdoes de vapor de agua exercida pelos dois liquidos seriam
iguais. Um exemplo de uma condi¢@o de equilibrio ¢ notado na figura 2.13. Se a
temperatura da agua pura é de 40°C, sua pressdo de vapor ¢ de 7,38 kPa. Essa
mesma pressdo de vapor poderia ser desenvolvida por uma solugdo de brometo
de litio - 4gua a uma temperatura de 80°C e uma concentragdo de 59% de
brometo de litio em relagdo a massa. Muitas outras combinac¢des de temperaturas

e concentragdes de solugdo podem fornecer uma pressao de vapor de 7,38 kPa.
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LINHAS DE CONCENTRACAO

PRESSAO DE VAPOR CONSTANTE DO BROMETO DE LITIO
DO REFRIGERANTE A
0% ~ ~
: CONCENTRADA
DILUIDA
PRESSAO NO
CONDENSADOR . .

PRESSAO NO 8=9
EVAPORADOR

TEMP. NO TEMP. NO TEMP. NO
EVAPORADOR ABSORVEDOR GERADOR
TEMPERATURA

Figura 2.12 — Diagrama pressdo x temperatura para o ciclo de absor¢do
dagua-brometo de litio de simples estigio. (ASHRAE Fundamentals,
1985)

A figura 2.14 apresenta um diagrama temperatura-pressdo-concentragao
para solugdes de brometo de litio - dgua. A concentragdo é a abscissa do
grafico, enquanto que a pressdo de vapor de dgua encontra-se na ordenada. A
temperatura de saturagdo da agua pura correspondente a essa pressdo ¢
mostrada na ordenada ao lado esquerdo do grafico. A carta aplica-se a
condi¢Oes saturadas onde a solug@o estd em equilibrio com o vapor de agua,
como no vaso do lado direito da figura 2.13.

Analisando o diagrama, facilmente se identificam as condigdes escolhidas

no exemplo da figura 2.13.
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Vapor de agua
Vapor de 4gua P=7,38 kPa
P =738 kPa

, Solugdo de agua-LiBr
Agua pura 80°C, 59% LiBr
40°C

Figura 2.13 — Pressdo de equilibrio do vapor de dgua. (Stoecker, 1985)
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Figura 2.14 - Diagrama temperatura-pressao-concentracio de solugoes

brometo de litio — dgua. (Stoecker, 1985)

2.4 SISTEMA LiBr — H,O VERSUS SISTEMA H,0 — NH;

Em termos do coeficiente de eficacia do ciclo de absor¢do, ambos
apresentam valores semelhantes. Sistemas agua-amonia podem atingir
temperaturas de evaporag¢dao abaixo de 0°C enquanto, sistemas LiBr-H,O sao
limitados em unidades comerciais a temperatura no minimo de 3°C.

Em termos de equipamentos temos que o sistema agua-amoénia requer
componentes extras (retificador e analisador), porém operam a pressoes acima da

atmosférica, o que consiste em uma vantagem em relacdo ao sistema LiBr-H,O,
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ja que este opera a pressoes abaixo da atmosférica, o que tende a causar

infiltragdes inevitaveis de ar no sistema.

2.5 CARACTERISTICAS DOS COMBUSTIVEIS

Os combustiveis classificam-se em so6lidos, liquidos ¢ gasosos. Pode-se
citar como exemplo de combustivel sélido a madeira de reflorestamento, de
combustivel liquido a gasolina ¢ de combustivel gasoso o gas natural.

As propriedades mais importantes de um combustivel sdo apresentadas a
seguir:

2.5.1 Composicao

A composi¢do dos combustiveis ¢ essencial para poder determinar os
pardmetros caracteristicos estequiométricos da reagdo de combustdo. A forma
mais habitual de indicar a composi¢do consiste em relacionar a quantidade de
carbono, hidrogénio, enxofre, oxigénio, dgua e cinzas em massa referida a um

quilograma de combustivel.

2.5.2 Poder calorifico

O poder calorifico de um combustivel ¢ a energia liberada na combustao total
a pressdo constante de um quilograma de combustivel para levar os produtos da
combustdo a 25°C, sendo a temperatura inicial do combustivel também de 25°C.
Utiliza-se o poder calorifico superior (PCS) quando a agua da combustdo ¢
condensada e o poder calorifico inferior (PCI) quando em estado de vapor a
25°C. Deduz-se que o PCS sera sempre superior ao PCI, sendo a diferenga entre
ambos a entalpia de vaporizagdo da 4gua formada na combustdo. A relagdo entre

o poder calorifico e a entalpia de reagdo sera a massa molar do combustivel.

(PCS)s — Poder calorifico superior ¢ a quantidade de calor que se desprende

na reagdo de combustio completa de uma unidade de combustivel seco.

(PCS), — Poder calorifico superior iimido ¢ a quantidade de calor que se
desprende na reagdo de combustdo completa de uma unidade de combustivel

umido.
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(PCI)s — Poder calorifico inferior seco ¢ a quantidade de calor que se
desprende na reagdo de combustio completa de um combustivel seco, com agua

no estado de vapor.

(PCI), — Poder calorifico inferior imido é a quantidade de calor que se
desprende na reagdo de combustdo completa de uma unidade de combustivel
umido.

A partir da analise elementar (% em massa de carbono, hidrogénio, oxigénio,
enxofre, ¢ umidade) podem ser utilizadas formulas mais ou menos exatas, tais

comao:

Formula de Mendeleyev (desenvolvida para carbonos):
= - ~-S)- kJ
PCI =340 C +1030 H —110 (O - §) ZSW[ Ag} (2.4)

Formula de Dulong para combustiveis so6lidos:

PCS =339,6C +14189(H - % )+94,25 [/ﬁ%g} 2.5)

- _ kJ
PCI = PCS —25(9H + W)[ %g} (2.6)
Combinando as equagoes 2.5 e 2.6 tem-se:
PCI =339,6C+11939H —117,40+ 94,25 - 25W [%g} 2.7

Encontra-se o poder calorifico util de um residuo solido que contém umidade
e cinzas, parte-se da analise elementar, considerando a composicdo elementar (%

em massa), % de umidade (W) e % de cinzas (A) de forma que:
C+H+O+S+N+W+A4=100

A partir da equagao 2.7 obtém-se o PCI do residuo no estado atual. O poder

calorifico do combustivel seco é:
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PCI (res.sec0) =[339,6 C+1193,9H 117,40+ 94,2 S]&["J } (2.8)
(100-w)L /kg
O combustivel seco livre de cinzas é:

PClI(semcinzas) = [339,6 C+1193,9H—117,4O+94,2S]L K/ 1(2.9)
(100—w —A)L /ke

Para combustiveis com quantidade alta de nitrogénio orgénico, ¢ conveniente

utilizar a formula de Dulong modificada:
_ o) kJ
PCS =3373C +14189(H VA J+93.15 +233N [ %g} (2.10)

2.5.3 Viscosidade e densidade
A viscosidade tem grande importidncia nos combustiveis liquidos, a
determinacdo ¢ experimental. A densidade também se determina
experimentalmente, e no caso dos combustiveis gasosos utiliza-se a densidade

absoluta.

2.5.4 Limites de inflamabilidade
Esta propriedade tem referéncia aos combustiveis gasosos, estabelece a
propor¢do de gas e ar necessarios para que se produza a combustio, mediante um
limite superior e inferior.
Para que se produza a reagdo de combustdo, uma mescla de combustivel e
comburente deve alcangar uma temperatura minima necessaria que recebe o
nome de ponto de inflamag@o. Uma vez iniciada a combustdo, o calor mantera a
temperatura por cima da inflamacgdo, e a reagdo continuard até esgotar o
combustivel ou comburente. Outra temperatura importante ¢ a temperatura de

combustdo ou temperatura adiabética de chama, que se alcanga na combustao.

2.5.5 Quantidade de enxofre
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A quantidade de enxofre nos combustiveis ¢ importante, pois determina a
quantidade de SO, que aparecera nos gases, como resultado da combustdo. O SO,

oxida-se lentamente a SO;, que € responsavel pelas chuvas 4cidas.

2.5.6 indice de Bacharach do gas

Se a combustdo ocorre com menos ar que o necessario (estequiométrico),
produze-se ndo queimados, entre eles a fuligem. Esta fuligem esta constituida por
particulas solidas de carbono que se depositam sobre a superficie por onde
circulam os gases da combustdo. Isto provoca diversos inconvenientes, um dos
quais a diminuicdo do coeficiente de transmissdo global de calor. O gas cede
menos calor ¢ o rendimento da combustdo diminui. Com o aumento da
quantidade de particulas solidas, a opacidade do gis aumenta, para determinar

esta opacidade estabelece-se o indice de Bacharach.

2.5.7 indice de Wobbe e potencial de combustio

A reacdo de combustdo de um gas combustivel é realizada num dispositivo
denominado queimador, cuja missdo € graduar convenientemente o fluxo de gas e
ar necessarios para a combustdo. As vezes, pode ser necessario utilizar um gas
diferente do que se vem utilizando no queimador, esta operacdo de troca nem
sempre ¢ possivel, a menos que se ajustem convenientemente alguns elementos
do queimador. Para determinar se é possivel trocar um gas por outro, utiliza-se os
indices empiricos, denominados indice de Wobbe e potencial de combustdo (é

um indice de natureza empirica, relacionado com a velocidade de combustdo do

gas).
2.6 COMBUSTAO — CONCEITOS BASICOS

A reagdo de combustio baseia-se na reacdo quimica exotérmica de uma
substancia (ou mescla de substancias), denominada combustivel, com o oxigénio.
Esta mescla de substancias que contém oxigénio denomina-se comburente.

Combustivel + ar = produtos
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Combustdo completa: queimam-se as substincias combustiveis do
combustivel, até o maximo grau possivel de oxidagdo. Isto quer dizer que ndo
restardo substancias combustiveis nos gases resultantes do processo.

Combustdo incompleta: ocorre o contrario; os produtos da combustio
apresentam substancias combustiveis, como o CO; sdo chamadas de “ndo
queimados”.

Combustdo estequiométrica ou tedrica: ¢ a combustdo que ocorre com a
quantidade minima de ar para que ndo se produzam “ndo queimados”.

Combustdo com excesso de ar: é a combustdo que ocorre com uma
quantidade de ar superior ao minimo necessario. Quando se utiliza excesso de ar,
os produtos da combustdo tendem a apresentar uma certa quantidade de “nao
queimados”, bem como a presenca de O,.

Combustdo com falta de ar: é a combustdo que ocorre com uma
quantidade de ar inferior & minima necessaria. Neste caso os produtos da

combustdo também tendem a apresentar “ndo queimados”.

2.7 BIOGAS DE ATERRO SANITARIO

Desde algum tempo se pesquisa a potencialidade energética e a
possibilidade de utilizagdo do gas gerado em aterros sanitarios. Muitos estudos ja
foram realizados no sentido de aproveitamento desse gés para geragao de energia
elétrica, quer seja através de geragdo de vapor em caldeiras, quer seja através de
queima em turbinas a gas, Silva et al., (1997).

Preferencialmente, o interesse maior ¢ transformar o biogas produzido em
energia térmica ou elétrica, do que elimina-lo em queimadores, a ndo ser quando
as vazoes sdo muito baixas, baixa qualidade, avarias no sistema, etc.

Atualmente o gis gerado em aterros sanitarios € utilizado em vérios

sistemas termo-mecanicos, podendo-se citar:

Motores de combustdo = procedimento mais comum

e 30 a 37% de aproveitamento energético transformado em energia
elétrica
e 37% se pode aproveitar como energia térmica na caldeira de

recuperacgao para geracao de vapor.
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somente em alguns casos se torna necessario o tratamento prévio do

gas.

Turbinas a gés

grande vida util; necessidade de resfriamento; trabalha com excesso de
ar.
temperatura da camara de combustdao: 900 a 1000°C ; existe a

necessidade de pré-lavagem dos gases.

Turbinas a vapor

incinerac¢do a altas temperaturas sem produ¢ao de substancias nocivas
ndo necessita de pré tratamento.

caldeira produz vapor a 40 bar / 450°C.

expansao do vapor em turbina, acionando um alternador

o vapor de baixa pressdo a saida da turbina ainda pode ser aproveitado

em aquecimento para outros consumidores.

Planta gas-vapor

rendimento elétrico de até 45%

gas com excesso de ar queima em uma camara de combustdo a alta
temperatura integrada ou separada da turbina a gas.

gas do escape se usa para geragdo de vapor a 60 bar ¢ 450°C em
caldeira de recuperagao.

vapor se expande em turbina, acionando um alternador. Rendimento
de 30 a 35%.

Vantagens: combustio a alta temperatura e bom rendimento.

Desvantagem: custo elevado.

A geracdo do gas de aterro é conseqiiente da decomposi¢do da matéria

organica presente em elevada porcentagem, nos residuos solidos urbanos, sob

condi¢des anaerdbicas, que ocorre depois que os residuos sdo depositados em

aterros controlados.

Os aterros sanitarios inevitavelmente geram géas e atualmente qualquer

método novo de exploracdo de aterro controlado aumenta tanto a geragdo como a

captagdo do gas de aterro.

A gestdo do aterro deve garantir que se cumpram as seguintes condi¢des:
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e Recobrimento didrio dos residuos depositados;

¢ Nao ocorréncia de combustido espontanea;

e Nio poluicdo das dguas superficiais nem dos lengois freaticos;
¢ Eliminagdo do gas produzido.

As condi¢des de anaerobiose, devidas ao recobrimento diario em um
aterro, contribuem para a decomposi¢do da matéria orgdnica. Esse processo
comeca rapidamente: a partir de quatro a seis semanas, dependendo das
caracteristicas do residuo e caracteristicas ambientais, como umidade e
temperatura, durando entre 15 e 20 anos.

Habitualmente, a eliminagdo do gas de aterro ocorre pela sua descarga a
atmosfera. Em alguns casos se realiza a sua combustdo em queimadores
instalados no préprio aterro (Flare), mas aos poucos vem surgindo casos em que
se realiza uma recuperagdo energética através de seu uso como combustivel em
caldeiras, motores ou turbinas.

A evolugdo do processo de producdo do gis de aterro, em termos
quantitativos, esta relacionada a:

= Composicdo gravimétrica do residuo;

= Idade do aterro;

= Espessura e tipo das camadas de recobrimento;
» Densidade aparente;

= Colocagdo de outros tipos de residuo no aterro;
» Metodologia de trabalho;

» Climatologia, etc.

Dessa forma, pode-se afirmar que cada aterro ¢ um caso particular e dai
resultam enormes discrepancias entre os diversos autores quando mostram cifras
de produtividade de gas de aterro.

O gas gerado se resume basicamente em CH4, CO; e H,S, este tltimo,
responsavel pela poluicdo do ar perceptivel pelo seu odor. O gas metano gerado ¢
um excelente combustivel, com uma queima limpa e alto poder calorifico.

Em relacdo ao tempo, pode-se dividir a producdo de gas de aterro em

cinco fases, Weeks et al, (1996):
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1°. fase: Decomposigdo aerodbica dos materiais biodegradaveis. O
oxigénio atmosférico € convertido em CO»;

2° fase: A decomposi¢do anaerdbica se inicia 8 medida que o oxigénio
¢ consumido. Aumenta a concentragcdo de CO, e se produz algo de Ho.
Nao se produz CH4 durante essa etapa;

3% fase: Inicia-se a produ¢do anaerdbica de CH, até alcangar um
maximo. A concentragdo de CO, diminui. Cessa a produgdo de H,.

4% fase: Geragdo constante de CH4 e CO, em proporgdes de 30 a 70%
e 30 a 50% respectivamente;

5% fase: Diminuigdo constante da geragdo de CH4 e CO,. Regresso

gradual as condi¢des aerdbicas.

O gas de aterro € composto de varios gases que estdo presentes em
grandes quantidades (gases principais) e de varios gases que estdo presentes em
pequenas quantidades (oligogases). Os gases principais procedem da
decomposicao da fragdo organica dos R.S.U., incluindo-se: amonia (NHj),
didxido de carbono (CO,), hidrogénio (H»), acido sulfidrico (H,S), metano (CHy),
nitrogénio (N) e oxigénio (O3).

O metano ¢ um gas incolor e inodoro, tende a ascender, e a menos que
seja captado, escapa preferencialmente através da cobertura do aterro, em regides
onde a ultima camada seja suficientemente permeavel. Também se produzem
migracdes laterais através de solos adjacentes; esses movimentos laterais do gas
de aterro sdo maiores, tanto quanto mais permeavel seja o solo em torno do
aterro. O gas de aterro é capaz de migrar até distancias de 1 km, e pode ser retido
por trincheiras ou revestimentos dispostos para ventilar ou promover sua coleta,
Held (1995).

De forma geral, ¢ estimado que uma tonelada de R.S.U. tem capacidade
para gerar gas de aterro com poder calorifico equivalente a 0,5 litros de 6leo

combustivel, Held (1995).
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Alguns obstaculos podem comprometer a real capacidade de
aproveitamento do poder energético dos residuos soélidos urbanos:

1. Somente uma pequena porcentagem dos residuos domésticos possui
coleta ordenada;
2. Existem poucos aterros com producao ativa de gas de aterro;
3. A produgdo dos gases esta relacionada principalmente aos seguintes
aspectos:

® Quantidade de componentes organicos presentes (residuos de

cozinha, 40 a 50%; papel, 21%);

= Aguas pluviais infiltradas e umidade dos residuos.

Tais elementos conduzem a formagdo de um gigantesco bioreator no
aterro de R.S.U.
O processo de fermentacdo que ocorre no interior do aterro de R.S.U.

apresenta duas fases distintas:

1) Fase aerdbia: ndo tem importancia significativa na produgdo do
metano (nesta fase sdo obtidas grandes porcentagens de didxido de
carbono e agua);

2) Fase anaerobia: ¢ a fase onde ocorre a producdo de gas.

A d4gua representa um papel muito importante, pois ¢ fundamental no
processo quimico da fermentagcdo anaerdbia e na producdo do gis de aterro,
servindo ainda de meio de transporte para os produtos transformados no aterro;
facilita a mistura entre alguns componentes soluveis e participa na transformagéo
dos componentes organicos em metano e dioxido de carbono na fase anaerdbia.

As fases da produgdo anaerobia se distinguem em:

1) Hidrdlise: os componentes organicos se transformam em &cidos,
acucares e glicerina;

2) Producdo de acidos: através da desintegragdo dos componentes da

primeira fase; produgdo de CO; e Hy;

3) Producdo de metano.
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As condigoes ideais de vida para as bactérias metanogénicas na massa de
residuos sdo da ordem de 40 a 50% de agua e temperatura de 35°C.

A concentragdo de metano depende basicamente da propor¢do organica
do residuo depositado, do contetido de agua e da temperatura do aterro.

Os fatores que influenciam a producdo de gas de aterro em relagdo ao
teorico sdo listados a seguir:

1) Zonas secas motivadas pela auséncia de lixiviados

2) Inibicdo do processo metabolizador por matérias toxicas

3) Caminhos preferenciais do lixiviado

De modo geral, segundo Held (1995), o aproveitamento dos gases
produzidos ¢ da ordem de 50 a 80%, considerando-se pogos de coleta de gas com
raio de captagdo de 25 metros.

Alguns valores reais conhecidos mostram uma taxa de aproveitamento de
gas de aterro da ordem de 150 a 180 Nm’/t de R.S.U., Held (1995).

A captagdo do gas de aterro pode ser conduzida de duas formas:

1) Passiva, onde nenhum artificio externo € utilizado para provocar a
retirada dos gases;
2) Ativa: utilizando coletores horizontais ou verticais

Horizontais: tubos perfurados com determinada inclinagdo para
evitar interrupgdes no fluxo de gas causadas por lixiviado. Também
ndo devem ter ramificagdes ou curvas.

Verticais: vdo sendo implantados conforme o aumento das
camadas do aterro. Vantagem: inicia o trabalho de desgaseificagdo
desde o inicio de operagdo do aterro.

Utilizam-se turboaspiradores numa central de extragdo. Cada linha
deve possuir regulagem de vazdo de forma a minimizar a entrada de ar

atmosférico.

O gas coletado ¢ conduzido aos separadores de condensado. O gas de
aterro apresenta entre 10 a 25 g de agua por Nm® que deve ser separado antes de

sua utilizacdo.
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O gés de aterro, tal como ele é gerado, ndo pode ser utilizado diretamente,
na maioria dos casos. Ha necessidade de operacdes que visem torna-lo mais
adequado ao consumo. Em geral, o objetivo ¢ fornecer um produto com
caracteristicas semelhantes ao gas natural, contendo aproximadamente 90% de
metano e, sem a presenca de H,S e outros hidrocarbonetos, Held (1995).

O gas do aterro pode ou ndo ser submetido a um processo de
enriquecimento antes de sua utilizagdo energética. Em principio, ele devera passar
por um tratamento minimo que consiste em remover a umidade ¢ o SO,, pois
como se sabe, este Gltimo ¢ um componente prejudicial aos sistemas mecanicos e
térmicos que estardo em contato com o gas. Quanto a umidade, esta reduz a
eficiéncia da combustao.

Apds a remogdo dos componentes indesejaveis, resulta no gas de aterro,
apenas 0s seus componentes principais, que existem em maior quantidade, o CO,
e o CHa.

Segundo Silva et al. (2005), a recuperag@o do biogas de aterros sanitarios
depende tecnicamente das seguintes condicdes:

- PCI capaz de garantir um funcionamento estavel do sistema;

- Umidade relativa inferior a correspondente ponto de saturacdo a
temperatura de utilizacdo, assim como auséncia de particulas sélidas
indesejaveis;

- Vazio de gas suficiente para o funcionamento do sistema;

- Baixo conteudo de oxigénio por razdes de seguranga.
2.7.1 BIOGAS —- GERACAO DE ENERGIA ELETRICA E APLICACOES

Como grande exemplo de aplicacdo do biogas de aterro sanitario pode-se
citar a Unidade de Tratamento de Efluentes (UTE) Bandeirantes, destancando-se
como a maior central de biogas do mundo segundo Revista Elo (2006).

O gas bioquimico extraido do aterro Bandeirantes passa por uma planta
de gas, onde ¢é separado do chorume e succionado por quatro sopradores ou
compressores (blowers). O fornecimento a planta de energia é de até 12 mil
metros cubicos por hora de gis com composi¢do de 55% de metano. Os

sopradores insuflam o gas nos trocadores de calor, onde a circulagdo de etileno-
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glicol liquido realiza sua secagem e resfriamento até o ponto de condensacdo,
quando o vapor se liquefaz. A producdo excedente a demanda € queimada em
dois flares, com capacidade para 2.500 metros cubicos/hora cada um, a 1.200
graus centigrados.

Na planta de energia, projetada e operada pela divisdo de energia da
Sotreq, o gas € convertido em eletricidade por 12 grupos geradores G3516LE
(low emission), da Caterpillar, com 925 kW de poténcia elétrica cada. O
consumidor final da energia gerada — 170 mil megawatts/hora/ano — é o
Unibanco, que com ela abastece mil agéncias do grupo ¢ suas coligadas Fininvest
e Blockbuster. O conceito utilizado € o da geragdo distribuida, ou seja: a energia
gerada na planta da termoelétrica é transferida para a rede da Eletropaulo e
abastece a regido de Perus, na capital paulista, com cerca de 120 mil habitantes.
Em contrapartida, a concessiondria credita para o Unibanco o mesmo volume de
fornecimento.

O gas bioquimico (BGQ) gerado pela decomposi¢do da matéria organica
presente nos residuos soélidos urbanos foi tema comum nas palestras de Maciel
(2006) e Silva (2006), embora com enfoques diferentes. Para o primeiro, se a
finalidade ¢ a obtencdo de créditos de carbono, a queima do biogas é o melhor
projeto, ja que ¢ o processo mais barato. Para o segundo, ¢ preciso justificar o
investimento na rede de captacdo do biogds, mas ndo pela promessa dos créditos
de carbono. “A geragdo de energia ¢ uma solugdo vidvel e requer o mesmo
investimento até o flare, utilizado na queima controlada. Hoje, inclusive, ja se
estuda outro destino como o gas em si mesmo.

Segundo Maciel, o que ¢é certificavel pelo MDL (Mecanismo de
Desenvolvimento Limpo) é o processo de captacdo do biogas, enquanto os
créditos de carbono resultam do desempenho do projeto ou do volume real de
extragdo. E ai reside o problema, na opinido de Silva, que utilizou como exemplo
a UTE (usina termoelétrica) Bandeirantes, de Perus (SP).

A termoelétrica tem capacidade instalada para captar 18 mil metros
cubicos de biogas por hora. Deles, 12 mil metros ctibicos por hora sio
consumidos para gerar energia e atender ao contrato de fornecimento fechado
com o Unibanco. Quando atingir sua capacidade plena de captura de gas, a usina

tera o equivalente a um milhdo de créditos de carbono ao ano. Mas as
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quantidades de captura inicialmente estimadas para esse resultado acabaram
sendo cerca de 50% maiores do que o efetivamente coletado, ja que ha diferengas
no volume extraido em pogos mais antigos (400 mil metros cubicos por hora) e
nos mais novos (40 a 60 mil metros cubicos por hora), em razdo das
caracteristicas do lixo. “Assim, projetos nessa linha devem ser muito
conservadores”, avisa Silva.

Além disso, ha diferencas também entre a captagdo de gas em aterros
novos ¢ em aterros ja encerrados, ja que a eficiéncia da coleta é diretamente
afetada pela operagdo do aterro. Quanto mais cedo ela for iniciada, maior o
volume extraido, mas a desgaseificacdo altera as caracteristicas do aterro,
permitindo que ele receba mais residuos, como ja vem ocorrendo no
Bandeirantes. Essa interferéncia na “vida” do aterro acaba onerando o custo de
execucdo do projeto, o que ndo acontece num aterro ja encerrado. Para Silva, “o
critério hoje € um problema de biotecnologia. Estamos estudando processos de
biodegradacgdo para ativar a coleta de gas em aterros ja encerrados dando maior
viabilidade econdmica ao projeto”.

Ainda assim, para Maciel a tendéncia do mercado de créditos de carbono
¢ de crescimento. Pelo tratado de Kyoto, a reducdo das emissdes de gases que
provocam o efeito estufa pode ser feita de trés formas: por joint implementation
(paises desenvolvidos com metas para reduzir emissdes), por allowance trade
(troca de sobras dessas metas) ou pela venda de créditos de carbono por paises
menos desenvolvidos. O Banco Mundial (BIRD) tem US$ 1 bilhdo em fundos
diversos para esses projetos ¢ ha também fundos do JBIC (Japan Bank for
International Cooperation), de investidores privados e de negociadores de
carbono. Atualmente, o Bird compra 16% do total de projetos no mundo, o Japao,
outros 16%, ¢ a Holanda, 10%. A previsdo para 2005 é de 2,5 bilhdes de euros
em negociagdes, chegando a 3,4 bilhdes de euros em 2010.

Hoje ha 15 metodologias aprovadas — duas delas para biogas em aterros —
e outras 60 em analise, incluindo biogids em ETE (estagdes de tratamento de
esgoto), biofertilizagdo e eficiéncia energética. Desse total, 22% ou 32 projetos
sdo brasileiros. As 149 mil toneladas de lixo geradas ao dia no Pais poderiam
render entre US$ 125 ¢ 336 milhdes ao ano em créditos de carbono, pelo valor

atual da tonelada (entre US$ 5 e 8 euros). No entanto, ha uma linha de corte para

37



os projetos, sendo preferenciais os aterros que atendam a partir de 200 mil
habitantes, como o Bandeirantes e o S2o Jodo, também em Sdo Paulo (SP).
Também a condi¢do do Brasil como fornecedor de créditos de carbono ndo esta
assegurada. Maciel lembra que, como as emissdes reais de gases do efeito estufa
sdo quatro vezes maiores que as declaradas anteriormente, ¢ possivel que o Brasil
receba metas a cumprir e tenha de atuar pelo sistema de allowance trade.

Pode-se citar ainda como aplicacdo do biogas de aterro sanitdrio como
fonte energética em sistemas frigorificos. Segundo Silva et al. (2003), uma
camara fria projetada (50 m x 90 m x 5 m) tem capacidade para armazenar 90
toneladas de carne de frango a — 18 °C por 150 dias. Nestas condi¢des, estimou-
se que o equipamento gerador de frio operara por 20 horas didrias retirando 1550

kJ/s de calor da camara.

2.7.1.1 CREDITO CARBONO

Os créditos de carbono sdo certificados que autorizam o direito de poluir.
O Protocolo de Kyoto obrigou os paises industrializados e responsaveis por 80%
da poluicdo mundial a diminuirem suas emissdes de gases formadores do efeito
estufa, como o monoxido de carbono, enxofre e metano em 5,2%, base 1990,
entre os anos de 2008 e 2012.

O sistema criado pelo protocolo chama-se MDL — Mecanismo do
Desenvolvimento Limpo. Por esse mecanismo os paises ricos compram o direito
de poluir, investindo em projetos que sdo postos em pratica nos paises em
desenvolvimento.

Ha varias empresas autorizadas pela ONU a desenvolverem projetos para
reducdo de emissdes de gases. Entre as atividades mais indicadas sdo a
substituicdo de Oleo diesel ou carvdo mineral em caldeiras por biomassa ou
biodiesel, substituicdo do dleo diesel de geradores por biodiesel, reflorestamento,
captagdo do gas metano de aterros sanitarios ou fazendas de suinos e a
substituicdo total ou parcial do 6leo diesel pelo biodiesel em caminhdes, onibus,
tratores, locomotivas, barcos e outras atividades previstas no MDL.

As empresas poluidoras compram em bolsa ou diretamente das empresas

empreendedoras as toneladas de carbono seqiiestradas ou ndo emitidas através de
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um bénus chamado Certificado de Reducdo de Emissdoes (CER). Cada tonelada
de carbono esta cotada entre $ 15 ¢ $ 18 euros (em agosto 2006), valor que deve
ir a $30 ou $40 euros entre 2008 e 2012, quando a economia de 5,2% torna-se
obrigatoria.

As quantidades de toneladas de CO; ou outros gases economizadas ou
seqiiestradas da atmosfera, sdo calculadas por empresas especializadas de acordo
com determinacgdes de 6rgdos técnicos da ONU. Por exemplo, uma tonelada de
oleo diesel trocado por biodiesel gera o direito a 3,5 toneladas de créditos. Um
hectare de floresta de eucalipto absorve por hectare, por ano, 12 toneladas de gas
carbonico. Um grande aterro sanitario que capte o metano ¢ o transforme em

eletricidade, pode ter o direito a milhdes de toneladas de créditos por ano.

2.8 GAS NATURAL

E crescente a oferta mundial de gas natural e atualmente 108 Gm® sdo
queimados em flares por ano. Deve-se esperar um aproveitamento melhor do gés
e a conversao direta no campo. Os produtores de gas natural encontram-se face a
face com o problema de desenvolvimento de campos de producdo distantes dos
mercados consumidores de combustivesis.

O gés natural ¢ tradicionalmente visto como uma fonte combustivel fossil
abundante e limpa para a geracdo de energia térmica e elétrica. Atualmente 90 %
do seu consumo global se destina ao uso combustivel ou energético ¢ apenas 10
% a produgdo de amonia ou metanol cujos mercados t€ém tamanho limitado e
consumiriam apenas uma fracao de todo gas natural disponivel.

O uso direto como combustivel ou para geracao de energia elétrica exige
uma infra-estrutura local de distribui¢do até o consumidor final, seja em redes de
gasodutos ou do transporte e revaporizacdo de GNL (Liquefacdo de gas natural).

A movimentagdo de gas natural por longas distancias através de
gasodutos de alta pressdo ou na forma de GNL ¢ consideravelmente cara e as
margens de lucro do gas natural oriundo destes campos remotos é erodida por
estes elevados custos de transporte.

Os processos de conversao do gas natural o transformam em commodities

quimicas e combustiveis facilmente transportaveis em tanques, modificando o
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problema do transporte de gas em transporte de liquido e elevando o seu valor
agregado. Isto remove as restrigdes de elevados custos de transporte e restri¢ao
de acesso aos mercados distantes, além de ser uma rota de elevagdo do valor
agregado.

Assim, estes projetos ndo dependem de circunstincias de mercado locais
¢ podem ser baseadas em pequenas reservas de gas natural. Além disso, podem
ser empregados para suplementar as taxas de producdo de gds em mercados
locais limitados ou para justificar um projeto de exploragdo onde ndo exista
mercado proximo ou o GNL ndo seja viavel.

O gas natural ja ocupa o lugar de fonte energética abundante menos
nociva ao meio ambiente da atualidade.

Se considerarmos a demanda cada dia maior por carburantes
ambientalmente menos poluentes, como a gasolina ¢ o diesel sem enxofre, ¢ os
custos de transformacgdo tecnoldgica das frotas ao GNL, hidrogénio, metanol,
etanol e eletricidade e, por outro lado, as necessidades crescentes de insumos
quimicos para suportar o desenvolvimento da indistria mundial ¢ as restricdes
ambientais aos processos tradicionais de produgdo compreendem a importincia e
a potencialidade dos processos de conversdao do gas em combustiveis liquidos ¢
gasoquimicos.

Hoje, e no futuro ainda mais, muitos projetos cuja viabilidade econdmica
¢ fragil estdo sendo implementados gragas a internalizagdo de custos e beneficios
ambientais e sociais antes negligenciados.

Neste panorama, os processos de conversdo do gas se apresentam como
escolha natural, pois além de economicamente atrativos, sdo atividades
industriais que ndo requerem insumos nem geram rejeitos agressivos ao meio
ambiente. Verificamos assim que no século nascente o gas natural devera
desempenhar um papel fundamental na sociedade mundial, permitindo a
estruturacdo de uma civilizagdo tecnologica e economicamente desenvolvida,
ambiental e ecologicamente sustentavel, atendendo a demanda energética
industrial, comercial e residencial e a demanda de insumos da moderna industria
quimica e de materiais, base do progresso industrial do século XX.

A logica da destruicdo do meio ambiente ou do aproveitamento sem

limites dos bens naturais dos modelos de produgdo baseados exclusivamente na
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rentabilidade econdmica e na otimizagdo financeira esta chegando a seu fim. O
novo paradigma se apoia na tecnologia para encontrar solugdes efetivamente
globais e justas para o bindmio Meio Ambiente — Desenvolvimento.

Este desenvolvimento sustentdvel tem passagem obrigatéria pela
transformacdo da matriz energética do mundo, que serd bastante ardua e exigira
antes de mais nada a mobilizagdo coordenada e a conscientizagdo dos
interessados. Cada vez mais se fortalece a percepcao de que o 6timo técnico-
econdmico de um processo industrial ¢ quase independente dos fatores
econdmicos, principalmente a longo prazo. No que diz respeito & energia, sua
participacdo relativa em um processo otimizado ¢ constante, dependente
basicamente das tecnologias utilizadas e também independente dos fatores
econdmicos.

Por outro lado, a participacdo da energia nos custos dos processos
industriais ndo energo-intensivos ¢ marginal e a otimizacdo do consumo
energético dependem prioritariamente das tecnologias empregadas e ndo do preco
da energia. Assim, as solu¢des industriais futuras deverdo reduzir o consumo
energético em 50% para os processos térmicos ¢ em 80% para os processos de
transporte de bens ou de informacdes. O gés natural serd uma energia mais
eficiente se, e somente se, as tecnologias associadas forem divulgadas, tendo sua
as aplicagdes um papel fundamental na educacdo industrial futura.

Ainda que ndo seja o estagio final ou definitivo, ap6s algumas décadas de
especulagdo sobre as fontes energéticas adequadas para o futuro, o gas natural
surge como a melhor alternativa para realizar de forma ordenada e segura a
transicdo da sociedade industrial atual para uma nova sociedade tecnologica e
ecoldgica, baseada em insumos e processos ambientais e economicamente

sustentaveis.
2.8.1 APLICACOES
O gas natural como matéria prima ou insumo ¢ utilizado em quatro

conjuntos principais de processos: a alimentagdo direta (combustdo e poténcia), a

siderurgia, a producdo de combustiveis sintéticos e a producdo de gasoquimicos.
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O enfoque de valorizagdo do insumo gas natural ¢ diferenciado em cada uma

destas vias principais.

A primeira via caracteriza o gas natural como um combustivel para
atendimento térmico direto residencial, comercial ou industrial, para
geracdo de poténcia de acionamento em termoelétricas ou processos
industriais e como carburante para o transporte, proporcionando a menor
valorizagao possivel.

A segunda via, que exige menor investimento inicial, quando comparada
as seguintes, e resulta em menor valorizagdo do insumo &, por exemplo, a
aplicacdo siderrgica, onde o gis natural ¢ usado como redutor
siderurgico no processamento de minérios.

A terceira via necessita de investimento maiores ¢ agrega mais valor ao
insumo, utilizando o gés natural como matéria prima basica de processos
de produgdo de combustiveis sintéticos como: gasolina, nafta, querosene,
gasoleo, oleos lubrificantes, 6leo diesel, parafina e outros.

A quarta via, que requer investimentos de magnitude bastante elevada e
valoriza o insumo gis natural de forma especifica é a producdo de
gasoquimicos, que sdo a base da industria moderna. Gasoquimica ¢é a
produgdo de petroquimicos a partir do gas natural que se diferencia da
produgdo tradicional a partir de derivados do petroleo pelo insumo basico
e por inumeras vantagens, em particular a reducdo expressiva de impactos
ambientais. Os produtos sdo os mesmos, eteno, propeno, buteno,
polimeros (polietileno e polipropileno), matéria prima na fabricacdo de
fibras sintéticas, borrachas sintéticas, plasticos, revestimentos, quimica

automotiva, produtos nitrogenados, detergentes e outros.

2.8.2 COGERACAO

Apesar de ganhar expressividade na ultima década, a cogeracdo (processo

que permite a produgdo simultanea de energia elétrica e térmica, a partir de uma

unica fonte de combustivel) ndo é uma tecnologia recente. Segundo os

especialistas na area, o sistema de cogeragdo, do ponto de vista conceitual, foi

criado ha mais de 100 anos. “O conceito, em termos operacionais, ¢ 0 mesmo de
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uma termoelétrica, obviamente guardada suas devidas proporgdes, ou seja, gera-
se energia elétrica através de um combustivel, que pode ser o gés natural, diesel,
bagaco de cana, etc. O calor gerado pelos motogeradores ou turbinas alimentadas
por este combustivel ¢ aproveitado para gerar as utilidades térmicas (agua gelada,
agua quente e vapor), define Guimardes em Athayde (2001), ao afirmar que este
¢ um conceito muito aplicado no exterior e que agora no Brasil vem ganhando
forca, apds as medidas governamentais de incentivo ao uso de gis natural,
autogeracgdo de energia e as privatizagoes do setor elétrico.

Para Guimaries, o sistema de cogera¢do ¢ uma solugdo energética viavel
para o pais e um mercado com bom potencial de crescimento: “A cogeragdo
cresce no mundo inteiro e no Brasil ndo poderia ser diferente. Aqui, ao contrario
dos Estados Unidos, por exemplo, ela ainda precisa ser desenvolvida. O pais
precisa criar uma legislacdo especifica, regulamentar seu uso, dar apoio
financeiro. No mundo todo, onde o sistema se desenvolveu houve apoio por parte
dos governos. Esse incentivo de certa forma comegou a amadurecer no pais, a
partir da privatizagdo do setor energético, que trouxe de volta o fluxo de capital
externo”.

Com a construg@o do gasoduto para a importacdo do gas da Bolivia ¢ com
a producdo do gés natural pela Petrobrds na Bacia de Campos e de Santos, o uso
do gads natural vem sendo incentivado pelo governo como medida de
transferéncia de matriz energética, que hoje, é composta basicamente por
hidrelétricas, cuja rede possui limite de aplicagéo.

Os investimentos em cogeracdo comecam a se espalhar pelo Brasil.
Foram instaladas sete obras deste tipo, a primeira em 1991, na ilha Plaza, no Rio
de Janeiro. Recentemente, uma empresa assinou um contrato para a construgao
de uma central distrital de energia, para fornecimento de todas as utilidades (4gua
gelada, agua quente, vapor, etc.) requeridas pelo complexo de prédios comerciais
e residenciais.

No esquema habitual, uma planta de cogeragdo consiste dos seguintes
componentes: um motor alternativo ou turbina a gas como acionador; um
alternador que gera energia elétrica utilizdvel no proprio local de geragdo; um
sistema de recuperagdo de calor; um jogo de painéis elétricos e inter-conexao

hidraulica com o cliente final. O que define o tipo de equipamento que tocara o
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sistema se turbina ou motor, ¢ a quantidade de energia elétrica gerada. Grandes
instalagcdes comportam turbinas e as de médio e pequeno porte, motores a gas ou
motogeradores.

Como ja mencionado, a energia primaria, na maioria dos casos, gas
natural, ¢ transformada em energia mecanica e elétrica. Este processo oferece
uma grande confiabilidade na disponibilidade de energia elétrica, pois permite a
ligacdo em paralelo com a rede da concessionaria, podendo-se assim vender
excedentes de energia para a rede. A energia térmica produzida neste processo
proporciona uma significativa reducdo de custos, ja que se recupera o calor
perdido dos gases de escape e da agua de refrigeracdo dos cilindros e dos
trocadores de calor para se produzir vapor, ar, dgua quente e refrigeracdo,
utilizados nos processos industriais, maximizando-se assim o teor energético do
combustivel obtendo-se um fator de utilizagdo da energia de até 90%.

A refrigeracdo ¢ obtida através de unidades de absor¢do, equipamentos de
baixissima manutengdo em comparagdo com as unidades convencionais por
compressdo. A figura 2.15 apresenta o ciclo de resfriamento.

“A maior parte dos sistemas de cogeragao utiliza maquinas por absorgao,
mas ndo necessariamente seja exigéncia. Em muitas aplicagdes se tem uma
turbina a gas (¢ uma fonte de calor) que recebe ar. Ao movimentar o eixo, tem-se
energia elétrica. Esta energia elétrica gerada pode tocar uma centrifuga. Se a dgua
gelada gerada passar por uma serpentina para resfriar o ar na entrada da turbina,
esta tera um rendimento ainda mais alto. Isso se chama resfriamento do ar na
entrada da turbina” segundo Athayde (2001).

O sistema de resfriamento evaporativo ¢ um recurso adotado nas
instalagdes de cogeragdo para se aumentar a poténcia das turbinas a gas. Como
caracteristicas as turbinas a gas apresentam uma grande redu¢@o na poténcia e no
rendimento elétrico devido a alta temperatura ambiente e altitude. O rendimento

elétrico médio de uma turbina de 3-4 MWe é de 25%.
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3. METODOLOGIA

Neste capitulo, serdo apresentados os materiais € métodos utilizados para
desenvolvimento do trabalho para alcangar os objetivos propostos.

Utilizou-se para avaliacdo energética do ciclo de refrigeracdo por
absorcdo com solugdo de brometo de litio — agua, o software EES para
proporcionar os dados termodindmicos da solu¢do e simular o desempenho do
sistema de absorcdo. O software analisa o ciclo, avalia as trocas de calor,
temperaturas de operagdo e a eficiéncia.

Como fonte de energia térmica em sistemas de refrigeracdo por absor¢éo
foram utilizados gas natural e biogds de aterro sanitario. Para determinar os
pardmetros fundamentais do balanco de massa da reacdo de combustdo destes
combustiveis, utilizou-se o software Combust/Comin. A composi¢do do gas
natural: CH4 — 0,80; C,Hg - 0,14; N, — 0,02; CO, — 0,02; SO, — 0,02 e O, — 0,00
da literatura Barreras e Pujol, (1996), foi utilizada como dado de entrada para o
programa.

A tabela 3.1 apresenta as concentragdes de CO, e CH4 que deverdo ocorrer
no periodo de operacdo do aterro, ja considerando o gas tratado, sem a presenga
de SO, ou umidade, do residuo sélido urbano do municipio de Rio Claro — SP

segundo Braz, (2002), como composi¢ao do biogas de aterro sanitario.

Tabela 3.1 — Dados de entrada para calculo de combustio com o programa

WinComb, Braz (2002)
Fragdo molar de CO, 48%
Fracdo molar de CH4 52%
Excesso de ar 7%

Os célculos da combustéo foram realizados com o programa “Combust”,
fornecido junto a monografia “La Combustion” Barreras, A. L., Pujol M., (1996).
O programa utiliza o método da combustdo completa permitindo trabalhar com
queima estequiométrica ou com excesso de ar, ¢ misturas gasosas de diversos
componentes.

Determinou-se o poder calorifico do géas natural puro, biogéds de aterro

sanitario puro e suas misturas. Com estes dados, verificou-se a aplicabilidade em

46



sistemas de refrigeracdo comerciais. Para o estudo foi utilizado o sistema de

refrigerag@o por absor¢do como apresenta a figura 3.1:

Solucdo @
@ l | Vapor de agua v
* Condensad%

Gerador

Ol ©

Trocador de calor

Vialvula de
expansao

Valvula
redutora de
pressao
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@ Absorvedor * Evaporador $
Bomba C)—‘

Figura 3.1 - Esquema da unidade de absorg¢do basica com indicacdo dos fluxos.

(Stoecker, 1985).

Para avaliacdo energética do ciclo de refrigeracdo por absorcdo,
utilizaram-se  informagdes de catalogos de equipamentos comerciais,
principalmente dos resfriadores de liquido (chillers) da empresa chinesa BROAD

(2006), conforme consta no anexo L (tabelas L.1 e L.2).

3.1 SIMULACAO ATRAVES DO EES

A funcdo bésica provida pelo EES (Engineering Equation Solver), Klein,
S.A. ¢ a solugdo de um bloco de equacdes algébricas, podendo também resolver
equagdes diferenciais, equacdes com variaveis complexas, fazer otimizagoes,
fornecer regressoes lineares e ndo lineares, gerar plotagens, simplificar analises
indefinidas e criar animagdes. Existem versdes desse software para todas as
plataformas.

Cujas principais caracteristicas sao:
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Existem duas importantes diferencas entre o EES e outros programas de
solugdo de equacgdes numéricas. Primeiro, o EES identifica e resolve as equagdes
que devem ser solucionadas. Esta caracteristica simplifica o processo e garante
boa eficiéncia na solug¢do de problemas. O software EES estd provido de muitas
fungdes matemadticas e termofisicas uteis para célculos de engenharia. A
biblioteca de fungdes/propriedades matematicas e termofisicas é extensa,
permitindo ao usuario inserir fungdes, procedimentos, subprogramas, modulos e
salva-los no arquivo da biblioteca.

O EES ¢ util para problemas de projeto em que os efeitos de um ou mais
pardmetros necessitam ser determinados. O programa proporciona esta
capacidade com tabelas paramétricas, que ¢ similar a uma planilha eletrénica. O
usuario identifica as varidveis que sfo independentes entrando com os valores
deles em cada célula. O programa calcula os valores das variaveis dependentes na
tabela que podem ser mostrados em graficos.

Resumidamente o software oferece como vantagens:

1. largo banco de dados de propriedades termodindmicas e de transporte
uteis na solucdo de problemas em termodinamica, mecédnica dos
fluidos e transferéncia de calor. Esta mesma capacidade é fornecida
para a maioria dos refrigerantes orginicos, amonia, agua, metano,
dioxido de carbono e muitos outros fluidos. Tabelas para o ar estdo
também embutidas assim como fungdes psicrométricas.

2. amplo suporte com fungdes e procedimentos matematicos e
propriedades termofisicas guardadas em um banco de dados uteis para

calculos de engenharia.

Um modelo de célculo para simular o desempenho do sistema de
absor¢do LiBr + H,O foi desenvolvido. Para desenvolver este modelo, fungdes
empiricas e dados conhecidos da literatura foram usados para determinacdo das
propriedades termofisicas. O modelo permite avaliar as trocas de -calor,
temperaturas de operacdo e a eficiéncia do sistema. A estrutura do modelo ¢

mostrada no diagrama de blocos da figura 3.2.
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Entrada de dados (vazdes,
concentracoes,
temperaturas e pressoes) e
equacoes.

A 4

Escolha da solu¢ao LiBr-
agua para determinagao
das propriedades
termofisicas.

A 4

Com as temperaturas e
concentracdes da solugdo
no absorvedor e gerador,

determina-se a entalpia
através do banco de dados

do programa.

Com as temperaturas e
pressoes do vapor d’ agua
determina-se a entalpia do

vapor no condensador e

evaporador

A 4

Com os dados obtidos,
determina-se as taxas de
transferéncia de calor em

cada componente.

Cas> g 9e € e

A 4

Determina-se o COP do
sistema

LiBr + H,0 atraveés do EES

Figura 3.2 — Diagrama de blocos da simulagdo do sistema de absor¢do
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3.1.1 AS EQUACOES DO BALANCO DE MASSA E ENERGIA

A simulagdo através do EES para o ciclo de absor¢do LiBr + H,O foi
realizada baseando-se em um sistema de refrigeracdo de simples estidgio com
trocador de calor, conforme mostrado na figura 3.1. A partir deste modelo foi
feito o equacionamento para o balango de massa e energia para cada componente
do ciclo. Este equacionamento ¢ basico e foi desenvolvido baseado nas
ilustragdes e metodologia de Pimenta et al. (2004), foi utilizado na integra devido
a boa compreensdo dos fluxos de massa e energia em cada componente do
sistema. Assim o modelamento matematico foi utilizado como base para as

simula¢des computacionais.

3.1.1.1 Gerador:

A solugdo de LiBr/agua apos ter sua pressdo elevada na bomba, chega ao
gerador e através da adicdo de calor, grande parte da agua ¢ transformada em
vapor. Considera-se o vapor como sendo composto apenas por agua (sem
nenhum vestigio de LiBr) que entdo flui pela tubulagdo em dire¢do ao
condensador. Enquanto isso a solu¢do concentrada de LiBr é retirada do
gerador (ponto 3), conforme figura 3.3 e flui para a valvula redutora de

pressdo de onde retornara ao absorvedor.

Ta o, s, x, @ @ Ts, hs, m
| —  Vapor de 4gua

I ‘ Tg2
Jg

Solug¢do LiBr
concentrada @
Ts, hs, s, x| l Ty
‘ hg hg

mg mg

Figura 3.3— Representacio esquemdtica do gerador
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Balanco de massa:

m, =ms3+ms
Balanco de energia:

ma hy +q, =mshy +mg hs

mg hgl :mg hgz +qg

3.1.1.2 Condensador:

3.1)

(3.2)

(3.3)

O condensador recebe vapor de dgua oriundo do gerador ¢ a partir de um

processo de retirada de calor, fornece agua no estado liquido ao evaporador.

O desenho esquematico do condensador ¢ apresentado na figura 3.4.

@ Ts, hs, m5 Vapor de agua superaquecido

Liquido
saturado Tes l Te
Té, h6, rﬁa hcl hc2

. qC )
me me

Figura 3.4 — Representagdio esquemdtica do condensador

Balanco de massa:

ms =meg

Balanco de energia:

mS hs :m6h6+qc

me hcl + q. =me th

(3.4)

(3.5)

(3.6)
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3.1.1.3 Evaporador:

Ao sair do dispositivo de expansio I, o refrigerante se encontra na regido
de saturagdo com baixo titulo de vapor, e no evaporador trocard calor a
temperatura constante com o agente refrigerante saindo em direcdo ao

absorvedor como vapor de agua saturado (ponto 7), de acordo com a figura

Q

Te, he, ms Liquido saturado
T7, h77 ’h7 @
4—
Vapor de
4gua saturado ‘ ‘
Tel ‘ Te2
hel ' heZ
n-/lc qe mc

Figura 3.5 — Representacdo esquemdtica do evaporador

Balanco de massa:

m =me (3.7)

Balanco de energia:

me hy +q, =m7 h, (3.8)

3.1.1.4 Absorvedor:

Considerando-se o funcionamento do absorvedor dentro do ciclo, assim
que o mesmo recebe vapor a baixa pressdo do evaporador se d4 & absorcdo
desse em um liquido absorvente apropriado. Incorporado ao processo de

absorc¢do ha a conversdo de vapor em liquido, processo similar ao que ocorre
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no condensador, sendo assim calor € rejeitado durante o processo. De acordo
com a notacdo apresentada na figura 3.6, as equagles para as leis de

conservagdo de massa e energia assumem a seguinte forma:

Balanco de massa:

mi =ma+ms (3.9)

m X, =ms X, (3.10)

Balanco de energia:

mah,+m;h, =mih +q, (3.11)

Tm,hmp 71.11,)(l l@ T4,h4, ma, X,

Troca de calor @ -
«— simples < Mlst}lr.a
Ti. hi. » adiabatica @
1, N1, mi ‘ ‘
Solugdo LiBr/ |
égua Ta7, ha7, m7
Tal, hal, ma 1 TaZ: ha27 m
Jabs

Figura 3.6 — Representacdo esquemdtica do absorvedor

3.1.1.5 Trocador de calor:

Um dos maiores custos energéticos envolvidos na operagdo de ciclos de
refrigeracdo por absorcdo esté relacionado ao calor adicionado no gerador, qg,
e também ha um custo energético elevado associado a remog¢ao de calor no
absorvedor. Assim a adi¢gdo de um trocador de calor, conforme mostrado na
figura 3.1, permite a troca de calor entre as duas correntes de solucdo. O
trocador de calor aquece a solugdo fria do absorvedor em seu caminho para o

gerador e esfria a solugdo que retorna do gerador para o absorvedor.
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Conforme pode ser observado na figura 3.7, considera-se o trocador de
calor como sendo do tipo que opera em escoamento em contra-corrente;

Considerando que o trocador de calor ¢ contra-corrente, para determinar a
efetividade &, tem-se a razdo entre a taxa real de transferéncia de calor no
trocador de calor e a taxa maxima possivel de transferéncia de calor, para este
caso ja que pela propria definicdo da efetividade, que é adimensional, ela

deve estar no intervalo 0< e < 1.

T25h29 ma, X, @T l@ T39h3, ms, X,

qt

Tlahla mi, X, T l
@ @ T4;h4a ma, X,

Figura 3.7 — Representacdo esquemdtica do trocador de calor

Balanco de massa:

mi =m> (3.12)

Ma =ms (3.13)

Balanco de energia:

m3'h3 :m4h4.+qt (3.14)

m b +q, =m,h, (3.15)
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A saida do trocador de calor (ponto 4) da figura 3.7 ¢ o ponto do ciclo
onde se tem a maior chance que se ocorra a cristalizagdo da solugdo. Porém a

entalpia minima para que nao ocorra ¢ dada por Ashrae (1993).

h. =-1397+24X, (3.16)

min

3.1.1.6 Dispositivos redutores de pressao e bomba:

Conforme mostrado na figura 3.1, o sistema apresenta dois dispositivos
para reducdo de pressdo. O primeiro deles recebe liquido saturado
proveniente do condensador sobre uma pressdo denominada P, e reduz a
mesma para uma dada pressdo P;. A entalpia e a temperatura do liquido se

conservam (processo isoentalpico) durante a expansdo, conforme apresentado

na figura 3.8.
Liquido saturado l Py ms
@ Dispositivo de exp. |
Liquido + vapor Py ms

Figura 3.8 — Representacio esquemdtica do dispositivo de expansdo 1

Balanco de energia:

hy -h, (3.17)

O segundo dispositivo de expansdo recebe solucdo concentrada de LiBr
vinda do gerador a uma pressdo P, e, similarmente ao primeiro dispositivo, a
reduz para uma P; e entrega a solugdo ao absorvedor . Da mesma maneira, o
processo no segundo dispositivo de expansdo ¢é realizado a entalpia ¢

temperatura constantes, conforme pode ser visto na figura 3.9.
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P,

Dispositivo de
expansdo I

P,

Figura 3.9 — Representagio esquemadtica do dispositivo de expansdo 11

Na figura 3.10 pode-se ver que a bomba recebe a solugdo de LiBr do

absorvedor ¢ eleva sua pressao a entalpia e temperatura constantes.

L T P,
Liquido
Bomba

O T

Figura 3.10 — Representacdo esquemadtica da bomba
3.2 SIMULACAO ATRAVES DO COMBUST/COMIN

Estes softwares sdo utilizados neste trabalho para determinag¢do dos
parametros fundamentais do balango de massa da reacdo de combustdo do gas
natural puro, biogas de aterro sanitirio puro e misturas dos dois gases em
condi¢des estequiométricas.

O Combust, Barreras ¢ Pujol, (1996) ¢ um programa simples, rapido e
eficiente, que permite realizar o balanco de massa na reagdo de combustdo
completa de uma mescla de gases. Os possiveis componentes desta mescla sdo:
Ha, Oa, Ny, CO, CO,, SH;, SO,, H,O e qualquer hidrocarboneto até no maximo
10.

Primeiramente, determina-se se o combustivel € gas, solido ou liquido
conforme fluxograma apresentado na figura 3.11.

Para o combustivel gasoso, entrar com os seguintes dados:

e fracdo molar de:

H27 023 N29 COZa CO, SHZ: SOZ S HZO,
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e 1n° de hidrocarbonetos;

e n° de carbonos;

e 1°de hidrogénios;

e fragdao molar do hidrocarboneto;

e coeficiente de excesso de ar;
O programa calcula todos os dados estequiométricos da reacdo.
Para combustivel solido ou liquido, entrar com os seguintes dados:

e fracdo maéssica de:

C, Hy, S, O,, N, H,O e cinzas;

e coeficiente de excesso de ar;

e indicar o tipo de combustivel (liquido ou so6lido);

Obtém-se todos os dados estequiométricos da reacdo de combustao.

O Comin, Barreras e Pujol, (1996) é um programa que permite efetuar o
balango de massa de uma combustao de Kissel (reagcdo de combustdo incompleta
cujos produtos sdo CO e H;) e de uma combustido de Ostwald (reacdo de
combustdo incompleta cujo produto ¢ unicamente CO) de uma mescla de
hidrocarbonetos, de forma rapida e eficaz para obter os parametros caracteristicos
de uma combustao.

Determinar se a combustdo ¢ de Kissel ou se a combustio ¢ de Ostwald
conforme fluxograma apresentado na figura 3.11.

Para a combustdo de Kissel entrar com os seguintes dados:

e temperatura (°C);

e n° de hidrocarbonetos;

e 1n°de carbonos;

¢ n°de hidrogénios;

e fracdo molar do hidrocarboneto;
e fracdo molar de: O, e CO,

Obtém-se todos os resultados referentes a reacdo de combustio
incompleta.

Para a combustio de Ostwald entrar com os seguintes dados:

e 1n° de hidrocarbonetos;

e n°de carbonos;
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e 1°de hidrogénios;
e fragdo molar do hidrocarboneto;

e fracdo molar de: O, ¢ CO,

3.2.1 VANTAGENS DOS SOFTWARES

Destacam-se como vantagens dos softwares Combust/Comin, a
simplicidade no manuseio, a agilidade na obtencdo dos resultados, didaticos,
dados de entrada necessarios sdo prontamente identificaveis, obtencdo em

segundos de todos os dados estequiométricos da reacao.

3.2.2 COMBUSTAO ESTEQUIOMETRICA — BALANCO DE REACOES

Denomina-se combustdo estequiométrica como o processo de combinagio
de todos os elementos redutores que constituem o combustivel com o oxigénio
estritamente necessario para resultar os produtos oxidados ao grau mais estavel

de oxidacdo em condigdes ambientes (25°C, 1 atm).

Os elementos que tipicamente constituem os combustiveis resultardo nos

seguintes produtos:

C—Co,

H— H,0

N — N, (inerte)
S — SO,

O, (contribue na oxidagdo dos anteriores)

A reagdo de combustdo estequiométrica de um combustivel de formula

geral C,H,O:NgS, sera:
C,H,ONS, n,, —>aCO,+b) H,0+ 4/ N, +eSO, (3.18)

O numero de atomos de oxigénio para totalizar a combustdo em moles de
oxigénio por mol de combustivel, constitui o nimero estequiométrico de moles

de oxigénio: neo, deduz —se da reagao:
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n,, =(2a+b2+26)—c
(3.19)

n
Nypy = —9 (Para oxigénio molecular)
2

Combustao estequiométrica com ar seco:
Quando se utiliza ar seco como comburente, o nimero de moles de ar

estequiométrico sera: o numero de moles de oxigénio dividido pela fragdo molar

de oxigénio no ar seco.

T

n, =—=—- 3.20
eA 0’21 ( )

Para um hidrocarboneto C,Hy,:

Moy, = (2a+%% — a+% (3.21)

n,, = =47624+119
0.21 (3.22)

A equagao da combustao sera:
C,H, +n, ,ar —aCO, + b/ H,0+n, 079N, (3.23)
A reagdo estequiométrica expressa em massa de ar por kg de combustivel,

obtém-se multiplicando a reacdo molar estequiométrica pela relagdo de massas

molares:
_ M, kg
Foy =Ny M. ( %gj (3.24)

Dividindo pela densidade do ar em condi¢des normais de temperatura e

pressao (273K, 1 bar), obtém-se o volume de ar estequiométrico necessario para

queimar um kg de combustivel:

7V 3
Vo= _ed (m A,V ) 3.25
eA pA’N kgC ( )
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Para determinar os parametros fundamentais do balanco de massa da
reag@o de combustdo dos combustiveis utilizou-se o modelo como apresentado no

diagrama de blocos da figura 3.11.

A combustao NAO Utiliza-se o
¢ completa? programa
Comin

SIM

Utiliza-se o programa

Combust NAO
Combustdo Combustdo
l de Kissel? de Ostwald
NAO Tecla-se l
2 (solido
O combustivel é> —] ( ou Tecla-se 2
liquido) Tecla-se 1 l
l Entra-se com os
Entra-se com os ~dados: n° de
Tecla-se 1 dados: hidrocarbcsnetos,
Temperatura, n° n®de C, n° de H,
de fragdo molar do
A : hidrocarboneto
_ hidrocarbonetos, 1 ’
Entra-se com os dados de: n° de C, n° de H, do O, e de CO,
fracdo molar de: H,, Oy, N», fragdo molar do
hi
COs, CO. SHy, SO, & Hy0: idrocarboneto, v
do O, e de CO; Obtém-se os
n° de hidrocarbonetos; n° de l pardmetros
C; n° de H; fracdo molar do Obte fundamentais do
. . Cm-s¢ oS balango de massa
hidrocarboneto; coeficiente parametros da reacdio de
de excesso de ar; fundamentais do combustdo
balango de massa da

reacdo de combustio
incompleta

A 4

Obtém-se os parametros

fundamentais do balango
de massa da reagdo de
combustio completa

Figura 3.11 — Diagrama de blocos da simulacdo da reacio de
combustio através do Combust/Comin
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4. RESULTADOS

Com a utilizagdo do programa Combust, obtém-se os parametros
fundamentais do balanco de massa da reagdo de combustio de acordo com a

composi¢do dos combustiveis, conforme apresentados na tabela 4.1.

Tabela 4.1 — Parametros fundamentais da reacao de combustao

PARAMETROS GAS BIOGAS DE MISTURA DOS
NATURAL | ATERRO PURO | COMBUSTIVEIS
PURO
CH, - 0,80 CH,4 - 0,52 CH, - 0,688
C,Hg— 0,14 CO,-0,48 C,H, — 0,084
COMPOSICAO N, -0,02 Excesso de ar — N, -0,012
CO, - 0,02 7% CO, - 0,204
SO, - 0,02 SO, — 0,012
0,-0,0 0,-0,0

Excesso de ar — 7%

Relaciao molar

dos produtos 11,023 6,299 9,551
umidos/combusti | kmol vapor umi{ kmolvaporumido | kmolvaporumido
vel kmol gas kmol gas kmol gas
Relacao molar 9,003 5,259 7,923
dos produtos kmolvaporsec( kmolvaporseco kmol vapor seco
secos/combustivel kmol gas kmol gds kmol gas
PCI -
Cl-poder | 37505 M| 18,585 M/ 29,990 1/
calorifico inferior Nm Nm Nm

Com o poder calorifico inferior (PCI) dos combustiveis gasosos obtidos,

verificou-se a viabilidade de sua utilizacdo em equipamentos de refrigeragdo por
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absor¢@o comerciais. A tabela 4.2 apresenta os resultados variando o percentual
de gas natural e biogas na mistura.

A tabela 4.2 é o resultado da conversio de unidades de MJ/Nm® para
kcal/Nm®, variando o percentual de biogas na mistura de 10 em 10%.

Tabela 4.2- Poder calorifico inferior da mistura dos combustiveis

% de | Parcelade |% de Gas Parcela de
Biogas |contribuicio| Natural | contribuicio do | PCI da Mistura dos
na do Biogas na Gas Natural Gases (kcal/Nm3)
Mistura| (kcal/Nm®) | Mistura (kcal/Nm®)
- - 100 8985 8985
10 444 90 8087 8531
20 888 80 7188 8077
30 1332 70 6290 7622
40 1777 60 5391 7168
50 2221 50 4493 6713
60 2665 40 3594 6259
70 3109 30 2696 5805
80 3553 20 1797 5350
90 3997 10 899 4896
100 4441 - - 4441

Observa-se através da figura 4.1, que existe uma proporcionalidade entre
a percentagem de biogas ¢ o PCI da mistura, e ainda, que a disponibilidade

energética da mistura se reduz a medida que cresce a quantidade de biogas.

OO0

o0
OOO

PCI (Kcal/Nm®)
=NW-HLOIOO~0XO

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
percentual de biogas na mistura (biogas + GN)

Figura 4.1 — Poder calorifico em fungdo do percentual de biogds na mistura

A tabela 4.3 apresenta os fluxos dos combustiveis considerando o poder

calorifico de acordo com o percentual da mistura para a mesma energia de gas
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natural. Variando a capacidade de resfriamento de 5 a 20 TR, que equivale a 18 a
70 kW e utilizando os dados de equipamentos comerciais conforme tabela L2
(anexo), que apresenta o consumo de gas natural para capacidades de 16 a 115
kW, através de regra de trés simples, determinou-se o consumo para as
capacidades desejadas, que multiplicada pelo PCI do gas natural (8985
kcal/Nm®), obtém-se a energia de GN (kcal/h). Os fluxos sdo obtidos para a
mesma energia de GN dividindo pelo respectivo PCI do combustivel de acordo

com o percentual na mistura conforme obtido na tabela 4.2.

Tabela 4.3 - Fluxos dos Combustiveis Gasosos

Fluxo da Fluxo da | Fluxo da
Capacidade Fluxo | Fluxo de Fluxo de | - Mistura Mistura Mistura
de u u 100% | 50%GN/ - -

de GN [100% GN 60%GN/ | 70%GN/

restriamentol y .| (Nmmy | Diogas | 50%Bioghs| 40, Biooss| 309%Biogas
(kW) (Nm“/h) | (Nm7h) " N3y | (Nm/h)
18 | 15185| 1.69 | 342 | 2.6 212 1,99
35 29471 328 | 664 | 439 211 3.87
53 44655 497 | 1006 | 665 6,23 5,86
70 |58042| 656 | 1327 | 8.8 822 773

Observa-se através da tabela 4.3, que a medida que aumenta a
concentracdo de gas natural na mistura o fluxo necessario para cada capacidade
de resfriamento decresce em virtude do aumento do poder calorifico da mistura.

A figura 4.2 apresenta o fluxo de gas necessario para cada capacidade de
resfriamento de acordo com a variag¢do do percentual da mistura combustivel.

Constata-se através da figura 4.2, que das trés misturas apresentadas para
exemplificar, o fluxo da mistura 50% GN e 50% biogds ¢ o que apresenta
maiores valores, em virtude do aumento da concentragdo de biogas na mistura.
Considerando-se biogas puro (100%), o fluxo de gas necessario ¢ o dobro do
valor que seria necessario caso o combustivel fosse GN puro, ja para as misturas
dos combustiveis GN + biogas, observa-se diferengas menores dos fluxos para
cada percentual da mistura em virtude do aumento da concentragdo de GN na

mistura.
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—#—Fluxo de
14,00 100% GN
12,00 -
— —Fluxo da
—~ 10,00 Mistura
= 50%GN/
§ 8,00 50%Biogas
“; / //: —<—Fluxo da
Mistura
£ 000 60%GN/
u_:z 40%Biogas
4,00 - /
—*—Fluxo da
Mistura
2,00 1 70%GN/
30%Biogas
0,00 T T T T T T T —— FlUXO de
0 10 20 30 40 50 60 70 80 100%
Biogéas
Capacidade de resfriamento (kW)

Figura 4.2 — Variagdo do fluxo de gdas com a capacidade de resfriamento do
sistema

4.1 DETERMINACAO DAS TAXAS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Para simulagdo do sistema de refrigeragdo por absor¢do com solugdo de
brometo de litio-dgua, ¢ muito importante a analise das taxas de transferéncia de
calor em cada componente do ciclo: evaporador, condensador, absorvedor e
gerador. Um dos objetivos do trabalho ¢é justamente simular a desempenho do
sistema utilizando no gerador biogés, gas natural e suas misturas e compara-los
com equipamentos comerciais que utilizam combustiveis tradicionais (GN, 6leo
diesel, dentre outros). Portanto, utilizou-se o software EES para determinagao das
taxas de transferéncia de calor, como apresentado no esquema anexo M.

A tabela 4.4 apresenta os dados obtidos da taxa de transferéncia de calor
no gerador (q,) obtidos através da simulagdo do software EES, utilizando dados
de catalogos de equipamentos de refrigeragdo por absor¢do, como temperatura,
vazdo e pressao em cada componente.

Para determinacdo dos fluxos de calor para o equipamento comercial

modelo BCT do fabricante BROAD, tomado como referéncia, utilizou-se como
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dados de entrada no programa EES, aqueles da empresa fabricante BROAD
(2006), complementados com dados da literatura especifica, ASHRAE (1993) e
Stoecker (1985), quais sejam:

Refrigerante: dgua
Fluido portador: Brometo de litio
Evaporador:

Temperatura de entrada: 14°C

Temperatura de saida: 7°C
Condensador:

Temperatura: 40°C

Pressdo: 7,385 kPa
Absorvedor:

Temperatura: 50°C

Pressdo: 1,70 kPa
Gerador:

Temperatura: 70°C

Pressdo: 4,24 kPa

Vazao de vapor, m; = 0,4 kg/s

Tabela 4.4 — Fluxos de calor no equipamento modelo BCT obtidos com base nos

dados de entrada

Qe 20,96 kW

Qc 22,19 kW

Q¢ 40,21 kW
COP 0,5214

Pelos resultados da tabela 4.4, tem-se um equipamento com 40 kW que

comparado com os equipamentos modelo BCT da BROAD, estaria entre 0 BCT
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23 e o BCT 70 necessitando de uma quantidade de energia no gerador de
aproximadamente 34596 kcal/h.

A tabela 4.5 apresenta a vazdo volumétrica necessaria para a mescla de
combustiveis (GN e Biogas) para a quantidade de energia calculada (Q,) para que
se obtenha a quantidade de frio no evaporador do sistema desejado. A vazdo
volumétrica do combustivel gasoso foi determinada para cada percentual de

mistura, considerando-se a energia necessaria no gerador e o Poder Calorifico

Inferior.
Tabela 4.5 — Vazdo volumétrica dos combustiveis
Vazio
% de Biogas| % de Gas Natural | PCI da Mistura dos | volumétrica da
na Mistura na Mistura Gases (kcal/Nm®) mistura dos
gases m’/h
- 100 8985 3,85
10 90 8531 4,06
20 80 8077 4,28
30 70 7622 4,54
40 60 7168 4,83
50 50 6713 5,15
60 40 6259 5,53
70 30 5805 5,96
80 20 5350 6,47
90 10 4896 7,07
100 - 4441 7,79

De acordo com a tabela L.2 verifica-se que o consumo de gas natural para
o dado equipamento comercial (BROAD) ¢ de 1,5 m*/h para o modelo BCT 16,
isto ¢, equivale a uma taxa de transferéncia de calor no gerador de 12900 kcal/h,
considerando o poder calorifico do GN de 8600 kcal/Nm®. A tabela 4.5, mostra
que a variagdo da vazdo volumétrica com 100 % de GN ¢é de 3,85 m’/h que
equivale a 34592 kcal/h, energia essa que seria obtida com 7,79 m’/h de biogas

puro, sendo aproximadamente o dobro da vazao do GN.
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Da tabela 4.3 apresentada anteriormente, obteve-se a quantidade de

energia necessaria para cada capacidade de resfriamento variando o percentual de

gas natural e biogas na mistura com os respectivos poder calorifico, informagdes

que permitiram a obten¢ao da tabela 4.6.

A tabela 4.6 apresenta o fluxo de calor necessario no gerador do sistema

em fung¢do da capacidade de resfriamento para as varias misturas de gas natural ¢

biogas. Claro estd que para uma mesma capacidade de resfriamento, Q, quase

ndo varia, mas o fluxo de gas sofre significativa variagdo para compensar a

variac¢do no PCI.

Tabela 4.6 — Quantidade de calor necessario no gerador

Capacidade de
resfriamento Qg (kcal/h)
(kW)
18 15185
35 29471
53 44655
70 58942

A figura 4.3 mostra a demanda de fluxo energético para cada capacidade

de resfriamento, utilizando GN como combustivel, levando em consideragao

dados de equipamento comercial (BROAD) conforme apresentado na tabela L.2.
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Figura 4.3 — Fluxo de calor no gerador em fungdo da quantidade de combustivel

Observa-se pela figura 4.3, que existe uma proporcionalidade entre o
consumo do gas natural para cada capacidade de resfriamento e a energia
necessaria no gerador, como era de esperar, pois existe uma relagdo direta entre
as variaveis.

Conforme comentado na revisao da literatura, sabe-se que:

v A taxa de aproveitamento do gas de aterro sanitario é da ordem de
150 Nm® por tonelada de Residuo Solido Urbano (RSU), Held
(1995), e que:

v uma pessoa gera aproximadamente 0,700 kg/dia, Cenbio (2007);

Tais informagdes permitem inferir que uma pessoa, através dos residuos
que gera, produz 0,105 Nm®/dia de biogas, ou 0,004375 Nm’/h. A tabela 4.7
mostra o numero de pessoas que através dos residuos gerados permitiriam a
operacdo dos sistemas de refrigeracdo por absor¢do LiBr + Agua, operando
com 100% de biogas de aterro.

Com base nessa mesma metodologia, uma cidade de porte médio como
Bauru-SP que possui uma populacdo de 380.000 habitantes, e ainda
considerando uma fracdo de captacdo de 60% do biogas gerado no aterro
sanitario, poderia obter-se:

380000 x 0,60 x 0,004375 = 997,5 Nm’/h
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Tabela 4.7 — Relagao entre Capacidade de Resfriamento, Fluxo de Biogas

e Numero de Pessoas.

Fluxo de
Capacidade de Capacidade de Combustivel Numero de
Resfriamento Resfriamento (kW) 100% biogas Pessoas
(TR) (Nm*/h)
5 18 3,42 782
10 35 6,64 1518
15 53 10,06 2299
20 70 13,27 3033

Tal fluxo de gas permitiria a obtengdo de 1458 toneladas de refrigeragdo

frutas e verduras.

(TR), quantidade significativa de frio que poderia, por exemplo, propiciar

condicionamento de ar para edificios ou entrepostos para armazenamento de

A tabela 4.8 apresenta os coeficientes de desempenho (COP) para o ciclo

EES conforme os dados de entrada apresentados anteriormente.

Tabela 4.8 — Coeficiente de desempenho com capacidade frigorifica

variando entre 18 a 70 kW

Capacidade de|Capacidade de
. . Taxa de transf.
resfriamento | resfriamento de calor Qg (kW) cop
(TR) (kW) g
5 18 37,12 0,485
10 35 55,15 0,635
15 53 74,24 0,714
20 70 92,28 0,759

de refrigeracdo por absor¢do com solugdo de brometo de litio-dgua com

capacidade frigorifica variando entre 18 e 70 kW obtida através do programa
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A figura 4.4 apresenta o coeficiente de desempenho para cada capacidade

de resfriamento, variando de 18 a 70kW.

0,900

0,700

P

9 0,500

0,300 -

0,100
18 35 53 70

Capacidade de resfriamento kW

Figura 4.4 — Coeficiente de desempenho versus capacidade frigorifica
Observa-se pela figura 4.4, que existe uma proporcionalidade entre o

coeficiente de desempenho (COP) e a capacidade de resfriamento, pois existe

uma relagfo direta entre as variaveis.
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5. CONCLUSOES

v’ Este trabalho demonstra que a refrigeragdo por absor¢do pode ser
utilizada em aplicagdes residenciais e industriais, sendo alimentada por fontes de
calor até entdo rejeitadas para a atmosfera contribuindo assim para a economia de
energia elétrica e diminuicdo do potencial poluidor do meio ambiente.

v O Software EES permitiu simular o desempenho do sistema proposto
utilizando dados de catalogos e literatura como entrada a fim de comparar os
resultados obtidos com equipamentos comerciais. O Software Comin/Combust
proporcionou o célculo do poder calorifico dos combustiveis: gas natural e suas
misturas com biogds de aterro sanitario obtendo resultados condizentes com a
literatura. Os softwares utilizados apresentaram uma metodologia de calculo de
sistemas de refrigeracdo por absor¢do com solucdo de brometo de litio e dgua
com pequenos erros.

v A concentragdo de metano no gas de aterros sanitarios depende, entre
outros fatores, da quantidade de matéria orgénica no residuo depositado, fato que
pode alterar o poder calorifico das misturas a serem utilizadas como combustivel
nos queimadores. Em média, o Poder Calorifico Inferior (PCI) do gas de aterro
sanitario puro é da ordem de 50% do gas natural. A medida que se aumenta a
quantidade de gas natural na mistura o PCI desta aumenta, atingindo valor
proximo de 30 MJ/Nm® quando a relagio é de 60% para 40%.

v" Os resultados mostram que existe viabilidade da utilizagdo do biogas
de aterro sanitdrio puro e suas misturas com gas natural para acionamento de
equipamentos de refrigeragdo (chillers) comerciais com capacidade de
resfriamento variando de 5 a 20 TR, e temperatura da agua na entrada de 14°C ¢
na saida de 7°C.

v’ Levando-se em consideragdo que cada habitante na regido de Bauru-
SP gera aproximadamente 0,700 kg/dia de residuos, estimou-se o niimero de
pessoas necessarias (tabela 4.8) para viabilizar a operacdo de sistemas de
refrigeragdo por absor¢do com varias capacidades, tendo como fonte de calor
100% de biogas de aterro. Ressalta-se, ainda, a tendéncia significativa de
aumento da quantidade de residuos gerados pelas pessoas. Aplicando-se estes
dados em micro-unidades de ar condicionado comerciais BROAD (2006), que

sdo unidades com menores capacidades de resfriamento, sistema utilizado como
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base no desenvolvimento do trabalho, conclui-se a viabilidade energética do
sistema utilizando no gerador biogds, gds natural e suas misturas quando
comparada com equipamentos que utilizam combustiveis tradicionais (GN, 6leo
diesel, dentre outros).

v' Na anélise da taxa de aproveitamento do gas de aterro sanitario,
constatou-se que o fluxo de gas ¢ de aproximadamente 1000 Nm®/h, permitiria a
obtencdo de 1458 toneladas de refrigeracdo (TR), para uma cidade de porte

médio como Bauru.

5.1 RECOMENDACOES PARA FUTUROS TRABALHOS

As seguintes pesquisas podem ser realizadas em continuacdo ao presente

estudo.

v Construgdo e implementagdo de prototipo experimental, uma maquina
de absor¢do com solugdo de brometo de litio-agua para menores capacidades
de resfriamento utilizando fontes alternativas de energia;

v' Constatar qual o melhor percentual de mistura dos combustiveis para
aplicagdo do sistema em questdo;

v' Medi¢do de dados como: temperatura, vazio e pressdo. Através de
equipamentos de medicdo ligados no computador pode-se ter leituras ha
aproximadamente 5 segundos e verificar as variacdes e tomar medidas
corretivas para solucdo de problemas que poderdo vir a acontecer na
instalagao do equipamento;

v" Uma vez testado o prototipo experimental, construir uma unidade de
absorcdo para grandes capacidades de resfriamento;

v' Com base nos dados experimentais realizar um melhoramento do

modelo computacional para acompanhamento do desempenho do sistema.
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ANEXOS

ANEXO A —- EXEMPLO 1 (SIMULACAO ATRAVES DO EES)

Para o sistema de refrigeracdo por absor¢do mostrado na figura A.1,
que opera com solugdo de brometo de litio-dgua, determinar vazdes,
concentragdes da solugdo, g, (taxa de transferéncia de calor no gerador), qa
(taxa de transferéncia de calor no absorvedor), q. (taxa de transferéncia de
calor no condensador) e o coeficiente de desempenho do sistema:

Dados: m; = 0.6 kg/s ; my = 0,452 kg/s e m3 = my = ms= 0,148 kg/s ;
X1 = 50% e x, = 66,4%.

@ Vapor de agua

} | v 4
Gerador Condensador
100°C Ag 40°C
@ @ Agua liquida

@ Vapor de agua

I
Absorvedor Evaporador
30°C 10°C e

w = 0,6 kg/s

Solugdo LiBr - agua

Solucdo

©

Figura A.1 - Ciclo de refrigeracdo por absorg¢do. (Stoecker, 1985).

Solucio:
Entrar com as equagdes e os dados do problema, escolher o sistema de

unidades, inicialmente o EES estd configurado para as unidades no S.I. (sistema
internacional) com T em °C, P em kPa e a energia em kJ, sendo que pode-se
utilizar o comando “convert function” para conversdo das unidades.

Com as temperaturas e pressdes de operacdo no gerador e absorvedor

fornecidas, obtém-se as composi¢des da solucdo brometo de litio + H,O nos
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pontos 1 e 2, ja que a composi¢ao € funcdo de T e P. A entalpia ¢ fungdo de T e
X, portanto como sdo conhecidos os valores de T e X, calcula-se a entalpia
utilizando-se as propriedades termofisicas do banco de dados do programa EES
para a soluc¢ao brometo de litio + H,O. Escolhe-se a substancia na lista de rotinas

externas, LiBr. (no menu options / function information/external routines/LiBr).

“Absorvedor”
T, =30°C
P;=1,23kPa

X; = X_LIBR(*SI’;T;P)
h; = H LIBR(‘SI’;T;;X))

m; = 0,6 kg/s — “ Balango de massa ”

“Gerador”
T, = 100°C
P, =17,38 kPa

X, =X LIBR(‘SI’;T,;P,)
h, = H_LIBR(‘SI’;T2;X5)

X, . o
my= m, * X_2 - “ Balango de LiBr
“Vapor d’agua saindo do gerador”
T3 =100°C
P; =P_sat (vapor; T=T3)

H; = Entalpia (vapor; T=T3; P=P3)

my; =m; —m,

“Condensador”

T4=40°C

P4 =P_sat (vapor;T=T,)

h, = Entalpia (vapor; T=T4; P=P4)

my = msj

“Evaporador”
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Ts=10°C
Ps =P_sat (vapor;T=Ts)
hs = Entalpia (vapor; T=Ts; P=P5)

ms = 1My

Com as equagdes de transferéncia de calor em cada componente, tem-se:

qe = m3 * hy + my * h) — m; * hy (taxa de transferéncia de calor no

gerador)

ge =m; * h3 —my * hy (taxa de transferéncia de calor no condensador)

Ja = my * hy + ms * hs — m; * h; (taxa de transferéncia de calor no

absorvedor)

de = ms * hs —my * hy (taxa de transferéncia de calor no evaporador)

Com os dados acima, calcula-se o coeficiente de performance COP:

COP=q./qq

Depois de inseridas as equagdes, pode-se checar a conformidade do
formato usando o “Check / format” no menu “Calculate” do EES.

Obtém-se os seguintes resultados:

q.=361,3 kW q,=492,1kW q,=468kW e q.=3854kW

COP = 0,7342
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ANEXO B - TELA DOS RESULTADOS DO SOFTWARE

EES
22 EES Academic Commercial: F:\EES_AV\17.5.EES - [Solution]
IEE;,:Flle Edit Search Options Calculate Tables  Plots  windows  Help  Examples - & x
G ||y ot e o e8| | v ] e ) 5 e | ] | = e o | | | < || 2 |
I ain l

Unit Settings: [kJ[C)[kFPal/[kgl{degrees]

COP=0.7342 h1=E4.45 he = 261.4 h3 = 2676 [kd/kg] hd = 167.5 [kdfkg]
hG = 2519 [kddkg] ml = 0.6 [ki/s] m2 = 04463 3 = 01537 md = 01637

mb = 01637 F1 =1.23 [kPa] P2 =7.38 [kPa] F3 =101.3 [kPa] P4 =7.385 [kPa]
PE =1.228 [kPa] ga =468 gqo=3854 e =361.3 og =492

T1 =30 [] T2 =100 [C] T3 =100 [C] T4 =40 [Z] Ts =10 []
=1=49.54 ®2=E6.B

ANEXO C - EXEMPLO 2 (SIMULACAO ATRAVES DO EES)

O ciclo de absorcao simples ¢ modificado pela inser¢do de um trocador de
calor, como mostrado na figura abaixo, de tal forma que a temperatura no ponto
2 é de 52°C. A vazao em massa do escoamento liberado pela bomba de solucao
¢ de 0.6 kg/s. Qual ¢ a taxa de transferéncia de energia em cada componente e o

CDE_,y;s deste ciclo?
abs (ESTE CIE10 @ Vapor de agua

v }
@]
?r\ln Gerador Q# Condensad% Qe
@ 100°C Je 40°C
10,
©

Trocador de calor

@X @ Vapor de dgua
Y
Absorvedor Evaporador
D 30°C 10°C Ao
w = 0,6 kg/s
Figura C.1 - Ciclo de refrigeracao por absor¢ao com trocador de calor.

(Stoecker, 1985).

Solucdo LiBr - 4gua
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Solucéo:

Entra-se com os seguintes dados do problema:

m; = 0.6 kg/s ; my = 0,6 kg/s

m3 =my = 0,452 kg/s

ms =mg = my = 0,148 kg/s;

h;=-168 kJ/kg; hs = -52 kJ/kg; hs =2676 kl/kg; he = 167,5 kl/kg;

hy = 2520 kl/kg qe =371,2 kW e q. = 348,2 kW

Com a temperatura dada no ponto 2, obtém-se a pressdo de saturagdo
nesta temperatura e calcula-se a entalpia na temperatura e pressdo de saturagdo
utilizando-se as propriedades termofisicas do banco de dados do programa, na
lista de substancias foi escolhido o fluido de trabalho, a 4gua. (no menu options /

function information)

T, = 52°C (temperatura no ponto 2)
Ps; =P sat (dgua, em T,)

h,= entalpia (4gua, em T, e Ps;)

A taxa de calor absorvido pela solu¢do passando do absorvedor para o

gerador gy €:

qnx = m; * (hy —hy)

Desde que esta mesma taxa de transferéncia de calor precisa ser suprida

pela solugao que escoa do gerador para o absorvedor,
Qhx = m3 * (h3 — hy)
A taxa de transferéncia de calor no gerador:
Qg =ms * hs + m3 * h3 —m, * h,

A taxa de transferéncia de calor no absorvedor:

81



qa=m7 *hy +my * hy —m,; * hy

O coeficiente de eficacia do sistema que incorporou o trocador de calor é:
CDEaps =qc/ qg

Obtém-se os seguintes resultados:

qc=3482kW q.=4445kW q.=421,5kW e q.=371,2kW

COP =0,7833

ANEXO D - TELA DOS RESULTADOS DO SOFTWARE EES

2 EES Academic Commercial: F:\EES_AVexemplo 17[1].4.EES - [Solution] CEX
| File Edit Search Options  Calculate  Tables  Plots  Windows Help  Examples - 8 x
Eed

e[| o [ex| k| mlelE| v =@ || 5| =2 | | Eenl = e | e = | 2 |
I ain l
1
Unit Settings: [kJ)/[K)[kFal{kmoll{{degrees]
CDE =0.7833 hy =-168 hy=-120 hy=-52 hy=-115.7 hg = 2676 hg =167.5
h- = 2520 my =06 my =06 mq = 0452 my =0.452 mg = 0.143 mg =0.148
my =0.143 0,=4215 0.=371.2 0 =348.2 Hg=4445 Oy = 28.8

ANEXO E — GAS NATURAL PURO (SIMULACAO ATRAVES DO
COMBUST/COMIN)

Com a composi¢do do combustivel (gas natural), utiliza-se o software
Combust para determinar os pardmetros fundamentais do balanco de massa da
reacdo de combustdo completa do gas em condigdes estequiométricas.

Considere um gas combustivel (gas natural) com a seguinte composi¢ao:
CH,4 - 0,80; C,Hg - 0,14; N, — 0,02; CO, — 0,02; SO, — 0,02 ¢ O, — 0,00

Dados de entrada do programa:

fragdo molar de:

Ha, Oy, N, CO,, CO, SH», SO, e H,0;
e 1n° de hidrocarbonetos;

e 1°de carbonos;

¢ n°de hidrogénios;

e fragdo molar do hidrocarboneto;
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de gas

e coeficiente de excesso de ar;
Obtém-se como resultados:
Massa molar do gas: 19,72 kg/Kmol
Massa molar dos produtos umidos: 27,83 kg/Kmol
Massa molar dos produtos secos: 30,03 kg/Kmol
Relagdo molar oxigénio/combustivel (estequiométrica) = 2,090 Kmol de
oxigénio/Kmol do gas
Relagdo molar ar/combustivel (estequiométrica) = 9,953 Kmol de
ar/Kmol do gas

Relacdo ar/combustivel em massa (estequiométrica) = 14,560 kg de ar/kg

Densidade dos produtos = 1,242 kg/Nm’

Densidade real do gas = 0,685

Relacdo molar produtos utmidos/combustivel = 11,023 Kmol vapor
umido/Kmol gas

Relagdo molar de produtos secos/combustivel = 9,003 Kmol vapor
seco/Kmol do gas

PCS seco = 41,675 MJ/Nm® (poder calorifico superior)

PCI seco = 37,595 MJ/Nm® (poder calorifico inferior)
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ANEXO F - TELA DOS RESULTADOS DO SOFTWARE COMBUST
\COMBUST. EXE
Masa mol. gas

Hasa mol.hum.h.
Masa mol.hum.s.

Kg/kmol
kg kmol
kg-kmo 1l

Densidad humos
Dens. rel. gas

kg/Nm*

(kmol» est.
Ckmol)> peal
est.
real
est.
real

kmol oxi./kmol gas
kmol oxi.- kmol gas
kmol aireskmol gas
kmol aireskmol gas
kg aire skg gas
kg aire/ kg gas

kmol humos him.-kmol gas
h

kg /Hm* )
seco
PC8 himedo
PCI seco = MJNm 3
PCI himedo MJ./Nm3

ANEXO G — BIOGAS DE ATERRO SANITARIO PURO (SIMULACAO
ATRAVES DO COMBUST/COMIN)

Com a composi¢ao do combustivel (biogas de aterro sanitario), utiliza-se
o software Combust para determinar os parametros fundamentais do balanco de
massa da reagdo de combustdo completa do gas em condi¢des estequiométricas.
Considere um gas combustivel (biogas do aterro sanitario) com a seguinte
composi¢do: CHs — 0,52; CO, — 0,48 com 7% de excesso de ar.
Dados de entrada do programa:
fracdo molar de:
H,, O3, N, CO,, CO, SH», SO, e Hy0;
e n° de hidrocarbonetos;

e n° de carbonos;

n° de hidrogénios;

fragao molar do hidrocarboneto;
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e coeficiente de excesso de ar;

Obtém-se como resultados:

de gas

Massa molar do gas: 29,44 kg/Kmol

Massa molar dos produtos umidos: 28,94 kg/Kmol

Massa molar dos produtos secos: 31,10 kg/Kmol

Relagdo molar oxigénio/combustivel (estequiométrica) = 1,040 Kmol de
oxigénio/Kmol do gas

Relagdo molar ar/combustivel (estequiométrica) = 4,952 Kmol de
ar/Kmol do gas

Relagdo ar/combustivel em massa (estequiométrica) = 4,853 kg de ar/kg

Densidade dos produtos = 1,292 kg/Nm’

Densidade real do gas = 1,021 kg/Nm®

Relagdo molar produtos tmidos/combustivel = 6,299 Kmol vapor
umido/Kmol gas

Relagdo molar de produtos secos/combustivel = 5,259 Kmol vapor
seco/Kmol do gas

PCS seco = 20,684 MJ/Nm® (poder calorifico superior)

PCI seco = 18,583 MJ/Nm?® (poder calorifico inferior)
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ANEXO H - TELA DOS RESULTADOS DO SOFTWARE COMBUST

o< F:\COMBUST.EXE
RESULTADOS

Maza mol. gas . Kg-/kmol
Masa mol.hum.h. . kgskmol
Maza mol.hum.s. - kg-kmol

Densidad humos . kg-Nm*
Dens. rel. gas

ROC (kmol> est.
{kmol> real
{kmol>» est.

real
est.
real

kmol oxi.skmol gas
kmol oxi.-kmol gas
kmol aireskmol gas
kmol aireskmol gas
kg aire ~kg gas
kg aires kg gas

F:\COMBUST. EXE

RHHC (kmol> kmol humos him.~-kmol gas
RHHC <kg> kg humos him.~ kg gas
RHEC <kmol> s secosskmol gas

RHEC Ckg)> cossky gas
RHHC <kg/Nm=> m.~Nm* gas
RHEC (kg Hm3> c.-Nm* gas
T

PCE himedo
PCI seco

PCI hidmedo

18.583
18.583

o F:\COMBUST.EXE

ANEXO I - MESCLA DOS DOIS COMBUSTIVEIS (SIMULACAO
ATRAVES DO COMBUST/COMIN)
Considerando uma relagdo de 60% de gas natural e 40% de biogas de
aterro sanitario, tem-se a seguinte composi¢cdo da mescla dos dois combustivesis.
Considere uma mescla de gases (gas natural e biogas do aterro sanitario)
com a seguinte composi¢do: CHy — 0,688; CO, — 0,204; C,Hg — 0,084; N, — 0,012

e SO, — 0,012 com 7% de excesso de ar.

Obtém-se como resultados:
Massa molar do gas: 23.61 kg/Kmol

Massa molar dos produtos imidos: 28,17 kg/Kmol
Massa molar dos produtos secos: 30,25 kg/Kmol
Relagdo molar oxigénio/combustivel (estequiométrica) = 1,670 Kmol de

oxigénio/Kmol do gas
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Relagdo molar ar/combustivel (estequiométrica) = 7,953 Kmol de

ar/Kmol do gas

Relag@o ar/combustivel em massa (estequiométrica) = 9,718 kg de ar/kg
de gas

Densidade dos produtos = 1,257 kg/Nm®

Densidade real do gas = 0,819 kg/Nm’

Relagdo molar produtos tmidos/combustivel = 9,551 Kmol vapor

umido/Kmol gas

Relagdo molar de produtos secos/combustivel = 7,923 Kmol vapor

seco/Kmol do gas

PCS seco = 33.278 MJ/Nm® (poder calorifico superior)

PCI seco = 29.990 MJ/Nm® (poder calorifico inferior)

ANEXO J - TELA DOS RESULTADOS DO SOFTWARE

COMBUST

F:ACOMBUST.EXE
RESULTADOS

Maza mol. gas . Kgskmol
Masa mol.hum_h. . kg/kmol
Maza mol.hum.s. . kg/kmol

Densidad humos = . kg /Nm*
Dens. rel. gas

(kmol) est.
(kmol) real
(kmol) est.
(kmol) real
Ckygd est.
(kg real

kmol oxi.skmol gas
kmol oxi. kmol gas

kmol airerskmol gas
kmol aire-skmol gas
kg aire ~kg gas
kg aire~ kg gas

kmol humos him. - kmol gas

kg humos ham. kg gas
ecos-kmol gas
oz ky gas

Ckg/Hm=2> - kg humos
PCS seco - MJ~Nm=
PCS himedo R MJ~Hm=
PCI seco - MJ~Nm=
PCI himedo . MdJ./Nm=

T FIACOMDUST. £xC == 1< |

= - a -

Tk |

=1 5 = = —

ANEXO L - INFORMACOES DE CATALOGOS DE
EQUIPAMENTOS COMERCIAIS
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Tabela L.1 - Equipamentos BROAD

BROAD IX DFA (BZ)
Absorgao Chillers
Funcoes: resfriamento,
aquecimento e agua quente
(simultaneos ou isolados)
Fontes de energia: gas
natural, LPG, 6leo diesel
Capacidade de
resfriamento: 174-
23,260kW (50-6,614 TR)

BROAD IX IFA

Duplo estagio (BS)
Absorgao Chillers
Funcéo: Resfriamento
Fonte de energia: 0.3-
0.9MPa vapor
Capacidade de
resfriamento: 174-
23,260kW (50-6,614 TR)

BROAD IX IFA

Simples estagio (BDS)
Funcgido: Resfriamento
Fonte de energia: 0.01-
0.2MPa vapor
Capacidade de
resfriamento: 174-
23,260kW (50-6,614 TR)

BROAD Micro Unidade de

ar condicionado (BCT)
Fungdes: resfriamento,
aquecimento, dgua quente
Fontes de energia: Gas
natural, LPG, o6leo diesel
Capacidade de
resfriamento: 16, 23, 70,
115kW (4.6, 6.6, 20, 33
TR)

Ideal para residéncias,
escritorios e edificios
pequenos.

BROAD IX IFA
Simples estagio (BDH)
Chillers Absorcédo
Funcgdo: Resfriamento
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Fontes de energia: 75-
120;2 agua quente
Capacidade de
resfriamento: 151-
20,469kW (43-5,820 TR)

BROAD IX IFA

Duplo estagio (BE)
Funcgido: Resfriamento e
aquecimento

Fonte de energia: 400-
600;2 escape
Capacidade de
resfriamento: 174-
23,260kW (50-6,614 RT)

BROAD IX IFA

Simples estagio (BDE)
Funcdo: Resfriamento e
aquecimento

Fonte de energia: 230-
350 escape
Capacidade de
resfriamento: 174-
23,260kW (50-6,614 TR)

Resfriamento ,
Aquecimento e sistema
elétrico (CHP)

Fungdo: resfriamento,
aquecimento, agua quente,
poténcia

Fontes de energia:
Escape, agua quente (de
turbina ou maquina)
Capacidade de
resfriamento: 70-
11,630kW (22-3,306 TR)
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Tabela L.2 — Dados de desempenho para unidade BCT em condicées normais

Modelos BCT16| BCT23 | BCT70 |BCT115
Capacidade de kW 16 23 70 115
resfriamento HP 7 10 30 50
. kW 16 23 70 115
Capacidade de 10*%keal| 1.4 2 6 10
aquecimento h
. kW 7.7 7.7 39 39
Capacidade de 10%keal| 0.66 | 0.66 | 335 | 3.35
agua quente h
Agua resfriada temp. TS 7/14 7/14 7/14 7/14
ent./saida
Agua aquecida temp. je | 57/50| 57/50 57/50 57/50
ent./saida
Vazio m/h | 2.0 2.9 8.6 14.3
(sistema externo) mH,O| 8 8 11 12

Agua quente
Temperaturas ent. / saida je | 80/60 | 80/60 80/60 80/60

Vazio m'/h | 0.33 0.33 1.68 1.68
Consumo de combustivel
Gas natural (resfriamento) | m’/h | 1.5 2.2 6.7 11.2
oleo diesel(resfriamento) | kg/h | 1.24 1.82 5.54 9.26
Gas natural (aquecimento) | m’/h | 1.8 2.6 7.8 13.0
o6leo diesel(aquecimento) | kg/h | 1.49 2.15 6.45 10.75
Gas natural (4gua quente) [ m’/h | 0.9 0.9 43 4.3
Oleo diesel (agua quente) | kg/h 4.14
Resfriamento kw | 1.00 1.45 3.95 5.78
Aquecimento kW | 0.40 0.68 1.70 2.34
Agua quente kW [ 0.14 | 0.14 0.50 0.50
Agua gelada m’/h | 0.04 | 0.06 0.18 0.30
Ruido dB(A)| 62 63 65 65
Peso kg 420 510 1550 2340
Agua gelada/quente L 7 10 32 48
Observacoes:

1. O consumo de gds natural ¢ calculado usando um valor de aquecimento de
8600kcal/Nm’. Oleo diesel é calculado usando um valor de 10400kcal/kg
(Diesel nao pode ser usado com BCT16, BCT23).

2. Condigdes normais adotadas: temperatura - 36j&, umidade relativa - 50%.
3. Limite de pressdo para agua aquecida/gelada: 40m H20 (0.4MPa).

4. Menor temperatura de saida para agua gelada: 5j&. Maior temperatura de
saida para agua quente: 90;z.

http://www.broad.com
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ANEXO M - ESQUEMA PARA CALCULO NO EES

"Evaporador"

T5=4[C]

P5 = P_sat (steam;T=T5)

h5 = enthalpy (steam; T=T5; P=P5)
m5 = m4

ge = m5*h5-m4*h4

"Condensador"

T4 =40 [C]

P4 = P_sat (steam_iapws;T=T4)
h4 = enthalpy (steam; T=T4; P=P4)
m4 = m3

qc=m3*h3-m4 *h4

"Calcular qc"

"Vapor d'agua saindo do gerador"
T3 =85[C]

P3 = P_sat (steam;T=T3)

h3 = enthalpy (steam; T=T3; P=P3)
m3=m1-m2

m1 = 0,4 [kg/s]

"Calcular m2"

"Absorvedor"

Tref1 = 50 [C]

P1=1,70 [kPa]

X1 = X_LIBR('SI';Tref1;P1)

h1 =H_LIBR('SI';Tref1;X1)
ga=m2*h2+m5*h5-m1*h1

"Gerador"

Tref2 =70 [C]

P2 = 4,24 [kPa]

X2 = X_LIBR('SI';Tref2;P2)

h2 = H_LIBR('SI'; Tref2;X2)
qg=m3*h3+m2*h2-m1*h1

"Calcular o coeficiente de performance do sistema"
COP =qe/qg
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