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RESUMO

As usinas sucroalcooleiras sao capazes de produzir energia elétrica por meio de
sistemas de cogeracgao pela queima do bagag¢o de cana-de-agucar, garantindo a sua
autossuficiéncia e uma nova fonte de renda com a venda do excedente energético.
Os gases gerados durante esse processo sao descartados para a atmosfera, apesar
de ainda possuirem uma energia residual. Dessa forma, este trabalho de conclusao
de curso buscou desenvolver um sistema em que esses gases poderiam ser
reaproveitados parcialmente como fonte de aquecimento em um ciclo de producgao de
poténcia utilizando o didxido de carbono (CO2) como fluido de trabalho. O CO: foi
escolhido por conta de suas caracteristicas termodinamicas e por apresentar baixo
impacto ambiental quando comparado aos hidrocarbonetos comumente utilizados nos
Ciclos de Rankine Organicos. Diferentes configuragdes dos ciclos foram simuladas
com sucesso no software DWSIM e analisadas de acordo com o seu desempenho
termodinamico, sendo que a maior eficiéncia encontrada foi de aproximadamente 14%
nos sistemas transcriticos. O custo de implementacgao e a viabilidade econdmica dos
ciclos também foram avaliados e os resultados obtidos foram negativos, nao
justificando o investimento nesse sistema. O projeto sé seria viavel caso o prego de
venda da energia elétrica pelas usinas fosse 119% maior, mas outras alternativas para
o reaproveitamento parcial dos gases emitidos durante o sistema de cogeracao foram

propostas como ideia para trabalhos futuros.

Palavras-chave: Simulagdo (Computadores). Sistemas de energia elétrica. Dioxido

de carbono. Estudos de viabilidade. Cogeragéo de energia elétrica e calor.



ABSTRACT

Sugar and alcohol plants are capable of producing electricity through cogeneration
systems by burning sugarcane bagasse, ensuring their self-sufficiency and a new
source of income from the sale of surplus energy. The gases generated during this
process are released into the atmosphere, although they still possess residual energy.
Therefore, this undergraduate thesis aimed to develop a system in which these gases
could be partially reused as a heating source in a power generation cycle using carbon
dioxide (CO2) as the working fluid. CO2 was chosen due to its thermodynamic
characteristics and low environmental impact when compared to hydrocarbons
commonly used in Organic Rankine Cycles. Different cycle configurations were
successfully simulated using the software DWSIM and analyzed according to their
thermodynamic performance, with the highest efficiency found being approximately
14% in transcritical systems. The implementation cost and economic viability of the
cycles were also evaluated and the results obtained were negative, not justifying the
investment in this system. The project would only be viable if the selling price of
electricity by the plants was 119% higher, but other alternatives for the partial reuse of
gases emitted during the cogeneration system were proposed as ideas for future

works.

Keywords: Computer simulation. Electric power systems. Carbon dioxide. Feasibility

studies. Cogeneration of electric power and heat.
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1. INTRODUGAO

Os processos industriais buscam transformar matérias-primas em
determinados produtos através de uma série de operacbes. Essas operacoes
possuem correntes em diferentes temperaturas que necessitam de utilidades quentes
e frias para serem aquecidas ou resfriadas. Por conta disso, € cada vez maior a busca
por fontes energéticas limpas e que possam ser reaproveitadas o maximo possivel,

garantindo um desenvolvimento mais sustentavel.

Nas industrias sucroalcooleiras, 0 excedente energético pode ser
comercializado através de sistemas de cogeragao pela queima do bagago da cana-
de-agucar em caldeiras, proporcionando uma nova fonte de renda além da producéao
de agucar e etanol. Esse sistema, além de possibilitar uma nova fonte para a matriz
energética brasileira, permite o aproveitamento de um residuo outrora descartado nas

usinas (Cardoso, 2011).

Usualmente, calor residual de baixa temperatura é descartado pelas industrias
devido a falta de métodos efetivos para recupera-lo; um exemplo s&o os gases que
deixam as caldeiras das usinas apdés a queima do bagaco de cana-de-agucar. O
descarte desses residuos contribui para o aumento da poluicdo térmica, tornando-se
um problema ambiental. Isso pode ser solucionado com o uso de tecnologias
renovaveis que sado capazes de gerar eletricidade utilizando esses residuos sem

agredir o meio-ambiente (Mago et al., 2008).

Em vista disso, este trabalho analisou uma alternativa de reaproveitamento
parcial dos gases gerados durante a queima do bagago de cana-de-agucar nas
usinas, propondo o0 seu uso como gas de aquecimento em um sistema ciclico de
producao de energia elétrica em que o didxido de carbono (CO2) seria utilizado como
gas de expansdo. Dessa forma, as usinas poderiam aumentar a venda do excedente
elétrico e, consequentemente, sua rentabilidade. O estudo foi realizado com o auxilio
de softwares computacionais de simulagdo de processos quimicos e a viabilidade
econdmica foi avaliada para diferentes configuragbes de ciclos de produgdo de

poténcia.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Para melhor entendimento desse trabalho, € necessario definir alguns
conceitos essenciais referentes a produgao de energia por meio de processos ciclicos,
incluindo a diferenca entre as possiveis configuragcbes dos sistemas, quais os fluidos
que podem ser utilizados como gases de expansao e os materiais de construgéo dos
equipamentos do ciclo. Além disso, também sao apresentados os softwares utilizados
para simular os sistemas de producao de poténcia e a usina sucroalcooleira em que

o estudo de caso foi realizado.

2.1.Ciclos de producao de poténcia

As maquinas térmicas sao dispositivos que produzem trabalho a partir de calor
em um processo ciclico. Em plantas de produgdo de poténcia, o fluido de trabalho
passa por uma turbina, um condensador, uma bomba e um trocador de calor em
sequéncia. Nesse ultimo equipamento, também chamado de caldeira, o calor é
transferido pela fonte de aquecimento através de uma fronteira fisica, sem que entre

em contato com o gas de expansao (Smith et al., 2020).

No ciclo de Rankine, indicado na Figura 1, o gas de trabalho € superaquecido
na caldeira a pressao constante durante a etapa 1 — 2. Depois, na etapa 2 — 3, esse
gas € expandido em uma turbina adiabatica e isentropica até a pressdao do
condensador, onde sera produzido liquido saturado a temperatura e pressao
constantes em 3 — 4. Por fim, durante a etapa 4 — 1, o liquido é bombeado de forma
adiabatica e reversivel antes de seguir para a caldeira. As plantas de producao de
poténcia reais se afastam do ciclo de Rankine pela irreversibilidade das etapas de
expansao e compressao, em que as linhas tendem na direcdo do aumento de entropia
(Smith et al., 2020).



Figura 1 - Ciclo de produgéo de poténcia em um diagrama de temperatura-entropia.

Fonte: Smith et al. (2020).
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Com o objetivo de melhorar o desempenho do ciclo, algumas plantas de

poténcia modernas sdo modificadas pela insercdo de trocadores de calor para

aquecer os fluidos que alimentam as caldeiras. Assim, como ilustrado na Figura 2, ao

invés do fluido ser bombeado diretamente do condensador para a caldeira, ele é pré-

aquecido em um recuperador utilizando o vapor extraido da turbina. Nesses ciclos,

conhecidos como regenerativos, a eficiéncia térmica € maior por conta do aumento na

temperatura média em que o calor € adicionado na caldeira (Smith et al., 2020).

Figura 2 - Comparacgao entre os ciclos com e sem regenerador.
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-~
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—_—
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Turbina

-

Recuperador
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Fonte: Adaptado de Quoilin et al. (2013).

Ciclo Regenerativo de
Producido de Poténcia
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2.1.1. Ciclos Rankine organicos

Os ciclos Rankine organicos (ORCs — Organic Rankine Cycles) utilizam fluidos
organicos como forma de se reaproveitar diversas fontes de calor, incluindo de baixa
temperatura. Os ORCs s&o similares as plantas de produg¢ao de poténcia a vapor por
possuirem os mesmos componentes, se diferenciando destes por utilizarem como
fluido de trabalho compostos que se condensam a temperaturas inferiores as da agua.
Além disso, os fluidos dos ORCs devem apresentar baixa toxicidade, inflamabilidade
e corrosao, além de boa compatibilidade de material (Mago et al., 2008; Quoilin et al.,
2013).

A escolha do fluido de trabalho também leva em consideracédo o seu impacto
ambiental, avaliando caracteristicas como o potencial de destruigdo do ozdnio (PDO)
e o potencial de aquecimento global (GWP — Global Warming Potential). O PDO utiliza
como base o refrigerante R-11 (triclorofluorometano, ou CCIsF), cujo uso foi limitado
apo6s 1987, e variade 0 a 1. Para o R-11, 0o PDO ¢ igual a 1, sendo que quanto mais
préximo de zero, menor o impacto na camada de ozénio. JA o GWP mede o quanto
uma determinada massa de gas contribui para o aquecimento global, possuindo como
referéncia o diéxido de carbono (Quoilin et al., 2013; Jacobsen; Penoncello; Lemmon,
1992).

Atualmente, refrigerantes naturais como o CO2, a amébnia (NHs) e os
hidrocarbonetos R600a e R290 voltaram a ser utilizados em diversos setores como
alternativa aos refrigerantes sintéticos. O Protocolo de Montreal eliminou o consumo
de clorofluorcarbonos (CFCs) nos paises industrializados e os hidroclorofluorcarbonos
(HCFCs) devem ser eliminados até 2040; além disso, os hidrofluorcarbonos (HFCs)
estdo inclusos na lista de substancias alvejadas pelo Protocolo de Quioto pelo seu
elevado GWP. Por sua vez, os refrigerantes naturais, além de possuirem menor
impacto na camada de 0z6nio em comparagado com os sintéticos, também apresentam
boa disponibilidade e baixo custo, essenciais para o uso em ORCs (Lage; Amorim;
Zanette, 2011; Quoilin et al., 2013).
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2.1.2. O CO&: utilizado como gas de expansao

O didxido de carbono foi patenteado como refrigerante pela primeira vez em
1850. Na primeira metade do século XX, passou a ser substituido pelos CFCs, porém
voltou a receber atengdo com o aumento da preocupacédo em relacédo a prote¢ao do
meio-ambiente. Wang, Peng e Zhang (2021) definiram as principais vantagens do CO2
como fluido de trabalho, incluindo aspectos como: nao ser toxico, corrosivo ou
inflamavel; ter pressao critica moderada, alta densidade no estado supercritico, baixo
volume de expansao e alta estabilidade térmica. Além disso, o CO2 apresenta ODP =
0 e GWP = 1, valores menores que os encontrados nos hidrocarbonetos comumente
utilizados nos ORCs, como o propano (GWP = 3) (European Fluorocarbons Technical
Committee, 2024, apud Moliere, et al., 2024). Entretanto, uma das principais
desvantagens do CO:2 relatadas por Wang, Peng e Zhang (2021) € que, em
concentragbes maiores que 2%, o gas € fatal ao ser humano. Assim, o seu uso

industrial deve vir acompanhado de sistemas de detec¢ado de vazamentos.

A Figura 3 demonstra o diagrama de fases do CO2. O ponto critico (31,1 °C e
73,9 bar) representa a maior temperatura e pressado na qual o CO2 consegue existir
como vapor e liquido no equilibrio. Acima disso, o fluido esta na fase supercritica, com
viscosidade similar a da fase gasosa. Em altas pressodes, o CO2 pode existir como

liquido (na fase densa) caso a temperatura esteja abaixo da critica (Paul et al., 2010).

Figura 3 - Diagrama de fases do CO..
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Os ciclos de producéao de poténcia que utilizam o CO2 como fluido de trabalho
podem ser divididos em dois tipos: supercriticos de Brayton e transcriticos de Rankine.
A principal diferenca entre eles é que no primeiro tipo, o CO2 supercritico (sCO2) é
apenas resfriado, enquanto no segundo modelo o sCO2 é condensado até atingir um
estado subcritico. A performance desses ciclos pode ser ampliada por meio de

diferentes configuragdes, incluindo a regeneracédo (Wang; Peng; Zhang, 2021).

Os principais fatores que afetam a performance dos ciclos sdo a temperatura e
a pressao do sCOz2 na entrada da turbina. Quanto maior a temperatura, maior sera a
eficiéncia. Porém, essa temperatura € limitada pela fonte de calor utilizada para
aquecer a caldeira do ciclo. Ainda assim, deve-se buscar otimizar o desempenho
termodinamico do ciclo, além do volume do sistema, do custo, da seguranga, da
toxicidade e da durabilidade (Wang; Peng; Zhang, 2021).

Um dos fatores que deve ser analisado € a variagado de pressao Rc = P, /P_,
pois quanto menor a diferenga entre as pressdées maxima e minima do sistema, menor
sera a queda de entalpia no ciclo e o trabalho de expansdo da turbina.

Consequentemente, menos energia elétrica sera produzida (Moliére et al., 2024).

Em relagdo aos ORCs subcriticos tipicos, a turbina nos ciclos com sCO2 é
significativamente menor, com menos chance de vazamentos. Entretanto, ao operar
em maiores velocidades e altas pressdes, a forga mecanica da turbina precisara ser
mais alta e o equipamento podera aumentar em complexidade e enfrentar desafios

relacionados a confiabilidade e durabilidade (Wang; Peng; Zhang, 2021).

Wang, Peng e Zhang, (2021) também destacaram a importancia da analise
econdmica na tomada de decisdes envolvendo a implementacao dos ciclos com COo.
No geral, esses ciclos possuem um custo maior do que os ORCs tipicos, sendo este
o principal fator que restringe a sua comercializacao. Até o presente momento, poucos
trabalhos foram realizados para avaliar o desempenho econémico de plantas de
producdo de poténcia com CO2, sendo esta uma area pouco explorada em
comparagao com o estudo de outros ciclos como o Rankine convencional a vapor e

os proprios ORCs.



2.1.21. Ciclos transcriticos de CO2 (Rankine)
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O ciclo transcritico “molhado” da Figura 4 € um ciclo de Rankine em sua forma

mais simples, no qual o fluido condensa ao passar de E para A. Ja no ciclo transcritico

“seco”, a etapa de condensacao é evitada por meio de uma sequéncia de estagios de

compressao e resfriamento.

Figura 4 - Ciclos transcriticos de Rankine com sCOa.
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Fonte: Adaptado de Moliére et al., (2024).

Geralmente, o ciclo de Rankine com COz transcritico (tCOz2) € utilizado quando
a temperatura ambiente € menor do que a temperatura critica do CO2 pois eles
apresentam baixa operabilidade no verao e em climas quentes. As fontes mais
comuns com esse tipo de ciclo sdo provenientes de sistemas geotérmicos de baixa
temperatura e solares. As possibilidades de uso do tCO2 em sistemas com fontes de

baixa temperatura sao limitadas e o maior foco é na configuragdo simples ou com
regeneracao. (Wang; Peng; Zhang, 2021; Moliere et al., 2024).

O uso do ciclo transcritico “seco” evita as limitacbes de temperatura no
dissipador de calor, sendo uma possibilidade para ampliar a faixa de operacido do
sistema e aumentar a sua eficiéncia. Porém, como a sequéncia de “by-pass” inclui
duas compressdes e resfriamentos, essa adicdo de estagios amplia o custo do
sistema e uma analise mais detalhada se faz necessaria para verificar se esse

processo realmente tem um maior custo-beneficio do que o ciclo de Rankine
“‘molhado” (Moliere et al., 2024).
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Quanto maior a temperatura na entrada da turbina, maior a eficiéncia do ciclo,
podendo até mesmo exceder a de ciclos tradicionais de Rankine. Os ciclos com tCO:2
também possuem tamanho menor e custo mais baixo de eletricidade. Atualmente, a
maior parte dos estudos sobre ciclos tCO2 tém focado em pequenos dispositivos com
poténcia entre 200 e 600 kW (Wang; Peng; Zhang, 2021).

As propriedades termodinamicas do CO:2 subcritico e supercritico diferem
significativamente. Por isso, os ciclos de produgao de poténcia devem ser elaborados
de modo que o estado do CO2 na sucgédo da bomba ndo esteja proximo do ponto
critico. De modo geral, as principais desvantagens desse ciclo sdo as altas pressbes

de operacao, a dificil condensagéo e a baixa eficiéncia térmica (Wang; Peng; Zhang,
2021).

2.1.2.2. Ciclos supercriticos de CO2 (Brayton)

O “verdadeiro” ciclo de Brayton com sCO2 esta completamente localizado na

regido supercritica, conforme representado na Figura 5.

Figura 5 - Ciclo supercritico de Brayton com sCOa.
I)

H

Fonte: Adaptado de Moliére et al., (2024).

O ciclo simples possui menor eficiéncia térmica em relagdo aos outros layouts
e so6 é utilizado quando a temperatura maxima do sistema é baixa. Adaptacdes para
esse ciclo incluem recuperadores, reaquecimento, pré-compressao, etc. Quanto maior
a temperatura na entrada do compressor, menor sera a eficiéncia térmica do ciclo; por

conta disso, ela deve estar proxima a critica, porém ainda suficientemente distante
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para evitar mudangas drasticas nas propriedades térmicas e fisicas do diéxido de

carbono (Wang; Peng; Zhang, 2021).

Algumas aplicagbes desse ciclo sdo: plantas de producdo de poténcia
nucleares, recuperagcdao de calor residual, sistemas solares concentrados e
dispositivos de poténcia geotérmicos (Wang; Peng; Zhang, 2021). Para esses dois
ultimos casos, os beneficios incluem, respectivamente, o aumento da eficiéncia em
relacdo aos ORCs e a redugao do custo de producao da eletricidade pela possibilidade

de recuperacgao direta da radiacao solar (Marchionni; Bianchi; Tassou, 2020).

2.1.2.3. Materiais de construcao utilizados em sistemas com CO:

O COz2, ao ser utilizado como fluido de trabalho, deve apresentar no minimo
95% de pureza para garantir a seguranga operacional do sistema. A escolha do
material para construcédo dos equipamentos que irdo interagir com o dioxido de
carbono deve ser analisada de forma especifica para cada sistema, visto que ainda
nao existe um método de teste padronizado para analise do mais adequado,

principalmente em condi¢des supercriticas ou em altas pressdes (Paul et al., 2010).

Os maiores problemas de degradagdo ocorrem em ambientes com CO2 na
presenca de agua, devido a possivel formagao de acido carbénico (H2CO3), altamente
corrosivo. No trabalho de Seiersten e Kongshaug (2005, apud Paul et al., 2010) o
transporte de CO2 em alta pressao foi bem sucedido em tubos de ago de liga leve,
sem riscos de corrosdo quando o CO2 apresentava menos que 100ppm de agua.
Propp (1996) ja havia demonstrado que o ago carbono seria um bom material de
construcao em sistemas que utilizassem CO:2 supercritico puro como fluido, enquanto
0 acgo inoxidavel 304 seria mais adequado para misturas contendo CO2 e agua ou

metanol.
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2.1.3. Termodinamica de um ciclo de produgao de poténcia

A forma mais simples de se representar o comportamento pressao-volume-
temperatura (PVT) de liquidos e vapores € através das equagdes cubicas oriundas da
teoria de van der Waals. A primeira equacéo foi proposta em 1873 e dependia de duas
constantes positivas e especificas, além da constante universal dos gases ideais R =

8,314 ]J/mol. K (Smith et al., 2020). Em 1976, a equacdo de Peng-Robinson foi

introduzida como:

p= RT a (1)
" v—b v2+2bv—b?
em que a e b dependem das pressodes e temperaturas criticas (Stryjek e Vera, 1986).

T? 2

a= (0,457235 X R? x —C> a @
7

b = 0,077796 X R x T./P. (3)

Para a, a forma proposta € uma funcdo da temperatura reduzida Ty e de k, que
por sua vez é dependente de um fator acéntrico (w) que permite a obtengao de valores
mais acurados para a pressao de vapor ao indicar moléculas que desviam da simetria
esférica (Dias, 2017).

o =[1+k(1—-T")]? (4)
Em sistemas fechados, a variagdo finita da energia interna U sera igual a

transferida para o seu interior como calor Q e trabalho W (Smith et al., 2020):

A(Energia do sistema) = AU = Q + W (5)

Para variagdes diferenciais, a equagao anterior pode ser expressa como:

dU =dQ +dW = dQ — PdV (8)
sendo que o trabalho de compressao ou de expansao W em um processo reversivel

depende da relacao entre a pressao e o volume.

A definicdo matematica da entalpia H surge através do rearranjo da equagéao
que calcula a variagdo da energia interna para uma mudancga de estado a pressao
constante, na qual H, U e V sao valores molares ou por unidade de massa (Smith et
al., 2020).
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dQ =dU + PdV =d(U +PV)=dH - Q = AH (7)
Integrando a equacéo anterior, tem-se que a variagao de entalpia AH em um
processo reversivel, a pressao constante e em sistema fechado € igual a quantidade

de calor transferida para dentro do sistema.

Smith et al. (2020) define a capacidade calorifica a pressao constante €, em
sistemas fechados como:
T2 (8)
dedeT—>AH=f C,dT = Q
T,

em que C, depende da massa (m) e do seu calor especifico (c¢). Em processos
P

reversiveis, essa relacdo pode ser expressa como:

C,=m-c—>Q=m-c-AT (9)
e permite o calculo da quantidade de calor durante uma troca térmica em que as
variagdes de energia cinética e potencial podem ser desprezadas, como no caso de

caldeiras em ciclos de producéo de poténcia.

Durante a operagéao do ciclo, o fluido de trabalho da maquina térmica absorve
calor |Qq| de um reservatorio quente, produz trabalho liquido |W| e descarta calor |Qp|
para um reservatorio frio, retornando para o seu estado inicial. Assim, a eficiéncia
térmica de um ciclo de Rankine () é definida como a razao entre o trabalho liquido

do sistema pelo calor por ele absorvido (Smith et al., 2020).

1wl (10)
LT

Esse valor serve para analisar a viabilidade termodinamica do projeto, pois
como sempre uma parte do calor sera descartada para o reservatorio frio, € impossivel
ter um ciclo com 100% de eficiéncia térmica na realidade. O limite superior de uma
maquina térmica é estabelecido pela eficiéncia de um dispositivo ideal completamente
reversivel definido como maquina de Carnot (¢qrmot)- A €ficiéncia de Carnot € proxima
de 100% apenas quando a temperatura do reservatorio frio (Tx) se aproxima do zero

absoluto ou quando a temperatura do reservatorio quente (T,) tende para o infinito,

condi¢des impossiveis no universo (Smith et al., 2020).
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Tr (11)

Ne t=1-
arno TQ

A eficiéncia do ciclo aumenta quando a pressdo, e consequentemente, a
temperatura de vaporizagao na caldeira, aumentam, ou quando ocorre o inverso no
condensador. Geralmente, as maquinas térmicas de Carnot possuem eficiéncia de
aproximadamente 50%, enquanto as reais raramente superam 35% (Smith et al.,
2020).

2.1.4. Simulagao computacional de uma planta de produgao de poténcia

A simulagao computacional € uma ferramenta que permite a representagao de
um problema real por meio de modelos matematicos, prevendo o seu comportamento
em diversas situagdes. Na analise de ciclos de poténcia, as simulagdes séo utilizadas
para a obtencdo de resultados importantes como a eficiéncia térmica do ciclo, a
poténcia nas bombas e turbinas e o calor trocado na caldeira e no condensador.
Geralmente, inicia-se com um ciclo de Rankine simples nas condi¢gdes operacionais
iniciais, modificando-o até que se chegue a um modelo mais complexo, como sistemas

de regeneragao e reaquecimento (Panosso, 2003).

O Aspen Plus (2021) é o principal simulador de processos quimicos disponivel
no mercado, sendo utilizado em diferentes setores da industria com excelentes
resultados. O software inclui algoritmos que permitem a resolugcéo de balangos de
massa e de energia, uma base de dados com modelos termodinamicos e correlagdes
para o calculo das propriedades fisicas das substancias, equacdes de equilibrio e uma

biblioteca de blocos de operagdes unitarias padrdes (lglesias, 2009).

Ja o DWSIM (2025) € um software de simulagado de processos quimicos de
cbdigo aberto criado por Daniel Medeiros sem custo, acessivel livremente a todos os
usuarios. Tangsriwong et al. (2019) avaliaram a sua capacidade comparando-o com
resultados obtidos em softwares comerciais como o Aspen Plus e com dados reais
referentes ao problema analisado, relacionados a producgao de petrdleo offshore. Para
0 mesmo processo e equipamento, a diferenga entre os resultados da simulacédo do
DWSIM e Aspen Plus foi de menos de 5% em quase todos os pontos. Além disso, os
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erros relativos a composigao quimica e os erros absolutos em relagao a propriedades
de estado também foram menores que 5%, de modo que o DWSIM pode ser
considerado como um software alternativo para modelar processos quimicos,

especialmente aqueles que envolvem gases.

A capacidade do DWSIM de modelar ciclos de produgdo de poténcia ja foi
comprovada por Hassan e Manji (2023) em comparagao com outros softwares e com
dados reais, sendo que os melhores resultados foram obtidos ao simular uma planta
com turbina a gas de ciclo combinado com um sistema de cogeragdo. Além disso,
Martinez, Valseca e Lacouture (2024) demonstraram que o DWSIM era capaz de
modelar efetivamente e verificar a performance de ciclos avancados de producéo de
poténcia em reatores nucleares, oferecendo uma alternativa flexivel e com bom custo

beneficio em relagao aos simuladores comerciais.

Por fim, o Coolselector®2 ¢ um software que permite a avaliagdo de sistemas
HVACR (aquecimento, ventilagédo, ar condicionado e refrigeragcdo) de acordo com as
condigbdes operacionais do projeto, auxiliando na selecdo de componentes (Danfoss,
2020).

2.2. Viabilidade econémica de uma planta industrial

A viabilidade de grandes projetos industriais pode ser analisada com base no
tempo, dinheiro e na taxa de interesse, preferencialmente por meio de técnicas com
desconto que considerem o valor do dinheiro no tempo. Um dos critérios mais
utilizados € o periodo de payback, definido como o tempo necessario para recuperar

o investimento de capital fixo realizado no inicio do projeto (Turton et al., 2018).

O Valor Presente Liquido (VPL) pode ser definido como a soma dos valores
descontados do fluxo de caixa a ele associado, ou seja, a diferenga entre o valor
presente de todas as receitas menos os custos. Para que o projeto seja

economicamente viavel, o VPL deve ser maior que zero (Da Silva; Fontes, 2005).

Especificamente para sistemas de energia, o custo nivelado de energia (LCOE

— Levelized Cost of Electricity) pode ser definido como o custo total de construgao e
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operacgao ao longo de sua vida util dividido pela quantidade de energia produzida
durante esse mesmo periodo. Em outras palavras, € o prego minimo no qual a
eletricidade deve ser vendida para que o projeto seja viavel. Strantzali, Aravossis e

Livanos (2017) definem esse indicador de forma simplificada como:

Dt ((Investimentot + COMgy, + Combustivelt) x(1+ r)_t) (12)
Y.:(Eletricidade; X (1 +1r)7t)

no qual os custos sao representados pela soma dos investimentos (custo total

LCOE =

de méddulo), custos de manufatura (COM,) e de combustivel em um ano t.

2.2.1. Custos de um projeto industrial

Turton et al. (2018) afirmam que a estimativa do custo dos equipamentos de
uma planta industrial deve ser feita preferencialmente por meio de uma cotacgao direta
com vendedores que fornegam o valor atual desses equipamentos. Caso isso ndo seja
possivel, pode-se optar por utilizar dados historicos de preg¢o para equipamentos do
mesmo tipo comprados anteriormente, desde que eles sejam ajustados em relagao a
capacidade da unidade, seguindo a equagao abaixo:

Ca _ (ﬁ)“ (13)
Ch \Ap
em que A é a capacidade do equipamento, C o custo de compra e n 0 expoente de
custo. Os subscritos a e b referem-se ao equipamento com o atributo desejado e

aquele utilizado como base, respectivamente.

O custo também deve ser ajustado por meio de um indice I que analisa o efeito
dainflagdo do periodo desde que a cotagao do equipamento base foi realizada (Turton
etal., 2018).

C,=C, (%) (14)

O Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI), divulgado pela revista
Chemical Engineering, é o indice mais utilizado, por refletir a inflacdo de uma mistura

de bens e servicos atrelados as industrias de processos quimicos, como
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equipamentos, tubulagbes, bombas, controles e instrumentos de processo,

engenharia, mao de obra, etc. (Turton et al., 2018).

2.2.1.1. Custo Basico do Médulo (TURTON)

Turton et al. (2018) descrevem extensivamente a técnica de custo de mddulo
de equipamento como alternativa para estimar o custo de uma nova planta industrial
quimica. O custo de compra do equipamento nas condi¢gdes base C7, operando em
pressdao ambiente e feito de ago carbono € calculado por meio da equacgao abaixo, na
qual K;, K, e K5 sado correlagdes que dependem da capacidade do equipamento, A4, e

s6 sao validas para uma determinada faixa de atuagao (Turton et al., 2018).

log,, C8 = K; + K; log, ,(A) + K3[log,,(4)]? (15)
O efeito da pressao P é analisado por meio de um Fator de Pressao F, e
depende de trés constantes (Cy, C, e C3), validas apenas em determinadas faixas de
pressodes. O calculo do preco de equipamentos que atuam em valores acima desses
limites deve ser feito com cautela, pois podem haver discrepancias entre o custo

tedrico e o seu preco real (Turton et al., 2018).

log,,(Fp) = Cy + Cylog,,(P) + C3[log,,(P)]? (16)
A escolha do material de construgao depende do tipo de fluido em contato com
a parede do equipamento. Os materiais mais comuns sdo as ligas de ferro,
principalmente o ago carbono, sendo ele barato, facil de soldar e com dureza variavel
de acordo com a sua composi¢cdo. Caso corrosdo nao seja um problema, o ago
carbono geralmente € o material escolhido e o seu Fator de Material (F,;) é igual a 1
(Turton et al., 2018).

Assim, o custo de compra dos equipamentos é ajustado por meio dos fatores

multiplicadores Fp e F), para as condigdes operacionais do sistema.

C = CPOFPFM (17)
O custo basico do moédulo do equipamento (Cgy,) € @ soma dos custos diretos
e indiretos atrelados a ele. Os custos diretos incluem a compra da unidade, a mao de

obra e os materiais necessarios para instalagdo; ja os indiretos contemplam o
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transporte do equipamento e dos materiais até a planta, os beneficios adicionais
fornecidos pela empresa e os salarios da supervisdo e da equipe de engenharia. O
Cgy Nas condicdes base é obtido por meio do Fator de Médulo Basico Fg),, especifico

para cada equipamento (Turton et al., 2018).

Cem = Cp°Fpu (18)
No caso de trocadores de calor, vasos de processo e bombas, o custo basico
do mddulo pode ser descrito como fungédo de duas constantes, B; e B, (Turton et al.,
2018).

Fgy = Bl + By,Fy Fp = Cgy = Cp°(By + ByFy Fp) (19)

O custo total de médulo Cry, refere-se aos gastos necessarios para realizar
pequenas a moderadas expansdes em plantas industriais ja existentes e inclui os
gastos de contingéncia, sendo uma protecdo contra descuidos e informagdes
imprecisas na fase de projeto. De modo geral, considera-se 15% do Cgy para os

custos e 3% para as taxas (Turton et al., 2018).

O termo grassroots trata de projetos completamente novos, em terrenos nao
desenvolvidos e que necessitam de instalacdes auxiliares. O custo ao adicionar novas
instalacdes é assumido como 50% do Cg), € ao adiciona-lo ao Cr,,, obtém-se o custo

de grassroots Cgr (Turton et al., 2018).

2.21.2. Custo Basico do Médulo (WOODS)

Woods (2007) fornece outras correlagdes que podem ser utilizadas no calculo
do custo basico do mdédulo. Para cada médulo cujo custo ja foi ajustado em relagéo a
capacidade, um fator multiplicador L + M* representando os custos de méao de obra e
de materiais € definido, sem incluir o custo de instrumentagcdo. Considerando a

instalacdo dos instrumentos e possiveis prédios auxiliares, obtém-se o custo L + M:

L+ M = C x(L+ M") + instrumentagdo + construgdes auxiliares (20)
Os fretes, impostos e seguros necessarios para instalacdo do equipamento
representam de 15 a 25% do custo de compra da unidade. A soma desse valor com

L + M fornece o custo do mddulo fisico, PM. O restante das despesas indiretas é
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calculado como 10 a45% do L + M e, ao ser somado com PM, fornece o custo basico
do médulo (Woods, 2007).

2.2.1.3. Custos relacionados ao setor sucroalcooleiro

Os tributos incidentes sobre o faturamento da usina sucroalcooleira também
devem ser considerados no calculo da viabilidade econémica do processo. Dantas
Filho (2009) detalhou os impostos que incidem diretamente ao faturamento das usinas
sucroalcooleiras. O Programa de Integracado Social (PIS) é de 0,65%, enquanto a
Contribuicdo para Fins Sociais (COFINS) é 3,65%. O Imposto de Circulagédo de
Mercadorias e Servigos (ICMS) varia de acordo com a regido fiscal. No estado de Sao
Paulo, o ICMS tem o menor valor do Brasil para o setor sucroenergético: 12%. O
regulamento inclui as diversas matérias-primas do setor e os subprodutos resultantes

da produgéao industrializada de etanol, agucar e na cogeragao de energia.

O Imposto sobre Produtos Industrializados (IPI) varia de acordo com o tipo de
classificagao fiscal. Em 2017, o Supremo Tribunal Federal julgou constitucional o
regime presente na Lei 8.393/1991, na qual o IPI maximo & de 18% para a produgao
de agucar nao oriunda do Norte ou do Nordeste (Supremo..., 2017). O Imposto Sobre
Servigo (ISS) varia por regidao (Dantas Filho, 2009), mas foi ignorado neste estudo
visto que o foco deste estudo esta na venda de energia elétrica pelas usinas e ndo na
prestacdo de um servico. A aliquota total que incide sobre o faturamento dos sistemas
de geracao de energia atrelados as usinas pode ser definida como a soma de todos

os impostos descritos, ou seja, 34,3%.

2.2.2. Estudo de caso: Usina Santa Cruz — Grupo Sao Martinho

Na industria sucroenergética brasileira, o Grupo Sdo Martinho se destaca como
um dos maiores do setor, possuindo uma capacidade de moagem de
aproximadamente 24 milhées de toneladas de cana-de-agucar e colheita 100%

mecanizada. Atualmente, o Grupo conta com quatro unidades em operacao, sendo
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trés delas no estado de Sao Paulo: Usina Sao Martinho, em Pradédpolis; Usina
Iracema, em Iracemapolis; e Usina Santa Cruz, em Américo Brasiliense, onde foram
coletados os dados experimentais utilizados nesse estudo. As trés usinas produzem
agucar e etanol, além de gerarem energia elétrica através da queima do bagago da

cana-de-agucar (Sao Martinho, 2018).

No quarto trimestre de 2024/2025, o Grupo Sao Martinho apresentou queda no
lucro liquido de 83,3%, totalizando R$ 105,04 milhdes. Os incéndios que afetaram a
safra de cana-de-agucar no segundo semestre de 2024 foram os principais
responsaveis pela queda das vendas e, consequentemente, da receita liquida do
trimestre. No acumulado dos ultimos 12 meses referentes a safra de 2024/2025, a
receita liquida total foi de R$ 7,20 bilhdes, sendo R$ 233 milhdes apenas com a venda

do excedente de energia elétrica, totalizando 788,9 mil MWh (Boucgas, 2025).
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3. OBJETIVO

O presente trabalho tem como objetivo principal realizar a analise
termodindmica e de viabilidade econémica de diferentes configuragdes de ciclos de
producao de poténcia simulados em softwares computacionais como o DWSIM. Além
de determinar o ciclo de melhor eficiéncia energética e proporcionar a recuperagao
parcial do calor presente nos gases liberados pelas caldeiras de uma usina
sucroalcooleira, visa analisar o comportamento do didxido de carbono como gas de

expansao em sistemas de baixas temperaturas.
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4. MATERIAIS E METODOS

O estudo foi realizado com base nos dados reais da Usina Santa Cruz em
relagdo aos gases liberados na queima do bagago de cana-de-agucar para geragao
de energia elétrica e a analise termodinamica foi realizada utilizando-se o Aspen Plus,
o DWSIM e o Coolselector®2. A analise econdmica foi feita através do fluxo de caixa
fornecido pela planilha CAPCOST, calculando-se o custo dos equipamentos a partir

do custo basico de modulo de cada um.

4.1.Condigoes operacionais

O gas de expansao escolhido foi o didxido de carbono, também conhecido
como R744, um refrigerante classe A1 (n&o inflamavel e atdxico). Ele € uma
substancia 100% natural de baixo custo e disponivel na atmosfera, cujas
caracteristicas termodinamicas ja foram discutidas anteriormente (Lage; Amorim;
Zanette, 2011). Além disso, o COz2 ja havia sido sugerido por Hu et al. (2022) como
fluido de trabalho em sistemas cujas fontes de aquecimento eram correntes de agua

com temperaturas maiores que 100°C.

O ciclo simples transcritico de Rankine foi definido como ponto de partida do
estudo realizado no software DWSIM. A vazdo massica de COz2 foi definida de forma
arbitraria como 100.000 kg/h, visando a aplicagéo industrial em um sistema real. A
eficiéncia termodinamica de cada ciclo depende da eficiéncia isentropica dos seus
equipamentos. Valores tipicos dessas taxas para equipamentos presentes em um

sistema com sCO:2 estdo indicados na Tabela 1.

Tabela 1 - Eficiéncia isentropica dos equipamentos de um ciclo com sCO..

Equipamento Eficiéncia isentropica
Turbina 0,90
Bomba 0,85
Compressor 0,85

Fonte: Moliére et al. (2024); Liu et al. (2020).

Em visita a Usina Santa Cruz em 2022, foram coletados dados referentes aos

gases utilizados para geragao do vapor industrial no sistema de cogeracao. Esses
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gases eram descartados pelas caldeiras em uma temperatura média de 160°C e as
suas composi¢des nos dois tipos de caldeiras presentes na Usina estdo descritas na
Tabela 2. As caldeiras de 65 kgf e 21 kgf possuem vaz&o média de 539.322 m3/h e
361.077 m3h, respectivamente, e a combinagdo entre elas forneceu o gas de
aquecimento utilizado pelo ciclo de produgao de poténcia.

Tabela 2 - Composi¢do massica dos gases descartados pelas caldeiras da Usina Santa Cruz.
Componente Caldeira 65 kgf Caldeira 21 kgf

CO2 0,135 0,144
02 0,072 0,064
N2 0,793 0,793

Fonte: Adaptado pela autora a partir de dados da Usina Santa Cruz, 2022.

Em todos os ciclos estudados, considerou-se uma temperatura de aproximagao
no trocador de calor, ou seja, a diferenga entre as temperaturas de entrada do fluido
quente e saida do fluido frio, de 10 °C. Dessa forma, como o gas descartado pelas

caldeiras da Usina estava a 160 °C, o CO2 s6 poderia ser aquecido até 150 °C.

As temperaturas maximas médias na cidade de Américo Brasiliense variam
entre 25 °C e 29 °C durante o ano, alcangando 35 °C no verao (Climatologia..., 2025).
Nesse caso, seria ideal que o condensador operasse em temperaturas superiores as
condicdes externas da Usina, permitindo a perda de calor do fluido para o ambiente
durante todo o ano. Entretanto, como a temperatura critica do CO2 é
consideravelmente baixa, a condensagdo completa s6 poderia ocorrer com o
equipamento operando a no maximo 25 °C tanto no ciclo simples quanto no ciclo com

regeneracao (Moliére et al., 2024).

Pelas dificuldades apresentadas na condensag¢ao do CO2 e sabendo que a
eficiéncia térmica do sistema seria limitada pela baixa temperatura do gas utilizado
como fonte de aquecimento, outras alternativas além dos ciclos tradicionais de
Rankine foram exploradas, sendo elas uma adaptagao do ciclo transcritico “seco” e
um ciclo supercritico de Brayton.
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4.2. Softwares utilizados para simular os ciclos de produgao de poténcia

Nesse trabalho, o Aspen Plus foi utilizado na obtengcdo de dados
termodinamicos dos fluidos de trabalhos e de aquecimento do sistema, incluindo o
calor especifico de ambos e a curva de saturagcao do CO2, e para estimar a area dos
trocadores de calor. Ja o DWSIM foi utilizado para simular os diferentes ciclos de
produgao de poténcia, incluindo todos os equipamentos e correntes necessarias para
que o sistema representasse a realidade. Além disso, a capacidade do Coolselector®2
de exibir diagramas detalhadas de presséo-entalpia foi utilizada para analisar as

etapas de cada ciclo de produgao de poténcia.

4.3. Analise econdmica via Planilha CAPCOST

O programa computacional CAPCOST_2017.xlIs foi desenvolvido no Microsoft
Excel com o objetivo de auxiliar no célculo do custo de capital de uma planta
envolvendo processos complexos e diversos tipos de equipamentos. O usuario insere
as informacdes necessarias para cada equipamento, como capacidade, pressao de
operacao e material de construgao e o custo € calculado de acordo com o método do
modulo basico exposto em (Turton et al., 2018) e ajustado para a inflagdo por meio do
valor atual do CEPCI. O custo dos equipamentos também pode ser inserido de forma
manual pelo usuario, permitindo que o programa calcule o restante dos custos

envolvidos a partir dos valores solicitados.

No caso das bombas, o programa inclui trés modelos distintos que podem ser
utilizados como base para os calculos: reciprocas, deslocamento positivo e
centrifugas. Cada um desses modelos atua em uma determinada faixa de presséo e
de capacidade, em termos de trabalho de eixo. Ja as turbinas e os compressores nao
sao limitados por uma pressdo maxima e suas correlagdes dependem apenas do
trabalho do fluido. Por fim, os modelos de trocadores de calor se diferenciam pela
pressao em que podem atuar e a area de troca térmica permitida. A Tabela 3

demonstra a faixa de atuagdo de alguns modelos de equipamentos existentes na
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planilha CAPCOST. Equipamentos fora dessa faixa de atuagdo podem apresentar

discrepancias entre o valor calculado pela planilha e o encontrado na realidade.

Tabela 3 - Faixa de atuagéo de alguns equipamentos presentes no programa CAPCOST.

Presséao
Tipo de Descrigao do Capacidade Tamanho Tamanho .
maxima
equipamento equipamento (unidade) minimo maximo
(barg)
Reciproca 0,1 200 100
Deslocamento Trabalho de
Bomba 1 100 100
positivo eixo (kW)
Centrifuga 1 300 100
Centrifugo, axial e
Trabalho do 450 3000 -
Compressor reciproco
fluido (kW)
Rotativo 18 950 -
Axial 100 4000 -
Trabalho do
Turbina Radial/expansao de
o fluido (kW) 100 1500 -
liquidos
Cabecote flutuante 10 1000 140
Tubo fixo 10 1000 140
Trocador de )
Tuboem U Area (m?) 10 1000 140
calor
Tubo duplo 1 10 300
Tubo multiplo 10 100 300

Fonte: Adaptado de Turton et al. (2018).

As principais abas do programa CAPCOST utilizadas nesse estudo foram:

e Equipment Summary (Sumario de Equipamentos): calcula os custos
diretos e indiretos de compra do equipamento a partir dos dados da aba
Equipment Cost Data (Dados de Custos dos Equipamentos), que contém
as correlagdes expressas em (Turton et al., 2018);

e Utilites Summary (Sumario de Utilidades): calcula o custo anual de
utilidades de acordo com o tipo, eficiéncia e valor em $/GJ declarado na
aba User Options (Opg¢des do Usuario);

e COM Summary (Sumario dos Custos de Manufatura): reune todos os
gastos necessarios para transformar matéria-prima em produto,
incluindo custos diretos e indiretos, além de incluir valores fixos e

variaveis;
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o Nessa aba, o usuario define parametros como custo do terreno
industrial, aliquota de impostos, vida util do projeto, periodo de
construgao, entre outros.

Cash Flow Analysis (Analise de Fluxo de Caixa): apresenta o fluxo de
caixa relacionando o valor do projeto (em milhdes) durante a sua vida
util em forma de diagrama, além do Valor Presente Liquido (VPL), Taxa

Interna de Retorno (TIR) e payback descontado e ndo descontado.
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1. Analise termodinamica

A analise termodinémica permitiu a avaliagdo da real quantidade de energia
que cada um dos ciclos era capaz de produzir de acordo com as condi¢des

operacionais do sistema.

5.1.1. Ciclo transcritico Rankine simples

A Figura 6 demonstra o ciclo simples de produgédo de poténcia simulado no
DWSIM.

Figura 6 - Ciclo transcritico simples de produgao de poténcia.

Fonte: Elaborado pela prépria autora (2025).

A turbina J-101 era responsavel pela expansdo do COg, liberando trabalho
mecanico com uma eficiéncia de 90% (Moliére et al., 2024). Pela curva de saturagao
do CO2 representada na Figura 7, foi possivel perceber que era necessario expandir

0 gas até 64,5 bar para que a condensagao completa ocorresse a 25 °C em E-101.
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Figura 7 - Curva de saturagdo do COa.

-
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Fonte: Aspen Plus (2021).

Ao sair do condensador, o liquido era transportado para a bomba P-101, que
atuava com 85% de eficiéncia, como indicado anteriormente pela Tabela 1. Para o
CO2, Bergamini et al. (2011) testaram de forma satisfatéria bombas do tipo API
610/ISO13709 com pressao de descarga de até 600 bar. Porém, como as tecnologias
atualmente disponiveis na industria envolvem pressdes de até 250 bar, optou-se por
trabalhar com uma bomba de 200 bar, para que a razdo de pressao do sistema fosse
de 3,1.

200 (21)
Re = 64,5 31
O trocador de calor E-102 era do tipo casco e tubo com fluxo em contracorrente,

possibilitando a troca térmica entre o CO2 e os gases liberados pelas caldeiras da
Usina. Esse equipamento foi projetado no DWSIM fixando-se a temperatura de saida

da corrente fria, ou seja, do CO2, em 150 °C, conforme discutido anteriormente.

A Figura 8 representa o ciclo transcritico simples no diagrama de pressao-
entalpia do COa.
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Figura 8 - Ciclo transcritico simples do CO2 no diagrama presséao x entalpia.
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Fonte: Adaptado de Danfoss (2020).

Os principais resultados obtidos na simulacdo desse ciclo no DWSIM estéo

dispostos na Tabela 4, juntamente com a eficiéncia calculada de Rankine.

Tabela 4 - Resultado da simulagado do ciclo transcritico de Rankine simples.

Resultado Valor
Trabalho de J-101 (kW) -1.432
Trabalho de P-101 (kW) 620,4
Calor de E-101 (kW) -4.845
Calor de E-102 (kW) 5.657
Eficiéncia de Rankine (%) 14,35
Temperatura do gas de aquecimento na saida de E-102 (°C) 93,7

Fonte: Elaborado pela prépria autora (2025).

Em relagdo ao desempenho termodinamico, a eficiéncia de Carnot foi calculada
considerando as temperaturas dos reservatérios frio e quente como 25 °C (298 K) e
160 °C (433 K), respectivamente.

298 K 29
Nearnot = 1 — m =312% (22)



39

Como esperado pelo sistema trabalhar em baixas temperaturas, ambas as
eficiéncias de Rankine e Carnot apresentaram valores relativamente baixos, mesmo
quando comparadas com as de outros ORCs. Por exemplo, em altas temperaturas, a

eficiéncia térmica real de um ORC pode atingir até 24% (Quoilin et al., 2013).

Para verificar se o balango de energia no trocador de calor estava correto,
calculou-se a quantidade de energia que seria absorvida por 100.000 kg/h de COzq,
considerando que o fluido estava a 55,1 °C na descarga da bomba e que a
temperatura média do COz2 no trocador de calor era de 102,5 °C. O software Aspen
Plus foi utilizado para estimar o calor especifico do didxido de carbono a 200 bar,
obtendo-se um valor de 2,15 kd/kg. K na temperatura média, conforme indicado na

Figura 9.

Figura 9 - Calor especifico do diéxido de carbono em fungao da temperatura.

265
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Temperatura (*C)

Fonte: Aspen Plus (2021).

Com esses dados, foi possivel realizar um balango de energia para calcular a
quantidade de calor transferida pelo CO2 em E-102, considerando-se que era um

processo reversivel:
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Q = 27,8kg/s x 2,15 K] /kg. X (150 — 55,1) °C = 5667 kW (23)
Assim, constatou-se que o DWSIM calculou corretamente a troca térmica entre
o COz2 e 0 gas de aquecimento, visto que a variagao entre o valor simulado pelo Aspen
Plus, referéncia nesse tipo de simulacdo, e pelo DWSIM, alternativa gratuita, foi de
apenas 0,21%, indicando alta confiabilidade. Como o objetivo era simular o
reaproveitamento parcial do calor do gas liberado pela Usina, calculou-se a vazao
massica do gas necessaria para liberar 5657 kW para que o trocador de calor E-102

funcionasse de forma correta, sem superdimensionamento.

Novamente, o software Aspen Plus foi utilizado para estimar o calor especifico,
como indicado na Figura 10. O gas, cuja composicao era similar a do ar atmosférico,
baixou de 160 °C para 93,7 °C, de modo que a sua temperatura média no trocador de

calor era 126,8 °C e o calor especifico médio era 1,01 kd/kg.K.

Figura 10 - Calor especifico do gas de aquecimento em fungéo da temperatura.
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Fonte: Aspen Plus (2021).

Portanto, a quantidade de gas que deveria ser retirado das caldeiras da usina
para esse ciclo era de aproximadamente 300.000 kg/h:
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5667 kW = m x 1,01 kJ/kg.K x (160 — 93,7) °C (24)
- m = 84,6 kg/s = 300.000 kg/h

5.1.2. Ciclo transcritico Rankine com regeneragao

Para aumentar a eficiéncia térmica do processo e reduzir a quantidade de calor
que precisaria ser fornecida pelos gases da Usina, também foi desenvolvido no
DWSIM um ciclo em que um regenerador pré-aquecia o CO2 usando o calor do fluido

saido da turbina, como demonstrado pela Figura 11.

Figura 11 - Ciclo transcritico de produgéo de poténcia com regeneracao.

Fonte: Elaborado pela propria autora (2025).

Esse processo foi otimizado utilizando a ferramenta “Sensitivity Study” do
DWSIM. Utilizando-se das condi¢des operacionais estabelecidas anteriormente para
o ciclo simples, analisou-se a eficiéncia termodinamica do ciclo em funcao da presséao
de descarga da bomba (Figura 12). Para esse sistema, foi possivel perceber que os

melhores resultados seriam obtidos ao aumentar a pressao do CO2 até 167 bar.
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Figura 12 - Eficiéncia termodinamica do ciclo transcritico de CO2 com regeneragdo em fungao da
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Fonte: Elaborado pela prépria autora (2025).

A area do regenerador E-103 também foi analisada por meio de um estudo de

sensibilidade. Esse equipamento também era do tipo casco e tubo com fluxo

contracorrente, como E-102, e foi projetado inicialmente com uma area estimada de

100 m2. Foi possivel perceber que o processo se tornava mais eficiente na medida em

que a area do trocador aumentava, como mostra a Figura 13. Porém, o ciclo parecia

estar limitado a uma eficiéncia maxima de Rankine de aproximadamente 15%, de

modo que a area escolhida foi 200 m2,

Figura 13 - Eficiéncia termodin&mica do ciclo transcritico de CO2 com regeneracédo em funcéo da

area do trocador de calor E-103.
15

100 150 'O0 251
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Fonte: Elaborado pela prépria autora (2025).
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Os principais resultados obtidos na simulagdo desse ciclo no DWSIM estao
dispostos na Tabela 5, juntamente com a eficiéncia calculada de Rankine. A eficiéncia
de Carnot era a mesma do ciclo simples, pois as temperaturas limites permaneceram
as mesmas. Ja a eficiéncia real aumentou menos de 1% em comparagao com o ciclo

anterior, o que nao justificaria o investimento em um terceiro trocador de calor.

Tabela 5 - Resultado da simulagéo do ciclo transcritico de Rankine com regeneragéo.

Resultado Valor
Trabalho de J-101 (kW) -1.292
Trabalho de P-101 (kW) 469,3
Calor de E-101 (kW) -4.664
Calor de E-102 (kW) 5.486
Eficiéncia de Rankine (%) 14,99
Temperatura do gas de aquecimento na saida de E-102 (°C) 63,3

Fonte: Elaborado pela prépria autora (2025).

Por fim, calculou-se a quantidade necessaria do gas para liberar 5486 kW para
que o funcionamento do trocador de calor E-102 sem superdimensionamento. Nesse
caso, sabendo que a temperatura do gas baixou de 160 °C para 63,3 °C e
considerando o mesmo calor especifico de 1,01 kd/kg. K utilizado no sistema anterior,

obteve-se aproximadamente 200.000 kg/h de vaz&o massica do gas:

5486 kW = 1 x 1,01 k] /kg.K x (160 — 63,3) °C (25)
- m = 56,2 kg/s = 200.000 kg/h
Portanto, apesar do baixo aumento da eficiéncia térmica do ciclo em relagao ao
sistema sem regeneracéo, o objetivo de diminuir a quantidade de calor que precisaria

ser fornecida pelos gases da Usina foi atingido.

5.1.3. Ciclo transcritico “seco”

O ciclo transcritico “seco” € uma das possibilidades para ampliar a estreita faixa
de operagao do sistema com CO2. Partindo das condigdes operacionais do ciclo

simples, simulou-se no DWSIM um ciclo inspirado nesse modelo, conforme Figura 14.
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Figura 14 - Ciclo transcritico “seco” de produgéo de poténcia.

Fonte: Elaborado pela propria autora (2025).

Como hipétese inicial, o CO2 foi expandido em J-101 até atingir uma pressao
de 55 bar, abaixo do seu ponto critico. Apds isso, o CO2 deveria ser resfriado até
atingir uma temperatura levemente acima de 31,1 °C. Porém, como o fluido ja se
apresentava a 41 °C na saida da turbina, seguiu-se diretamente para a sequéncia de
“by-pass” que substitui o estagio de condensacao dos ciclos de Rankine, com duas
compressodes seguidas pelo resfriamento do CO2 até 41 °C novamente. Finalmente, a
bomba presente nos ciclos “molhados” foi substituida pelo compressor C-103 para
elevar a pressao do COz para 200 bar e fechar o sistema, conforme demonstrado na

Figura 15.
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Figura 15 - Ciclo transcritico “seco” do CO2 no diagrama presséo x entalpia.
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Fonte: Adaptado de Danfoss (2020).

Os principais resultados obtidos na simulagcédo do ciclo transcritico “seco” no
DWSIM estdo dispostos na Tabela 6, juntamente com a eficiéncia calculada de

Rankine.
Tabela 6 - Resultado da simulacdo do ciclo transcritico “seco”.

Resultado Valor
Trabalho de J-101 (kW) -1.594

Trabalho de C-101 (kW) 339,3

Trabalho de C-102 (kW) 300,0

Trabalho de C-103 (kW) 7427

Calor de E-101 (kW) -1080

Calor de E-102 (kW) -2235

Calor de E-103 (kW) 3.528

Eficiéncia de Rankine (%) 6,03

Temperatura do gas de aquecimento na saida do trocador (°C) 87,0

Fonte: Elaborado pela propria autora (2025).

Observou-se que a eficiéncia real diminuiu em relagao aos ciclos transcriticos

“‘molhados”. Ao analisar o diagrama pressao-entalpia do COz2, percebeu-se que esse
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efeito foi consequéncia da baixa temperatura maxima do fluido de trabalho (150 °C),
que acabou limitando a expansdo do CO:2 na turbina para evitar temperaturas
negativas na saida de J-101. Dessa forma, pode-se inferir que o ciclo transcritico
“seco” ndo € uma boa alternativa para sistemas de baixas temperaturas, pois a adicao
de mais estagios aumentaria o custo sem proporcionar maior eficiéncia na produgao
de energia elétrica, apesar da vantagem obtida ao se trabalhar em temperaturas acima

do ponto critico e da temperatura ambiente de Américo Brasiliense.

5.1.4. Ciclo supercritico de Brayton

A Figura 16 representa um ciclo supercritico de Brayton, a ultima possibilidade
avaliada no DWSIM.

Figura 16 - Ciclo supercritico de Brayton de produgéo de poténcia.

Fonte: Elaborado pela prépria autora (2025).

A presséao da turbina foi definida considerando que em ciclos verdadeiramente
supercriticos, a pressao deve estar acima da critica (73,8 bar) em todos os estagios e
que maiores valores de R, proporcionariam um maior trabalho de expansao. Partindo
das condi¢des operacionais do ciclo simples, em que a pressdo de descarga da

bomba era de 200 bar, e considerando que o compressor do ciclo supercritico
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trabalharia na mesma condi¢ao, optou-se por um sistema com Rc de 2,5, em que o
COz2 seria expandido até 80 bar. Além disso, ao invés do condensador presente nos
ciclos de Rankine, o ciclo de Brayton foi simulado com um trocador de calor que

resfriado o fluido até 40 °C, como representado pela Figura 17.

Figura 17 - Ciclo supercritico de Brayton do CO:2 no diagrama pressao x entalpia.
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Fonte: Adaptado de Danfoss (2020).

Os principais resultados obtidos na simulacdo desse ciclo no DWSIM estao

dispostos na Tabela 7, juntamente com a eficiéncia calculada de Rankine.

Tabela 7 - Resultado da simulagéo do ciclo supercritico de Brayton.

Resultado Valor
Trabalho de J-101 (kW) -1.200
Trabalho de C-101 (kW) 1.073
Calor de E-101 (kW) -1978
Calor de E-102 (kW) 2450
Eficiéncia de Rankine (%) 6,02
Temperatura do gas de aquecimento na saida do trocador (°C) 110,8

Fonte: Elaborado pela prépria autora (2025).
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Verificou-se que a eficiéncia do ciclo supercritico de Brayton foi praticamente a
mesma do ciclo transcritico “seco” e menor do que a dos ciclos de Rankine. No geral,
ciclos supercriticos necessitam de intensa recuperagao de calor para compensar a
baixa taxa de compressao e a baixa producédo de poténcia, de modo que para esse
sistema ser viavel, outros estagios precisariam ser adicionados. Porém, assim como
no ciclo anterior, pode-se inferir que o custo atrelado aos novos equipamentos faz com
que esse modelo ndo seja uma boa alternativa para sistemas de baixa temperatura

como o0 analisado por esse estudo.

5.2. Analise economica

O ciclo transcritico simples foi escolhido para realizar a analise completa de
viabilidade econdémica do projeto. Esse sistema apresentou a segunda maior
eficiéncia termodinamica dentre todos os estudados, porém como a diferenca entre
ele e o ciclo com regeneragao foi de menos de 1%, o custo relacionado a adigao de

outro trocador de calor nao justificaria a implementagéo do ciclo mais complexo.

O programa computacional CAPCOST, atrelado ao Microsoft Excel, foi utilizado
para estimar o custo de capital da planta de producdo de poténcia via ciclo simples.
Entretanto, como o sistema trabalhava com dioxido de carbono em altas pressoes,
foram necessarias algumas extrapola¢des nas correlagdes fornecidas por (Turton et
al., 2018) pois a faixa de operacao dos equipamentos utilizados como base para os
calculos nédo atendia as necessidades do projeto. Por conta disso, o custo dos
equipamentos também foi estimado pelo método de Woods (2007) e através de
valores reais obtidos através de sites de venda, ajustados para as capacidades e

caracteristicas dos equipamentos projetados.

Outra adaptacao necessaria foi em relacdo ao CEPCI. O indice teve que ser
estimado, pois desde setembro de 2024 a revista Chemical Engineering deixou de
publica-lo em suas versdes online e impressa, passando a divulga-lo apenas para os
seus assinantes. Em fevereiro de 2025, a revista informou que o CEPCI era 1,7%

menor do que o divulgado para o mesmo més no ano anterior (Jenkins, 2025). Como
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o indice estava em 800,0 em fevereiro de 2024 (Maxwell, 2025), inferiu-se que o indice
deveria ser de 786,4 em 2025.

Ainda, o método utilizado pelo programa CAPCOST apresentava algumas
limitacbes para ciclos de produg¢ao de poténcia, sendo mais voltado para industrias
quimicas. No caso do sistema estudado, o principal problema estava na falta de um
produto fisico, pois a receita seria gerada exclusivamente pela venda de energia e

isso ndo estava previsto nas férmulas do programa.

O projeto foi analisado considerando uma vida util de 20 anos ap6s o inicio da
operacgao do sistema. Antes de comecar a produgao, era necessario adquirir o COz2
que seria utilizado como fluido de trabalho. Em outubro de 2025, o pre¢o de aquisigao
do CO: era de 0,88 $/kg na América do Norte (IMARC Group, 2025). Como o ciclo
utilizava 100.000 kg de CO2em uma hora, estimou-se que o custo de matéria-prima

seria de 88 mil dolares para carregar a planta inicialmente.

Crm = 100.000 kg/h x 0,88 $/kg = $ 88.000 (26)
Como o COz2 é recirculado no sistema, considerou-se esse valor seria gasto
apenas uma vez, no inicio do projeto. Por ser baseado no ciclo de Rankine, supds-se
que nao haveria perda de massa ao longo do tempo, mesmo que isso dificiimente
ocorra em plantas de producao de poténcia reais devido a vazamentos, manutencgoes,

decomposicoes, etc.

5.2.1. Andlise preliminar: materiais de construcao, equipamentos e

utilidades

O ciclo transcritico simples possuia quatro equipamentos: turbina J-101, bomba
P-101, condensador E-101 e trocador de calor E-102, todos em contato com diéxido
de carbono supercritico ou liquido, em altas pressdes. O material escolhido para todos
foi o ago-carbono, pois considerou-se que o fluido de trabalho teria apenas CO2 em

sua composi¢ao, sem mistura de agua ou risco de corrosao.

Inicialmente, pensava-se em utilizar agua de resfriamento (cw — cooling water)

para condensar o didéxido de carbono. Essa utilidade costuma sair da torre de
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resfriamento a 30 °C e retornar, apds aquecer o fluido de trabalho, a 45 °C (Turton et
al., 2018). Nao foram encontradas informacgdes especificas sobre a Usina Santa Cruz,
mas a Usina Sdo Martinho, do mesmo grupo, possui um sistema com nove torres
capaz de resfriar 18.000 m?* de agua por hora, em uma area total de 2.025 m? (Vettor,
2025).

Porém, o objetivo era projetar um equipamento em que a menor temperatura
de aproximagao (MAT), ou seja, a diferenga entre as temperaturas de saida do fluido
frio e de entrada do fluido quente, fosse de 10 °C. Isso impossibilitava o uso de cw,
pois, como discutido anteriormente, o CO:2 precisava ser resfriado a 25 °C para manter
a estabilidade do processo. Por conta disso, optou-se por utilizar agua refrigerada (rw
— refrigerated water), cuja temperatura seria 5 °C na entrada do condensador e 15 °C
na saida (Turton et al., 2018).

O software Aspen Plus foi utilizado para determinar a area de troca térmica
necessaria para o condensador E-101 por ser mais detalhado e possuir mais
ferramentas de calculo do que o DWSIM. O calor especifico da agua foi considerado
4,54 kJ/kg. Ka 5 °C, valor fornecido pelo préprio simulador. Como o calor trocado por
E-101 era conhecido (Tabela 4), foi possivel determinar a quantidade de agua
refrigerada necessaria para condensar o CO2 nas condi¢gbes de processo, por meio

de um balanco de energia:

—4845 kW = 1 x 4,54 k] /kg.K x (5 — 15) °C (27)
- m = 106,7 kg/s =~ 385.000 kg/h
O tipo de trocador utilizado nos calculos era um HeatX modelo shortcut com
fluxo em contracorrente, como indicado na Figura 18, o qual possibilitava a troca
térmica entre a corrente de CO2 saida da turbina e a agua refrigerada nas condigoes
operacionais do processo simulado no DWSIM. Através do modo de calculo design,
foi possivel fixar que a fracdo de vapor na saida da corrente quente seria zero,

permitindo a condensacao completa do diéxido de carbono.
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Figura 18 - Condensador E-101 do ciclo simples simulado no Aspen Plus.
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Fonte: Elaborado pela prépria autora (2025).

O calor trocado em E-101 foi 0,21% menor no Aspen Plus (4854 kW) em
relacdo ao calculado pelo DWSIM (4864 kW), indicando a similaridade do balango
energético realizado por ambos os simuladores. A area de troca térmica requerida
pelo condensador no Aspen Plus foi de 297 m?, de modo que se optou por utilizar 300

m? no calculo do custo desse equipamento.

De forma similar, o Aspen Plus foi utilizado para determinar a area de troca
térmica de E-102, entre a corrente quente do gas retirado das caldeiras da usina e a
corrente fria de CO2 saida da bomba a 200 bar. O trocador de calor também era do
tipo HeatX, modelo shortcut com fluxo em contracorrente e o calculo foi realizado
utilizando o modo de design. Além de fixar que MAT = 10 °C, especificou-se que a
temperatura de saida da corrente fria deveria ser 150 °C, como avaliado
anteriormente. O resultado foi uma troca térmica de 5707 kW, valor aproximadamente
0,87% maior do que o encontrado no DWSIM. A area de troca térmica calculada foi
384 m?, maior do que a requerida pelo condensador, cuja transferéncia de calor € mais

eficiente.

O trocador de calor tipo casco e tubo é o recomendado para condensadores e
quando a troca térmica é realizada entre dois gases, como em E-101 e E-102, com o
sCO2 geralmente circulando no tubo. Para minimizar o impacto da expansao térmica,
optou-se pelo trocador com cabecote flutuante. A quantidade de passes no casco é

um dos fatores que influencia no custo do equipamento e pode ser determinada a
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[{Pgl)

partir da equacéao abaixo, dependendo das temperaturas das correntes de entrada “e
e saida “s” (Woods, 2007; Marchionni; Bianchi; Tassou, 2020).

(Tquente,e - Tquente,s) + (Tfria,s - Tfria,e) (28)
(Tquente,e - Tfria,e)

Passes 50 =

A quantidade de passes de E-101 e E-102 esta indicada na Tabela 8.

Tabela 8 - Quantidade de passes dos trocadores tipo casco e tubo do ciclo simples.

Trocador de calor Taxa de temperatura Numero de passes no casco
E-101 0,8 1
E-102 1,5 3

Fonte: Adaptado de Woods (2007).

A escolha da bomba P-101 foi baseada na viscosidade do dioxido de carbono
liquido. Na sucgéo da bomba simulada no DWSIM, os 100.000 kg/h de fluido a 55 °C
e 64,5 bar apresentavam vazao volumétrica de 140,1 m3/h. Assim, a densidade do
COz, ou seja, a razao entre a sua massa e o volume, foi calculada como:

m 100.000 kg/h

P =Y T 1201 m/n

= 713 kg/m? (29)

A Figura 19, adaptada de Van der Gulik e ElI Kharraz (1995), apresenta a
relagdo entre a densidade do dioxido de carbono liquido e a sua viscosidade. Pelo
comportamento do grafico, pode-se inferir que a viscosidade do fluido de trabalho na
succao da bomba sera menor que 100 pyPa.s. Para viscosidades menores que 300

mPa.s, Woods (2007) recomenda o uso de bombas centrifugas.
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Figura 19 - Coeficiente de viscosidade do diéxido de carbono em fungdo da densidade em
temperaturas de 220, 230, 240, 260 e 280 K.
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Fonte: Adaptado de Van der Gulik; El Kharraz (1995).

Em industrias de petroleo, petroquimicas e de gas natural, a norma API
610/ISO 13709 (American Petroleum Institute, 2004) especifica que as bombas
centrifugas que requerem mais de 300 kW por estagio podem requisitar
caracteristicas especiais de construgdo que devem ser acordadas entre o comprador
e o vendedor do equipamento. Apesar do sistema analisado neste trabalho pertencer
a outro tipo de industria, o valor real de P-101 também pode se distanciar do calculado

teoricamente, visto que o trabalho requerido era maior do que 600 kW.

Ainda que as turbinas a gas do tipo axial sejam as mais utilizadas em plantas
de produgao de poténcia, turbinas radiais podem ser eficientes em sistemas que
trabalhem entre 1 kW e 2 MW, como o ciclo analisado neste estudo. Em menores
pressodes, turbinas radiais sdo mais vantajosas por conseguirem acomodar uma taxa
de expansao de 9 para 1 em um unico estagio, ao contrario das axiais que geralmente
necessitariam de trés estagios (Mowill e Axelsson, 2025). Como J-101 possui 1432
kW de trabalho de eixo, optou-se por realizar a analise econémica utilizando-se uma

turbina radial movida a gas.

O prego de venda da energia elétrica excedente pela usina foi calculado com
base nos dados da safra de 2024/25 (Bougas, 2025), considerando que a energia

produzida pela turbina seria vendida pelo mesmo valor.
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Receita liquida  R$ 233.345.000,00 295 79 R$/MWh (30)
Energia exportada  788.900 mWh ’ /

Preco de venda =

Dessa forma, a receita gerada pela adicao do ciclo de produgéo de poténcia a
usina poderia ser calculada com base no preco de venda da energia e na quantidade

produzida durante o ano.

Com a cotagado do ddlar a R$ 5,39 no final de outubro de 2025 (Banco Central

do Brasil, 2025), foi possivel calcular o prego da eletricidade em $/GJ:

N 1MWh  $1 (31)
Preco da eletricidade = 295,79 R$/MWh X = 15,24 $/GJ

X
36G]  R$5,39

Esse valor foi utilizado para calcular o custo das utilidades da bomba e da

turbina. Para o trocador de calor E-102, considerou-se custo zero, pois a utilidade
quente seria o gas coletado das caldeiras da usina, sem custo adicional. Além disso,

o custo da agua refrigerada para o condensador E-101 também foi ignorado.

5.2.2. Viabilidade econémica do ciclo de produc¢ao de poténcia

Como o projeto baseava-se na expansao de uma Usina ja existente, assumiu-
se que nao seria necessario comprar e desenvolver um novo terreno, apenas realizar
algumas adequacdes no local atual. Assim, o calculo do custo das instalagdes fisicas

da planta foi baseado no Custo Total de Modulo, ndo no “Grassroots”.

Os impostos incidentes sobre o faturamento foram estimados em 34%, como
discutido no tépico 4.2.1 A taxa de juros anual (r) foi mantida conforme o padrao de
15% utilizado pelo programa. A média salarial de um operador de usina foi estimada
como R$ 3 mil por més (Glassdoor, 2025). Considerando os 12 meses do ano e o
décimo terceiro, o custo por operador em um ano seria de 39 mil reais ou 7,24 mil
ddlares. A quantidade de operadores na planta depende da quantidade e do tipo de

equipamento utilizado.
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5.2.2.1. Planilha CAPCOST — Método de Turton

Para calcular o custo dos equipamentos pelo método de Turton (Tabela 9), foi
necessario extrapolar a faixa de atuagdo dos modelos padrdes presentes no programa
CAPCOST, descritos na Tabela 3. Os trocadores de calor do tipo casco e tubo com
cabecote flutuante precisaram ter sua pressdo maxima ampliada de 140 para 200
barg. Da mesma forma, a bomba centrifuga passou de 100 para 200 barg, além de ter
o seu tamanho maximo expandido de 300 para 630 kW. Sem essas alteracdes, teria
sido impossivel utilizar as correlagdes expressas por (Turton et al., 2018); entretanto,
deve-se destacar novamente a possivel existéncia de discrepancias entre os custos
calculados e os reais. ApOs realizar as devidas extrapolagdes, os valores operacionais
foram inseridos na planilha CAPCOST, que calculou automaticamente os custos dos

equipamentos.

Tabela 9 — Célculo do custo dos equipamentos pelo método de Turton utilizando planilha CAPCOST.

. . . Material de Custo de comprado  Custo basico do
Unidade Tipo do equipamento . . i
construcao equipamento ($) médulo ($)
Trocador de calor Aco carbono/ago
E-101 101.000 321.000
(cabecote flutuante) carbono
Trocador de calor Aco carbono/ago
E-102 189.000 588.000
(cabecote flutuante) carbono
P-101 Bomba centrifuga Aco carbono 1.070.000 1.860.000
J-101 Turbina radial Aco carbono 452.000 1.580.000
Total - - 1.812.000 4.349.000

Fonte: Elaborado pela prépria autora (2025).

O custo total do modulo foi calculado pelo CAPCOST como $ 5.130.000,00 e 0
custo de mao de obra como $ 86.827,00. As utilidades do processo estdo descritas
na Tabela 10.

Tabela 10 — Calculo do custo das utilidades pelo método de Turton utilizando planilha CAPCOST.

Unidade  Custo de médulo total ($) Utilidade Uso real (kW) Custo anual ($)
E-101 379.000 Agua refrigerada 4850 -
E-102 694.000 Gas da usina 5570 -
J-101 1.870.000 Eletricidade 1430 (653.000)
P-101 2.190.000 Eletricidade 620 283.000
Total 5.130.000 - - (370.000)

Fonte: Elaborado pela prépria autora (2025).
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A Figura 20 representa a analise do fluxo de caixa do ciclo em sua vida util,
considerando depreciagao linear e 2 anos de construgdao. Nota-se que o valor do
investimento e do custo de manufatura € muito maior do que a receita que poderia ser
gerada com a venda do excedente de eletricidade ao longo dos anos. Dessa forma, o

projeto apresentou resultados negativos, demonstrado pelo seu VPL de $ -6,50

milhdes.
Figura 20 - Diagrama do fluxo de caixa pelo método de Turton.
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Fonte: Elaborado pela propria autora (2025).

5.2.2.2. Planilha CAPCOST - Método de Woods

Devido as extrapolacdes necessarias para calcular o custo dos equipamentos
pelo método de Turton et al. (2018), utilizou-se o método de Woods (2007) para avaliar
se os resultados negativos obtidos anteriormente eram consequéncias dessas
adequacgdes ou ndo. Assim, calculou-se o custo de compra e de moédulo basico de
cada equipamento e inseriu-se esses valores manualmente na aba Equipments

Summary. O restante dos calculos seguiu o0 modelo padrao do programa CAPCOST.
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Para a bomba, optou-se pelo modelo API-610, cujos dados de referéncia estao

apresentados na Tabela 11.

Tabela 11 - Dados de referéncia para a bomba API-610 pelo método de Woods.

Referéncia Valor
Custo base ($) 20.000
Capacidade (L/s) x altura (m) 2.000
n 0,75
L+ M 1,72
CEPCI 1000

Fonte: Woods (2007).

Como a vazao volumétrica do fluido na entrada da bomba era 140,1 m3/h de

acordo com o DWSIM, a sua capacidade em L/s era de 38,92 L/s.

A altura H foi calculada utilizando a equacéo fornecida por Peters, Timmenhaus
e West (2003) a partir da vazdo volumétrica V em m?s, da densidade p em kg/m?3
(obtida no item 5.2.1), do trabalho de eixo da bomba W em kW e da gravidade (g =
9,81 m/s?).

W x 10° 620,4 kW x 103 (32)
H=— = 3 3 > =2280m
Vpg 0,0389 m”/s x 713 kg/m” X 9,81 m/s

Dessa forma, foi possivel calcular a capacidade (L/s) x altura (m) para a bomba
que deveria ser projetada, obtendo-se um valor de 88.698 L.m/s. Esse resultado
estava dentro da faixa considerada para o equipamento padrao do método de Woods
(2007), de 1000 a 100000 L.m/s. Portanto, o custo do equipamento ajustado para o
tamanho real era de:

88.698\"7° (33)
5000 ) = $343.710,21

Para ajustar a pressao, foi necessario interpolar os valores fornecidos como

C, = 20.000(

referéncia por Woods (2007) e o resultado obtido para a pressdo de succgéo esta
representado na Tabela 12.

Tabela 12 - Fatores de pressao para bomba API-610.

Pressao (MPa) Fator de presséo
3,6 1,5
7 1,92
Pressédo de succao = 6,45 1,85

Fonte: Adaptado de Woods (2007).
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Dessa forma, o custo de compra da bomba ajustado a pressdo era de $
636.571,23. A instrumentacdo necessaria para uma bomba era $ 7.000,00, de acordo
com Woods (2007). Com o valor de L + M* indicado na Tabela 11, foi possivel calcular

o custo L + M como $ 1.094.903,04, seguindo a equagéo 20.

Para a turbina, optou-se pelo modelo movido a gas, cujos dados de referéncia

estao apresentados na Tabela 13.

Tabela 13 - Dados de referéncia para a turbina movida a gas pelo método de Woods.

Referéncia Valor
Custo base ($) 2.000.000
Poténcia (kW) 5.000

n 0,8
L+ M* 1,5
CEPCI 1000

Fonte: Woods (2007).

Como a poténcia da turbina J-101 era 1432 kW e esse valor estava dentro da
faixa considerada para o equipamento padrdo do método de Woods, de 1.000 a
30.000 kW, o custo do equipamento ajustado para o tamanho real era de $
735.551,79. Nesse caso, nao era necessario realizar um ajuste de pressao pois esse

nao € um fator limitante para turbinas.

A instrumentagdo necessaria para uma turbina também seria $ 7.000,00, de
acordo com Woods (2007). Com o valor de L + M* indicado na Tabela 13, foi possivel

calcular o custo L + M como $ 1.110.327,69.

O condensador E-101 e o trocador de calor E-102 foram estimados utilizando
um trocador do tipo casco e tubo com cabecote flutuante como base, cujos dados de

referéncia estado apresentados na Tabela 14.

Tabela 14 - Dados de referéncia para o trocador de calor casco e tubo pelo método de Woods.

Referéncia Valor
Custo base ($) 70.000
Area de troca térmica (m?) 100
n 0,71
L+ M 2,8
CEPCI 1000

Fonte: Woods (2007).
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Como a faixa de atuacado desse equipamento era de 20 a 2.000 m?, péde-se
calcular o custo ajustado para ambas as unidades do ciclo analisado, sem a
necessidade de se ajustar a pressao. O custo de instrumentagdo de um condensador
e de um trocador de calor é de $ 40.000 e $ 27.000, respectivamente (Woods, 2007).
Portanto, com o valor de L + M* indicado na Tabela 14, foi possivel calcular o custo
L + M, apresentado na Tabela 15.

Tabela 15 — Calculo dos custos relacionados aos trocadores de calor pelo método de Woods
utilizando planilha CAPCOST.

Custo ($) E-101 E-102
Custo do equipamento 152.705,31 181.958,86
L+M 427.574,86 536.484,81

Fonte: Elaborado pela propria autora (2025).

Para o custo de modulo fisico, considerou-se um adicional de 18% do custo de
compra de cada unidade; o restante das despesas indiretas foi estimado em 40% de
L + M. Dessa forma, os custos basicos de mdodulo dos equipamentos do ciclo estéo

indicados na Tabela 16, ajustados para a inflagdo de 2025.

Tabela 16 — Calculo dos custos basicos de médulo pelo método de Woods utilizando planilha

CAPCOST.
Custo do Custo basico do Custo basico do Diferenga para o
Equipamento
modulo fisico ($) médulo ($) moédulo em 2025 ($) método de Turton
P-101 1.216.485,91 1.657.247,13 1.303.259,14 -30%
J-101 1.242.727,01 1.686.858,09 1.326.545,20 -16%
E-101 495.061,82 682.091,76 536.396,96 +67%
E-102 569.237,41 783.831,33 616.404,96 +4,8%

Fonte: Elaborado pela prépria autora (2025).

Nota-se que a maior discrepancia entre o valor obtido pelo método de Woods
e o de Turton foi encontrada no condensador E-101, enquanto que o trocador de calor
E-102 foi estimado de forma praticamente idéntica pelos dois métodos. Apesar disso,
os custos continuaram altos, indicando que as extrapolacgdes realizadas no método de

Turton nao foram as Unicas responsaveis pelo resultado negativo obtido.

O custo total do modulo foi calculado pelo CAPCOST como $ 4.460.000,00 e o
custo de mao de obra como $ 94.068,00. A Figura 21 representa a analise do fluxo de
caixa do ciclo em sua vida util, considerando depreciacdo linear e 2 anos de
construcdo. O projeto apresentou resultados negativos, demonstrado pelo seu VPL

de $ -5,63 milhdes, um pouco abaixo em relagdo ao encontrado utilizando o método
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de Turton para estimar o custo dos equipamentos, mas ainda impossibilitando a

viabilidade do investimento.

Figura 21 - Diagrama do fluxo de caixa pelo método de Woods.
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Fonte: Elaborado pela prépria autora (2025).

5.2.2.3. Planilha CAPCOST - Custo de equipamentos reais

Uma terceira alternativa explorada para avaliar o custo das unidades foi a busca
em sites de venda na internet por equipamentos similares, que pudessem ser
ajustados para estimar o seu preco nas condigdes operacionais do ciclo. Além disso,
as correlagdes de (Turton et al., 2018) de Fg,, ou B; e B, foram utilizadas para calcular

o custo basico do médulo.

Para a bomba P-101, a referéncia encontrada era do tipo API-610 e capaz de
trabalhar em altas pressdes de até 420 bar. As suas caracteristicas estdo descritas
na Tabela 17, juntamente com os parametros fornecidos por (Turton et al., 2018) para
esse tipo de equipamento.
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Tabela 17 - Dados de referéncia para a bomba API-610 encontrada na internet.

Referéncia Valor
Custo base ($) 45.000
Altura (m) 3.000

n 0,6

B, 1,89

B, 1,35

Fonte: Turton et al. (2018); Made-in-China (2025a).

A turbina utilizada como referéncia para J-101 era do tipo a gas, capaz de gerar
até 11 MW de poténcia. As suas caracteristicas estdo descritas na Tabela 18,
juntamente com os parametros fornecidos por (Turton et al., 2018) para esse tipo de

equipamento.

Tabela 18 - Dados de referéncia para a turbina a gas J-101 encontrada na internet.

Referéncia Valor
Custo base ($) 6.160.000,00
Poténcia (kW) 11.350

n 0,84
Fay 1,38

Fonte: Turton et al. (2018); USP&E Global (2025).

O condensador industrial utilizado como referéncia para E-101 foi escolhido por
suportar pressoes de até 100 bar, se adequando em sistemas como o ciclo estudado.
Entretanto, a area de troca térmica era menor, o que poderia fazer com que a
extrapolacdo realizada para calcular o custo do equipamento do projeto nao
representasse de forma fiel a realidade. As caracteristicas do modelo base estao
descritas na Tabela 19, juntamente com os parametros fornecidos por (Turton et al.,

2018) para esse tipo de equipamento.

Tabela 19 - Dados de referéncia para o condensador E-101 encontrado na internet.

Referéncia Valor
Custo base ($) 20.000
Area de troca térmica (m?) 100
n 0,59
B, 1,63
B, 1,66

Fonte: Turton et al. (2018); Made-in-China (2025b).

No caso do trocador de calor E-102, a referéncia encontrada cita equipamentos

que podem trabalhar em até 1000 bar em aplicagbes especiais como reatores de alta
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pressao e ciclos de amdnia/ureia. Nao foi possivel determinar um preco exato para
um equipamento condizente com o ciclo estudado, mas sabendo que trocadores de
escala industrial (entre 100 e 500 m?) podem custar de 40 a 150 mil dolares, estimou-
se 100 mil ddlares como custo minimo, sabendo que esse valor poderia incluir
unidades capazes de atuar em altas pressdes (Taishan, 2025). As caracteristicas do
modelo base estao descritas na Tabela 20, juntamente com os parametros fornecidos

por (Turton et al., 2018) para esse tipo de equipamento.

Tabela 20 - Dados de referéncia para o trocador de calor E-102 encontrado na internet.

Referéncia Valor
Custo base ($) 100.000
Area de troca térmica (m?) 100
n 0,59
B, 1,63
B, 1,66

Fonte: Turton et al. (2018); Taishan (2025).

Os custos basicos de cada modulo, indicados na Tabela 21, foram calculados
com base nos dados encontrados nas referéncias de preco utilizadas e nas equagdes
de Turton.

Tabela 21 — Calculo dos custos basicos de médulo pelo método de Turton a partir de dados reais.
Custo de compra do Custo basico do médulo Diferenga para o

Equipamento equipamento ajustado em 2025 ($) método de Turton

para a sua capacidade ($)

P-101 38.159,82 123.637,82 -93%
J-101 1.082.384,14 1.493.690,11 -5,5%
E-101 38.241,20 125.813,55 -0,61%
E-102 221.184.87 727.698,23 +23%

Fonte: Elaborado pela prépria autora (2025).

E possivel inferir que as estimativas dos custos da turbina e do condensador
foram plausiveis, por estarem préximos ao obtido pelo modelo de Turton (Turton et
al., 2018). O trocador de calor E-102 foi o unico a apresentar um valor maior do que o
estimado anteriormente, provavelmente por ter sido extrapolado para altas pressoes.
Ja a bomba apresentou maior divergéncia entre o valor calculado pelo método de
Turton e o estimado usando dados reais, indicando a divergéncia esperada existente
quando a faixa de pressao da unidade basica indicada por Turton et al (2018) precisa
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ser extrapolada para valores acima do especificado, como era o caso do sistema

analisado.

O custo total do médulo foi calculado pelo CAPCOST como $ 2.920.000,00 e o
custo de mao de obra como $ 94.068,00, assim como no método de Woods. A Figura
22 representa a analise do fluxo de caixa do ciclo em sua vida util, considerando
depreciacgao linear e 2 anos de construgao. O projeto apresentou resultados negativos,
demonstrado pelo seu VPL de $ -3,42 milhdes, abaixo do encontrado pelos dois
meétodos anteriores para estimar o custo dos equipamentos, mas ainda assim

impossibilitando a viabilidade do investimento.

Figura 22 - Diagrama do fluxo de caixa pelo método de Turton a partir de dados de equipamentos
reais.
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Fonte: Elaborado pela propria autora (2025).

5.2.3. Calculo do LCOE

Como o projeto apresentou resultados negativos, o LCOE foi utilizado para
verificar qual seria o valor minimo de venda da energia elétrica pelas usinas para que
ele fosse viavel. No sistema estudado, o combustivel seria o valor de aquisicdo do

fluido de trabalho (COz2) e os investimentos e COM,; poderiam ser obtidos pela planilha
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CAPCOST. A produgao anual de energia elétrica foi calculada com base no trabalho
util do sistema ao operar 22,8 horas por dia, 365 dias por ano:
(34)

o 1 mWh
Eletricidade = (1430 — 620)kWhm x 8322 h = 6740,82 MW

Considerando a taxa anual r como 15% e a vida util do projeto de 20 anos, foi
possivel realizar a analise de custos e produgéo de eletricidade para cada ano, como

indicado na Tabela 22.

Tabela 22 - Analise de custos e producao de eletricidade anual.

Custos anuais ($) x Eletricidade (MW) x
Ano 1+7r)t
1+nt @a+nt
0 1 3.008.000,00 -
1 0,869565 286.104,94 5861,583
2 0,756144 248.786,90 5097,028
3 0,657516 216.336,43 4432,199
4 0,571753 188.118,64 3854,086
5 0,497177 163.581,42 3351,379
6 0,432328 142.244,72 2914,242
7 0,375937 123.691,06 2534,124
8 0,326902 107.557,44 2203,586
9 0,284262 93.528,21 1916,162
10 0,247185 81.328,88 1666,228
11 0,214943 70.720,76 1448,893
12 0,186907 61.496,31 1259,907
13 0,162528 53.475,06 1095,572
14 0,141329 46.500,05 952,671
15 0,122894 40.434,82 828,4095
16 0,106865 35.160,72 720,3561
17 0,092926 30.574,54 626,3966
18 0,080805 26.586,55 544,6927
19 0,070265 23.118,74 473,6458
20 0,061100 20.103,25 411,8659
Total 6,25933 5.067.449,43 42193,03

Fonte Elaborado pela prépria autora (2025).

A partir dos dados expostos na Tabela 22, foi possivel determinar o LCOE em
$/MWh e converté-lo para R$/MWh.
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LCOE = $5,067,449,43 _ 120,10 $/MWh = 647,35 R$/MWh (35)
"~ 42.193,03 MWh 108/ - ' /

Portanto, para que o ciclo de poténcia aquecido pelo gas proveniente das

caldeiras da usina fosse viavel, o pre¢o de venda da energia elétrica excedente teria
que ser pelo menos 119% maior do que o valor atual negociado de 295,79 R$/MWh

pelas usinas.
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6. CONCLUSAO

A partir dos resultados obtidos neste trabalho, concluiu-se que nao seria
possivel reaproveitar parcialmente os gases gerados na queima do bagaco de cana-
de-agucar para a produgao de poténcia em ciclos nos quais o CO2 atuaria como gas
de expansao. O sistema estudado no software DWSIM apresentou baixa eficiéncia
termodindmica, mesmo quando testado em diferentes configuragdes de ciclo. Os
ciclos de Rankine com tCO2 apresentaram eficiéncia de cerca de 14%, os maiores
valores dentre todos os analisados. Mesmo que esses ciclos tivessem se mostrado
viaveis economicamente, eles trariam dificuldades ao serem implementados por
precisarem condensar o CO2 em temperaturas abaixo da temperatura ambiente do

local da usina.

Entretanto, a analise econémica realizada no programa CAPCOST mostrou
que a receita obtida com a venda da energia elétrica produzida por esse ciclo ndo
seria suficiente para justificar o investimento desse sistema pela usina. Mesmo
explorando diferentes alternativas para estimar o custo dos equipamentos
necessarios, o projeto continuou apresentando resultados negativos, com VPL de $ -
3,42 milhdes. O ciclo s6 seria viavel caso as usinas conseguissem vender a energia
elétrica excedente por 647,35 R$/MWh, um valor 119% maior do que o prego praticado

atualmente.
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7. PERSPECTIVAS DE TRABALHOS FUTUROS

Uma possibilidade para melhorar a condensagao nos ciclos com tCO:2 seria
utilizar uma mistura binaria contendo CO2 e um fluido organico com maior temperatura
critica (Wang; Peng; Zhang, 2021). Isso poderia reduzir os custos de implementacao

do projeto sem diminuir a eficiéncia, tornando-o viavel para aplicagao industrial.

Ainda assim, apesar do ciclo estudado néo ter sido viavel para a utilizacdo da
fonte de calor proveniente da usina sucroalcooleira, ele poderia ser adaptado para uso
com fontes solares ou geotérmicas, especialmente em sistemas de menor escala, ou
com alguma fonte de calor residual de maior temperatura. Para isso, mais estudos
deverao ser realizados, preferencialmente em regides cuja temperatura ambiente é

mais baixa do que a de Ameérico Brasiliense.
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