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RESUMO

RODRIGUES, R. S. (2016), Comparacdo de Abordagens Termoecondmicas:
Aplicacdo a uma Planta Dual com Ciclo a Vapor e Evaporacao Multietapa Flash,
Vitéria, 129p. Dissertacdo (Mestrado em Engenharia Mecanica) — Centro

Tecnologico, Universidade Federal do Espirito Santo.

O foco deste trabalho € o estudo de uma planta dual que utiliza ciclo a vapor (Rankine)
com guatro aquecedores de agua de alimentacdo fechados e um desaerador, capaz
de produzir, a0 mesmo tempo, eletricidade e vapor a ser encaminhado para a
producdo de agua dessalinizada em uma unidade MSF. A luz do exposto, visa-se
realizar a alocacdo de custos através da termoeconomia, utilizando para tal os
modelos termoecondmicos E, E&S e H&S, com suas variantes para formulacédo de
equacdes auxiliares (critérios multiproduto e subproduto), no intuito de determinar os
custos exergéticos unitarios dos produtos finais. No caso dos modelos E&S e H&S, a
unidade MSF foi trabalhada sob dois aspectos: completa e desmembrada em dois
outros componentes. A analise dos resultados foi efetuada com base nos aspectos
gerais da termodinamica, calculando-se as irreversibilidades, relagbes recurso-
produto, além da discusséao a respeito do comportamento dos pares ordenados custo
exergético unitario da poténcia x custo exergético unitario da dgua. Os modelos E&S-
MP, com MSF desmembrada ou ndo, mostraram-se inconsistentes sob o ponto de
vista de aspectos termodinamicos e das vantagens de se aplicar a cogeracdo. O
modelo H&S-MP sem desmembramento da unidade MSF também mostrou-se
coerente em relagcdo as vantagens do uso da cogeracédo, porém esta metodologia nédo
se mostra eficaz sob o0 aspecto da andlise de formacao de custos. Os demais modelos
situaram-se na regido onde a cogeracdo é notadamente vantajosa, entretanto, com
alguns deles utilizando-se das arbitrariedades impostas pelo critério subproduto. Os

modelos E e H&S com desmembramento da MSF mostraram-se oS mais coerentes.

Palavras-Chave: Planta dual, ciclo a vapor, unidade MSF, alocacdo de custos,

modelos termoecondmicos.



ABSTRACT

. RODRIGUES, R. S. (2016), Thermoeconomic Analysis of a dual-purpose plant with
Rankine Cycle and Desalination Using Multistage Flash, Vitéria, 129p. Master’s

Dissertation — Technological Center, Federal University of Espirito Santo.

The focus of this work is a dual-purpose plant which operates in a Rankine Cycle with
four closed feedwater heaters and one deaerator, whose function is to produce, at the
same time, electricity and steam to be directed to the production of desalinated water
in a MSF unit. The aim is to perform thermoeconomic evaluation by using cost
allocation, using three thermoeconomic models (E, E&S and H&S), with its variants for
formulation of auxiliary equations (multiproduct and subproduct criteria) in order to
determinate exergetic cost of the final products. For E&S and H&S models, the MSF
unit was studied in two ways: full and split into two components. The results were
analyzed considering general aspects of thermodynamics and cogeneration,
calculating irreversibilities, resource/product relations, in addition to the discussion
about the behavior of ordered pairs exergetic unit cost of power x unit cost of water.
The models E&S-MP proved to be inconsistent from the point of view of the
thermodynamic aspects and advantages of applying cogeneration. The H&S model
with no dismemberment of MSF unit is also consistent with in relation to the
advantages of cogeneration, but that methodology is not effective in the aspect of the
cost formation analysis. The other models are located in the region where cogeneration
is notable advantageous, but some of them using arbitrariness inherent to the
subproduct criteria. The other models studied E and H&S (with dismemberment of

MSF) models proved to be most consistent.

Keywords: dual-purpose plant, Rankine Cycle, MSF unit, cost allocation,

thermoeconomic models.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

Este trabalho aborda aspectos termoecondmicos da producdo combinada de dois

recursos fundamentais: agua e eletricidade. A 4gua, obviamente, € um recurso natural

vital para a saude humana, ao passo que a eletricidade, tendo em vista o grau de

desenvolvimento atingido pela humanidade, tornou-se indispensavel em todas as

esferas, seja na industria, comércio, uso residencial, etc.

Essa producdo combinada ja é realidade em muitos paises onde os recursos hidricos

sdo escassos. Nesses locais, costuma ser predominante a producdo de energia

elétrica por meio de termelétricas, que podem ser classificadas em:

Termelétricas de ciclo a vapor — presente neste trabalho, faz uso de um
combustivel (podendo este ser renovavel ou ndo) para a alimentacdo de um
sistema no qual ha um fluido de trabalho que passa por um ciclo, sem haver
contato direto entre o referido fluido e os produtos da combustéo.
Termelétricas de ciclo a gas — os proprios produtos de combustdo (excecédo
feita aos sistemas com reator nuclear) sao o fluido de trabalho, dado que, apds
a queima do combustivel em uma camara, os produtos sdo encaminhados para
uma turbina a gas, na qual ocorre o processo de expansao dos gases, com a
consequente conversdo da energia térmica em mecanica e, posteriormente,
mecanica em elétrica,

Termelétricas a motores de combustdo — um motor de combustéo
(normalmente a ciclo Diesel), apés a queima do combustivel, gera poténcia de
eixo e, por meio do acoplamento entre eixo e gerador, € gerada energia elétrica;
Termelétricas de ciclo combinado — utiliza-se de turbinas a gas e a vapor
associadas em uma Unica planta, sendo possivel produzir poténcia de eixo em

cada uma das turbinas através da queima de um unico combustivel.
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O consumo de ambos o0s recursos aqui analisados (agua e eletricidade) esta
diretamente atrelado, dentre outros fatores, da quantidade de pessoas que demandam
seu uso. No dia 11 de julho de 2016, a populacdo mundial era de 7,419 bilhdes de

habitantes, distribuidos em cada continente conforme mostrado na Tabela 1.1.

Tabela 1.1 - Composicéo da populacdo mundial por continente (Population Reference Bureau, 2016).

PARTICIPACAONA
CONTINENTE | COMPOSICAO DA POPULACAO
MUNDIAL

Asia 60%
Africa 16%
Américas 13%
Europa 10%
Oceania 1%

1.1 A PROBLEMATICA DA AGUA

Dos recursos naturais disponiveis na Terra, a agua €, reconhecidamente, aquele
presente em maior quantidade, cobrindo cerca de 70% da superficie terrestre, o que
representa um volume préximo de 1.400.000.000 kms3. Deste montante, 97,5%
correspondem a agua salgada presente nos oceanos. Os outros 2,5% restantes
representam a quantidade existente de agua doce que, em termos de salinidade, seria
propria para atividades industriais, agricolas e consumo humano, porém sua
disponibilidade para utilizagdo imediata € bastante restrita, uma vez que, dentro
desses 2,5%, tém-se 80% congelados nas calotas polares ou combinados com o solo,
tornando-o umido (El-Dessouky e Ettouney, 2002). Assim, restam apenas 0,5% da
agua existente na Terra para dar suporte a vida humana, que sao distribuidos
conforme mostram os dados do World Business Council for Sustainable Development

disponiveis na Tabela 1.2.

Tabela 1.2 - Agua doce disponivel para consumo imediato na Terra (World Business Council for
Sustainable Development, 2005)

Forma/Local de disponibilidade da agua Volume (km3) %
Aquiferos subterraneos 10.000.000 97,87
Precipitacdo apds a co~ntab|I|za<;ao da 119.000 116
evaporagao
Lagos Naturais 91.000 0,89
Reservatérios criados pelo homem 5.000 0,05
Rios 2.120 0,02
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O acesso a quantidades suficientes de agua doce para consumo humano, uso
doméstico, e também para aplica¢des industriais e comerciais, é fundamental para a
salude e o bem-estar das pessoas, além de uma oportunidade para o alcance do
desenvolvimento econdmico das nacdes. Muitas populacfes residentes nas mais
diversas regibes da Terra historicamente sofrem com o acesso inadequado aos
recursos hidricos dos quais demandam. Em especial nos paises pobres e
emergentes, 0 cendrio é ainda mais preocupante: comumente o bem-estar é deixado
de lado, e a agua obtida (muitas vezes ap0s caminhar grandes distancias) é suficiente
apenas para sustentar a vida, sem maiores privilégios. Adicionalmente, o crescimento
populacional e a intensificacdo de atividades de carater poluidor agravam esse

quadro.

Embora alguns paises sejam mais desfavorecidos que outros, a falta de agua € um
problema que afeta todos os continentes. Por mais que determinada nacéo esteja
localizada especificamente em regides favorecidas do ponto de vista hidroldgico, isso

nao é sinbnimo de abastecimento garantido.

1.2 A PROBLEMATICA DA ENERGIA ELETRICA

Nesta secdo, € feita uma analise da situacdo do Brasil, embora sejam de
conhecimento geral as dificuldades enfrentadas por diversos paises nesse quesito.
Muitas varidveis devem ser levadas em consideracdo no que concerne a geracao
elétrica, tais como a existéncia (ou ndo) de rios de planalto no territério considerado e
regime de chuvas (no caso de geragdo hidrelétrica), o preco do petroleo e outros
combustiveis (no caso de geracado termelétrica), altas taxas de juros para
investimentos em pesquisa e desenvolvimento de novas tecnologias (principalmente

em relacdo a geracgdao via fontes renovaveis), dentre outros.

Anualmente, visando cumprir aquilo que foi estabelecido quando de sua lei de criagéo,
a Empresa de Pesquisa Energética (EPE) publica o Balango Energético Nacional
(BEN). O BEN tem por finalidade apresentar a contabilizacéo relativa a oferta e ao

consumo de energia no Brasil, contemplando as atividades de extracao de recursos



16

energéticos primarios, sua conversdo em formas secundarias, importagdo e

exportacao, a distribuicdo e o uso final da energia.

Sabe-se que o Brasil é um pais com enorme potencial de geracgdo hidrelétrica, sendo
gue muitos dos rios existentes em seu territorio sdo de planalto, como o Parana e o
Séo Francisco, por exemplo. Contudo, dentro desse contexto, convém ressaltar que,
de acordo com o relatério sintese do balanco energético pertinente ao ano de 2014,
cujo ano-base é 2013, pelo segundo ano consecutivo houve queda da oferta de
energia hidraulica (proveniente das quedas d’agua). Em 2013 o decréscimo da
participacdo da energia hidraulica foi da ordem de 5,4%, quando comparado ao ano
de 2012. Essa queda foi mais acentuada do que aquela que ocorreu de 2011 para
2012, como pode ser observado pelos valores contidos na Tabela 1.3.

Tabela 1.3 — Reducao da oferta de energia hidraulica no Brasil (MME, 2012, 2013 e 2014).

~ - REDUCAO EM RELACAO AO ANO
ANO-BASE | GERACAO HIDRAULICA (TWh) ANTERIOR (%)
2011 464,2 -
2012 455,6 1,9
2013 430,9 5,4

A menor oferta dos recursos hidricos para geracao de energia serve de explicacdo
para a reducdo da participacdo dos recursos renovaveis, representados pela energia
hidraulica, edlica e de biomassa na matriz elétrica. A soma de tais recursos
representava 84,6% do total da energia elétrica gerada no Pais em 2012. Todavia, em
2013 esse percentual de contribuicéo caiu para 79,3%, apesar do incremento de 1.724
MW na poténcia instalada do parque hidrelétrico (EPE, 2014). A Tabela 1.4 exp0e as
formas a partir das quais é gerada energia elétrica por ano-base, onde a referida
contribuicdo percentual dos recursos renovaveis pode ser obtida através da soma de

cada elemento renovavel.

Tabela 1.4 - Composicdo das variadas formas de energia na matriz elétrica nacional (EPE, 2012,
2013 e 2014).

FORMAS DE ENERGIA (%)
ANO- o . GAS DERIVADOS CARVAOE
e HIDRAULICA | BIOMASSA | EOLICA UL | DR T Es NUCLEAR SEEAER
2011 81,8 6,6 0,5 4,4 2,6 2,8 1,4
2012 76,9 6,8 0,9 7,9 3,3 2,7 1,6
2013 70,6 7,6 1,1 11,3 4,4 2,4 2,6
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O aumento de 3,6% no consumo final de eletricidade no pais em 2013 foi atendido a
partir da expansdo da geracao térmica, especialmente das usinas movidas a carvao
mineral, gas natural, bagaco de cana. Como pode ser observado na Tabela 1.4, a
queda da energia hidraulica na composicdo da matriz elétrica nacional foi
acompanhada de um aumento do consumo de gas natural, derivados de petréleo e

carvao e derivados.

1.3 TERMOECONOMIA

A modelagem termoecondmica € usada a fim de se obter um conjunto de equacdes
de balanco de custos que possam representar matematicamente o processo de
formacdo de custos (SANTOS, 2009). Algumas metodologias direcionam o
equacionamento com base nos fluxos fisicos, ao passo que outras sé@o orientadas de

modo a calcular os custos dos fluxos produtivos.

A primeira proposta na literatura para o uso de uma analise de Segunda Lei para fins
de célculo de custos foi em um artigo publicado por Keenan em 1932. Embora ele nédo
tenha feito o calculo de custos exergéticos neste trabalho, ele refere-se a Segunda Lei
de modo explicito como sendo a maneira com a qual € possivel repartir da maneira
mais adequada 0s custos associados com a cogeracdo de vapor e energia elétrica
(VALERO e TORRES, 2004). Engenheiros pensavam que o 6bvio era atribuir o custo
do combustivel ao vapor e a poténcia elétrica proporcionalmente ao seu teor

energeético.

O termo “Termoeconomia” foi proposto pela primeira vez em 1962, por Tribus e Evans,
da University of California, Los Angeles (UCLA) quando estudavam processos de
dessalinizacdo, aplicando analises exergéticas ao caso estudado. A esséncia da ideia
de Tribus e Evans (1962) era determinar custos aos fluxos exergéticos e, a partir dai,
formular um balanco de custos de maneira individualizada para cada componente do
sistema (ROJAS, 2007).

Foi nas décadas de 80 e 90 que os estudos de termoeconomia ganharam corpo, com

0 surgimento e aplicacdo de metodologias termoecondémicas as areas de andlise,
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projeto e otimizagcdo de sistemas térmicos (CERQUEIRA, 1999). Os trabalhos mais

relevantes do periodo citado sdo as abordagens e metodologias propostas por

e Frangopoulos (1983), com a Anélise Funcional Termoecon6émica (AFT);

e Tsatsaronis (1985), com a proposicdo do termo Exergoeconomia;

e Lozano e Valero (1986), com a Teoria do Custo Exergético (TCE);

e von Spakovsky (1994), com a Analise Funcional de Engenharia (AFE) que, por
utilizar a mesma abordagem da AFT, sendo, portanto, muito semelhantes,

perdeu forca.

Seja uma unidade produtiva real ou ficticia, a AFT trabalha de modo a definir um
produto para tal unidade. Cada unidade apresentada relaciona-se com o ambiente, ou
com outras unidades presentes no sistema, por meio de seus produtos, que podem
tanto ser fluxos materiais como encargos financeiros devido a servicos (BELISARIO,
2012). Essa metodologia utiliza-se de diagramas produtivos, nos quais cada unidade
€ representada por figuras geométricas, e seus produtos e insumos, por setas, e uma
das vantagens desse diagrama reside no fato de que, assim, mostra-se de maneira
clara como o produto de um certo subsistema € distribuido para ser usado como

insumo de outro subsistema ou como produto final da planta (SANTOS, 2009).

A metodologia definida por Tsatsaronis como “Exergoeconomia” trabalha com a
valorizacéo dos fluxos internos do sistema térmico por meio de suas exergias. Assim,
combina-se conceitos de exergia, que € uma propriedade energética, com os de custo,
que é uma propriedade econémica, quando da andlise de sistemas térmicos (FARIA,
2014).

A TCE tem como propésito definir um sistema de equagfes, no intuito de gerar
matrizes para determinar os custos de cada fluxo existente. Primeiramente, define-se
a estrutura fisica da planta. Em seguida, é definida a estrutura produtiva (BELISARIO,
2012). Reforca-se, aqui, que essa estrutura produtiva € definida em forma de
equacdes, e ndo de diagramas. A partir dai, torna-se possivel a determinagdo dos
custos, sejam eles exergéticos ou monetarios, por meio da resolucdo das matrizes. O
modelo da TCE sofreu algumas adaptacdes, onde uma das mais importantes foi a

incorporacao do diagrama produtivo (utilizado nas metodologias AFT e AFE) na
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andlise de formacgdo dos custos. Dai, originou-se a Teoria Estrutural do Custo
Exergético (TECE).

Os autores das metodologias supracitadas decidiram, em conjunto, comparar seus
métodos por meio do problema CGAM, em 1990. Alguns trabalhos publicados neste
sentido foram no ECOS de 1992, e na revista Energy, em 1994, com um numero
integralmente dedicado a Termoeconomia, onde foram publicados cinco artigos a
respeito do problema CGAM: a proposi¢cdo do problema e as quatro metodologias
aplicadas em sua solucéo (SANTOS, 2009).

Na década de 2000, embora um bom numero de metodologias termoeconémicas ja
tivesse sido proposto, ainda ndo era possivel resolver por completo algumas
limitacbes dos métodos apresentados. A maior dificuldade era com relacdo aos
equipamentos dissipativos, uma vez que, trabalhando apenas em termos de exergia,
nao havia como definir seus produtos. A definicdo do produto dessas unidades deu
origem ao termo NEGUENTROPIA, sendo essa “entropia negativa” o produto. Grande
parte dos autores definem Frangopoulos como o precursor do uso da nheguentropia na
modelagem termoeconomia de sistemas (SANTOS, 2009).

Desde entdo, muitos autores fizeram uso da neguentropia como um fluxo ficticio em
conjunto com a exergia em seus trabalhos. Porém, Santos (2009) ratifica a existéncia
de inconsisténcias fisicas quando da aplicacdo dessas parcelas em conjunto: em
alguns casos, certos equipamentos apresentam eficiéncia exergética maior que 100%,
0 que representa uma quantidade de produto maior que a quantidade de insumo que
adentra ao equipamento. Obviamente, tal fato ndo é aceitavel, no que concerne a
Segunda Lei da Termodinamica. Assim, Santos (2009) prop6és uma metodologia
termoecondmica que avaliasse a neguentropia ndo como um fluxo ficticio, mas sim
como uma parcela da exergia, em conjunto com a entalpia, o que ficou conhecido

como modelo H&S.

Lourenco (2012) sugeriu um novo nivel de desagregacéo da exergia, interpretando o
termo de entalpia presente em um fluxo exergético como sendo composto por uma

parcela de energia interna (U) e uma parcela de trabalho de fluxo (F), o que originou
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o modelo UFS, que encontra aplicabilidade em sistemas que s&o dotados de
equipamentos dissipativos e que se utilizam de fluidos reais.

Como descrito anteriormente, a Termoeconomia e 0 setor de dessalinizacao
encontram-se intimamente ligados, dado que o estudo deste culminou com o
surgimento daquela. Sendo assim, é natural que se encontre uma grande quantidade
de aplicacbes de Termoeconomia ao ramo de dessalinizacdo, com alguns sendo

descritos a sequir.

Uche, Serra e Valero (2001) publicaram os resultados da otimizag&o termoecondémica
local obtidos na tese de Uche (2000), descrevendo o processo de otimizacao utilizado
(mais simples que o0s métodos convencionais, segundo o proprio autor).
Aproximadamente 11% do custo total da planta foi economizado, servindo como base
de comparacao as condic¢des iniciais de projeto.

Embora haja muitas vantagens na utilizacdo de plantas hibridas (usadas para
producédo de agua e eletricidade, utilizando a eletricidade excedente como fonte motriz
de um processo elétrico de dessalinizacéo), Helal et. al. (2003) pontuaram que, a
época, a quantidade de sistemas com essa caracteristica era muito limitada,
propondo, portanto, um estudo de otimizacdo para previsdo e comparacdo do custo
minimo da agua de sete modelos diferentes de plantas hibridas, com a dessalinizacéo
térmica representada por um processo MSF e a dessalinizacdo elétrica pela osmose

inversa.

Santos (2005) em sua dissertagao avaliou plantas de cogeragdo com base nos custos
da agua e da eletricidade produzidos aplicando os métodos da exergoeconomia e da

equivaléncia elétrica na alocacéo de custos.

El-Nashar (2007) apresentou em artigo um método para incorporar consideracdes de
confiabilidade de equipamentos para o projeto de otimiza¢&o de sistemas de producao

de eletricidade e agua dessalinizada.

Sayyaadi e Saffari (2010) realizaram a otimizacdo termoeconémica de um sistema de

dessalinizacdo via destilacdo a multiplos efeitos com termocompressdo de vapor
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(MED-TVC), desenvolvendo fun¢des objetivo baseada em analises termodinamicas e
termoecondmicas e, em seguida, utilizando-se de uma abordagem
estocastica/deterministica denominada algoritmo genético como método de

otimizacao.

1.4 MOTIVACAO

Uche (2000) em sua tese de doutorado simulou e desenvolveu uma andlise
termoecondmica completa em uma planta dual de ciclo Rankine a vapor associada a
uma unidade de dessalinizacéo via evaporacdo multietapa por efeito flash, em inglés
chamada Multi-Stage Flash (MSF). Essa planta possui capacidade de produzir 122
megawatts elétricos e 2400m? de agua dessalinizada por dia. Diz-se que a andlise foi
completa porque Uche atacou todas as vertentes da Termoeconomia: diagndstico,
otimizacdo e alocacdo de custos, com esta sendo feita no intuito de conhecer os

custos de cada fluxo e dos produtos finais.

Entretanto, quando da introducédo do conceito de neguentropia na termoeconomia, em
1983, por meio da Analise Funcional Termoeconémica (AFT), o objetivo era a
definicdo de um produto para o condensador em um ciclo Rankine de poténcia
(FRANGOPOULOS, 1987), sendo a referida planta de poténcia uma instalacido
relativamente simples, composta apenas por bombas, gerador de vapor, turbogerador
e condensador. Em um ciclo regenerativo, tal qual o estudado por Uche (2000),
aparecem equipamentos como desaerador e preaquecedores, ndo antes levados em
consideracao por Frangopoulos (1987) quando o mesmo adotou a heguentropia como
um fluxo ficticio. S&o equipamentos que se diferenciam do condensador no sentido de
qgue, além de produzir neguentropia, produzem também exergia. Em outras palavras,
a presenca desses equipamentos exige certos cuidados, quando da aplicacdo de

modelos termoecondmicos que se utilizam de fluxos ficticios para seu tratamento.

1.5 OBJETIVO

O objetivo desta dissertacao é aplicar algumas metodologias termoecon6micas a uma

planta dual (produgcdo combinada de eletricidade e agua dessalinizada) estudada e
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otimizada por Uche, Serra e Valero (2001), de modo a obter os custos unitarios
exergéticos ndo so dos fluxos internos, mas principalmente os da agua dessalinizada
e eletricidade, produtos finais da planta. Isso é feito alocando-se somente o custo do
combustivel a planta dual. Os resultados obtidos pelas metodologias aplicadas séo
interpretados e comparados entre si por meio da comparacao dos custos exergéticos
unitarios dos fluxos internos e dos produtos finais obtidos para cada uma delas. A
proposta do presente trabalho é analisar a referida planta, de modo a verificar o
comportamento dos custos unitarios dos produtos finais com base nas peculiaridades
pertinentes a cada modelo termoeconémico proposto, além de confirmar (ou ndo) a

necessidade de desmembrar a unidade MSF em dois componentes.

Como forma de definir todos os estados termodinamicos necessarios para analise,
fez-se uso de um programa de simulacdo computacional chamado Aspen Plus®, uma
ferramenta do pacote de programas AspenTech®, muito Util na modelagem de
processos, utilizada para projeto conceitual, otimizacdo e monitoramento de
desempenho, versatil para uso em diversos segmentos, como industria quimica,

polimeros, plantas de geracdo de energia elétrica, dentre outros.

1.6 ESTRUTURA

Além deste capitulo de introducédo, esta obra é dotada de mais seis capitulos, além

das Referéncias.

No Capitulo 2, cujo titulo € DESSALINIZACAO E PLANTAS DUAIS, sd0 expostos
topicos elementares, porém fundamentais, envolvidos na dessalinizacdo. Conceitos,
definigbes, tecnologias para dessaliniza¢éo, recursos utilizados para tal, dentre outros,
sdo abordados, alguns de maneira mais detalhada que outros. Um foco maior € dado
aos processos de dessalinizacdo térmica, uma vez que a energia a ser utilizada na

dessalinizacéo é obtida do vapor produzido por uma planta de cogeracao a vapor.

O Capitulo 3, intitulado METODOLOGIAS TERMOECONOMICAS, traz uma
discusséo um pouco mais aprofundada sobre as metodologias aqui aplicadas, levando

em consideracao suas principais caracteristicas e possiveis arbitrariedades quando
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de suas aplicacbes. E dado destaque aos modelos E, E&S e H&S, bem como aos
critérios de subproduto e multiproduto de atribuicdo de custos unitarios as parcelas de

exergia produzidas por um equipamento.

No Capitulo 4 é feita uma descricdo da planta dual estudada neste trabalho, um
panorama geral do processo produtivo, detalhando todas as etapas percorridas pelo
fluido de trabalho necessarias para a producdo de agua dessalinizada e eletricidade.
Adicionalmente, é dada uma breve explanacdo acerca do recurso computacional

utilizado para realizacdo desta obra, o Aspen Plus®.

O Capitulo 5 apresenta como conteudo a aplicacdo da Termoeconomia a planta dual
detalhada no Capitulo 4, utilizando-se para tal as metodologias termoecondmicas

explanadas no Capitulo 3.

Os resultados e discussdes estdo contidos no Capitulo 6. Nesta secao, sdo feitas
comparacdes dos custos exergéticos unitarios dos fluxos internos e dos produtos
finais definidos pelos diagramas produtivos, para cada modelo termoecondmico
preestabelecido. Sao feitas verificacdes de atendimento a eficiéncia de Segunda Lei,
graficos comparando o custo exergético unitario dos dois produtos finais do processo,

bem como a mensuracgao das perdas produzidas por cada um dos equipamentos.

Por fim, o Capitulo 7 traz as consideracdes finais, com a sintese dessa dissertacéo,
suas contribui¢c@es cientificas, bem como algumas sugestdes para trabalhos futuros a

serem realizados na area.
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CAPITULO 2

DESSALINIZACAO E PLANTAS DUAIS

Plantas duais para geracdo de eletricidade e dessalinizagdo de aguas marinhas e
salobras j4 sdo uma realidade no mundo moderno, sendo parte essencial no
fornecimento de energia agua potavel para um numero cada vez maior de
comunidades ao redor do planeta. Seja por pequena extensao territorial, escassez de
agua doce (auséncia ou baixo nimero de rios perenes, lagos, aquiferos, etc.), baixos
indices pluviométricos, altos indices de poluicdo ou uma combinagcdo dos fatores
supracitados, paises da regido do Golfo Pérsico, ilhas localizadas no Mar
Mediterraneo e no Caribe, dentre outros, tém como principal fonte de agua doce a

agua oriunda de processos de dessalinizacéo.

Adicionalmente, a dessalinizacdo da agua do mar fornece uma solucao légica para
uma gestdo sustentavel a longo prazo, uma vez que mais de 50% da populacéo
mundial vive em centros urbanos préximos ou fronteiricos com o0s oceanos, sendo
que, em alguns locais como Austrdlia, norte do continente africano e sul da California,
a concentragdo de populacdo ao longo da costa oceanica excede 75%
(VOUTCHKOV, 2013).

2.1 BREVE ANALISE DA SITUACAO HIDRICA DOS CONTINENTES

Enquanto a maioria dos europeus, historicamente, ndo tenha sofrido tantos impactos
sociais, econdmicos e ambientais decorrentes de escassez de agua, o equilibrio e
disponibilidade de dgua atinge niveis criticos em algumas regides do continente. Esse
estresse hidrico tem como causas, em geral, a captagdo excessiva, juntamente com
periodos de pouca chuva, niveis de rios, lagos e aguas subterraneas reduzidos.
Relatério de 2009 da Agéncia Europeia do Ambiente (AEA) intitulado “Os recursos
hidricos na Europa — enfrentar a escassez de agua e a seca” ratifica que, em

muitas partes da Europa, a agua é utilizada de maneira insustentavel. Os maiores
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problemas de escassez de 4gua se concentram no Sul do continente, embora o
estresse hidrico seja crescente em algumas regifes do Norte (AEA, 2009). O

panorama geral do uso da agua no territério europeu é mostrado na Figura 2.1.

IndUstria
11%

Producdo de

Abastecimento

energia
publico de elétrica
agua 44%
21%

24%

Figura 2.1 - Distribuicdo geral do uso da agua na Europa, por setores (AEA, 2009).

Uma analise mais detalhada revela que ha diferencas na distribuicdo da agua de
acordo com os potenciais econdmicos de cada regido. A titulo de exemplo, no Sul da
Europa a agricultura é responsavel por 60% da captacao total de agua, valor este que

atinge até 80% em certas zonas (AEA, 2009).

A Africa é o segundo continente mais seco do mundo, ficando atras apenas da
Oceania. O continente é dotado de uma quantidade abundante de recursos hidricos:
grandes rios, como o Nilo, Congo, Niger, Zambeze, etc., grandes lagos, além de
vastas zonas Umidas. Ao todo sdo dezessete rios com bacias hidrograficas que
possuem area superior a 100000 km?, e mais de 160 lagos com area maior do que
27km?2. Todavia, tais recursos representam apenas 9% da agua doce mundial,
enquanto o continente possui 16% da populagéo global. Ainda, a maior parte desses

recursos esta concentrada na regido equatorial do continente.

No Oriente Médio, os processos de dessalinizacdo, em especial os de natureza
térmica, tém sido amplamente adotadas. Ardbia Saudita, Oma, Catar, Emirados
Arabes Unidos, Bahrein e Kuwait usam alguns dos corpos de agua com 0s maiores

teores de sais do planeta para a dessalinizacdo (Mar Vermelho, Golfo Pérsico, Golfo
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de Oma e Oceano indico). Atualmente, cerca de 75% das instalacbes de
dessalinizacdo térmica do mundo estdo localizados na Peninsula Arbica, com a
metade delas situadas na Arabia Saudita (VOUTCHKOV, 2013).

2.2 SITUACAO HIDRICA DO ESPIRITO SANTO

A Agéncia Nacional de Aguas (ANA) elaborou um Atlas, consolidando amplo trabalho
de diagnéstico e planejamento nas areas de recursos hidricos e saneamento no Brasil.
O foco é o diagndstico da situacéo da oferta de agua para o abastecimento das sedes
urbanas em todo o Pais. Com os resultados do diagnéstico detalhado, onde foram
avaliados todos 0os mananciais e sistemas de producdo de agua de cada sede urbana,
sdo indicadas as principais obras e acbes de gestdo para o atendimento das
demandas até 2025. No caso do Espirito Santo, o cenario € de alerta. Nao ha, até
entdo, a necessidade de investimentos em obras para o aproveitamento de novos
mananciais em nenhum dos municipios capixabas, porém ha a necessidade de
investimentos para adequacédo dos sistemas existentes. A situacao é melhor ilustrada
na Figura 2.2.

Requer novo
D manancial

D Requer ampliacao
do sistema

D Abastecimento
satisfatorio

Limite da Regiao
Metropolitana

Figura 2.2 - Mapa do Estado do Espirito Santo, com a situagéo hidrica de cada municipio
representada por meio de cores (ANA, 2010).
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A situacdo é agravada quando se analisa o historico recente do Estado no quesito
qualidade da &gua dos rios. O Espirito Santo é dotado de treze bacias hidrogréficas,
porém as principais sdo as do Rio Doce, Rio Jucu, Rio Santa Maria da Vitoria e Rio
Sao Mateus. Graves problemas tém ocorrido com alguns desses rios, especialmente

nos ultimos anos.

O Rio Doce, o principal do Estado, que também passa pelo Estado de Minas Gerais,
sofreu danos irreversiveis a médio e curto prazo (mineradora e especialistas divergem
quanto ao tempo necessario para recuperacao do rio) no dia 5 de novembro de 2015,
data do rompimento de uma barragem de rejeitos controlada por uma famosa
mineradora, localizada no municipio de Mariana, Minas Gerais. A bacia do Rio Doce
abrange mais de 200 municipios capixabas e mineiros, e muitos deles realizam no rio
a captacdo de 4gua doce para o abastecimento de seus habitantes. Algumas cidades
decretaram estado de calamidade publica por conta do ocorrido.

A cidade de S&o Mateus, localizada na Regido Norte, possui como uma de suas fontes
de agua doce o Rio Sdo Mateus, também conhecido como Rio Cricaré, o qual sofre
com a invasédo da agua do mar desde o més de agosto de 2015. Devido ao baixo nivel
do rio, a agua do mar adentrou ao seu leito, chegando ao ponto de captacdo para o
abastecimento da cidade. Tal fato tem provocado interrup¢des no fornecimento de
agua no municipio, obrigando a populacédo a armazenar agua distribuida por carros-
pipa. A prolongada falta de chuva tem contribuido para que o problema seja
duradouro, e em 18 de novembro de 2015 foram completados 48 dias de falta de agua

potavel proveniente do rio.

2.3 CONCEITOS E DEFINICOES

Entende-se por dessalinizagdo como um processo de natureza fisica ou quimica, que
visa a remocao do excesso de sais existentes na composi¢cao da agua. Em se tratando
da agua encontrada nos oceanos, estes sais sdo formados principalmente pelos
cations de célcio (Ca?*), magnésio (Mg?*), sédio (Na*) e potassio (K*) em conjunto
com os anions CO3?, sulfato (SO4%) e cloreto (Cl). EI-Dessouky e Ettouney (2002)

listam, como pode ser observado na Tabela 2.1, os ions recorrentes na composi¢ao



28

da agua oceénica e de mares abertos que possuem uma salinidade proxima de 36.000
partes por milhao (ppm).

Tabela 2.1 - Composicao tipica da agua do mar com salinidade préxima a 36.000 ppm (El-Dessouky e
Ettouney, 2002)

PERCENTUAL EM

ION SIMBOLO MASSA ppm
Cloreto Cr 55,03 19810,8
Saédio Na* 30,61 11019,6
Sulfato (SO4)* 7,68 2764,8
Magnésio Mg?* 3,69 1328,4
Calcio Ca?* 1,16 417,6
Potassio K* 1,16 417,6
c ;ggjnoico (CO3)? 0,41 147,6
Brometo Br 0,19 68,4
Acido Borico  H3BOs 0,07 25,2
Estroncio Sr2* 0,04 14,4
TOTAL 100,0 36014

Com base no principio de Marcet, por mais que haja variacdo de salinidade entre os
oceanos, as propor¢cdes entre as quantidades dos ions mais abundantes em sua
composicdo sdo aproximadamente constantes, e iSsoO ocorre porque a taxa de
movimentacdo de massa no interior dos oceanos supera, em rapidez, 0S processos

quimicos que possam levar a remocao ou o suprimento de ions.

Além de presentes na composicao das aguas oceanicas e de mares abertos, os ions
listados na Tabela 2.1 também podem ser encontrados em grandes quantidades em
muitos aquiferos subterraneos localizados em regifes litordneas. A salinizagdo das
aguas desses reservatorios ocorre devido ao uso intenso dos recursos oferecidos por
esses pocos costeiros (influenciado pelo fato de a maior parcela da populacdo viver
em ambientes litordneos), o que causa o rompimento do equilibrio entre agua salgada
e agua doce, e isso acaba por promover o deslocamento da cunha salina para o
aquifero. Este fenbmeno € conhecido como intruséo salina, e ocorre com frequéncia
em diversas regides do planeta, caracterizando um sério problema. Em Vitdria,
Espirito Santo, Zavoudakis et. al. (2007) fizeram a caracterizagdo hidroquimica das
aguas subterraneas do lencol freatico em 26 pontos, e verificaram que as areas mais

mineralizadas pelas espécies ibnicas Na*, Cl e Mg* encontravam-se em contato direto
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ou indireto com as aguas do mar, além de proximas a regides que receberam aterro

como lixo urbano.

A essa agua extraida diretamente dos mares e oceanos, além das aguas
armazenadas em muitos aquiferos litoraneos que acabam por sofrer com a
problemética da intrusdo salina, da-se neste trabalho o nome de &agua salgada,
embora uma classificacdo mais detalhada com base nos niveis de salinidade seja

exposta a seguir.

Deve ser dado a agua salgada o devido tratamento em busca de reduzir a
concentracao de sais presentes, para que seu uso torne-se viavel tanto para consumo
humano como para demais necessidades, como agricultura, industria, bem-estar,
atividades domésticas, lazer, etc. Tal tratamento, por sua vez, demanda certo
consumo de energia (térmica, elétrica, solar, dentre outras). Como produto, obtém-se
agua doce, e salmoura é formada como rejeito. Um esquema resumido acerca dos

processos de dessalinizacao € mostrado na Figura 2.3.

Aqua
%Eada dp“’c‘%SSo de ‘
Sssalinizacag Agua Doeg
Salm,
cﬁﬂsumo de Oura
Energig

Figura 2.3 - Esquema simplificado de um processo de dessalinizagéo.

Uma das classificacdes mais comuns da agua € quanto a quantidade de sais
presentes em sua composicdo. No referido aspecto, o artigo 2° da resolugéo n°® 357
do Conselho Nacional do Meio Ambiente (CONAMA) de 2005 classifica a agua em
trés categorias segundo sua salinidade. A Tabela 2.2 mostra a referida classificagéo,

onde TDS corresponde ao total de sais dissolvidos, em partes por milhao (ppm).
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Tabela 2.2 - Classificagédo da agua segundo a quantidade de sais dissolvidos em sua composicao
(Ministério do Meio Ambiente, 2005).

AGuA SALINIDADE (TDS)
Doce TDS <500 ppm

Salobra 500 ppm < TDS < 30000 ppm
Salina TDS = 30000 ppm

2.4 SISTEMAS DE DESSALINIZACAO

Um sistema completo de dessalinizacéo deve levar em consideracao outros aspectos
além da dessalinizacdo propriamente dita. A sequéncia tipica da cadeia produtiva de
um sistema de dessalinizacdo encontra-se representada na Figura 2.4, servindo de
complementacdo para o esquema resumido fornecido na Figura 2.3. Planejar um
sistema de dessalinizacao consiste em definir o tamanho da planta, sua localizacéo e
0 escopo do projeto e, posteriormente, tracar um roteiro para sua implementacao
(VOUTCHKOV, 2013). Quando da determinacdo da area onde o0 projeto sera
implementado, € importante identificar os tipos de usuéarios da agua dessalinizada a
ser produzida, de modo a atender as demandas desses usuarios ao longo de toda a
vida util do projeto, que normalmente é de 25 a 30 anos (VOUTCHKOV, 2013).

RESIDUOS SALMOURA

ADMISSAQ DO _
i e T PRE-TRATAMENTO EEQEEE.E%’E&@
PROCESSADO

DISTRIBUICAO E o
ARMAZENAMENTO '- POS-TRATAMENTO

Figura 2.4 - Sequéncia tipica da cadeia produtiva de um sistema de dessalinizacao (Public Health And
The Environment World Health Organization, 2007).

2.4.1 Admissao da agua bruta

Toda e qualquer instalacdo de dessalinizacédo requer um sistema de admissao capaz
de fornecer uma quantidade viavel de agua da fonte, que é uma agua em principio

ndo tratada, com uma qualidade razoavelmente consistente e com minimo impacto
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ecoldgico. As caracteristicas do sistema de admissao utilizado afetam uma série de
pardmetros do insumo captado da fonte, e também influenciam nos valores de
desempenho das instalagcbes de tratamento a jusante. O projeto, modelagem,
monitoramento e licenciamento dessa atividade de captacdo, juntos, podem
representar entre 10% a 30% do custo de capital de toda a instalagdao (PUBLIC
HEALTH AND THE ENVIRONMENT WORLD HEALTH ORGANIZATION, 2007). Um
bom projeto de admissédo nédo sé protege 0s equipamentos a jusante e reduz o impacto
ambiental no meio aquatico, mas também melhora o desempenho do processo e
reduz o montante de capital a ser aplicado no sistema de pré-tratamento, além de

reduzir custos operacionais.

Quanto ao local de captacdo da agua bruta, pode-se classificar as instalacdes de
captacdo de duas maneiras: as subsuperficiais e as de entrada aberta (sem existéncia
de pocos). As de entrada aberta, em geral, sGo compostas basicamente por uma
estrutura de entrada constituida de barras grossas, um canal que interliga a estrutura
de entrada com um compartimento de concreto situado em terra, e finas telas situadas
nesse compartimento (WATEREUSE ASSOCIATION, 2011). A situagcao descrita pode
ser observada na Figura 2.5.
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Figura 2.5 - Captacéo de 4gua em mar aberto (Sydney Water apud WateReuse Association, 2011).

As estacOes de captacao subsuperficial normalmente sdo alocadas préximos ao mar,
porém em locais com formacfes rochosas de alta porosidade e transmissibilidade,
como na ilha de Malta e em ilhas caribenhas, é possivel coletar agua do mar de boa
gualidade e em grandes quantidades por meio de pocos de captacéo localizados mais
distantes da costa. Isso permite que 0s pontos de coleta situem-se mais proximos dos

consumidores, 0 que reduz os custos de transporte.

Voutchkov (2013) classifica em quatro os tipos mais comuns de pocos subsuperficiais

para plantas de dessaliniza¢éo. Sao eles:

e Pocos verticais;
e Pocos horizontais direcionalmente perfurados;
e Pocos radiais (ou coletores Ranney);

e Galerias de infiltracao.
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2.4.1.1 Pocos verticais

S&0 os tipos mais comuns de pocos de admissédo subsuperficiais (VOUTCHKOV,
2013). Seus componentes principais séo: tela para revestimento de poco, filtros, selo
de superficie e selo de poco. Esse tipo de poco possui turbobombas verticais ou
submersiveis instaladas. O revestimento do poco pode ser em aco ou em fibra de

vidro. A disposicao basica de seus componentes é mostrada na Figura 2.6.

Intake Well

Figura 2.6 - Captacao via pocos verticais (Voutchkov, 2013).

A tela do poco (well screen), que representa a parte do poco responsavel por admitir
a agua, € uma estrutura em forma de tubo, com sua superficie sendo dotada de
aberturas ranhuradas, como uma peneira, ou perfuradas. A profundidade, diametro,
tamanho das aberturas e comprimento das telas séo critérios chave na elaboragéo do
projeto de um sistema de coleta. Em conjunto, esses fatores, quando selecionados de
maneira adequada, maximizam o rendimento do pocgo, controlam a velocidade de
entrada da agua, além de evitar a entrada excessiva de areia e de outras particulas.
Normalmente coloca-se areia e cascalho entre a parede do pogo e a tela, no intuito
de filtrar e, consequentemente, melhorar a qualidade da agua admitida.



34

A maior planta que utiliza essa categoria de admissdo da agua esta localizada na
regido de Sur, no Sultanato de Oma. Sua capacidade produtiva € de cerca de 80000
metros cubicos por dia. S&o trinta e trés pocos com capacidade de producao entre 70
e 100 litros por segundo, cada um. A profundidade dos pocos varia de 80 a 100
metros, e 0s mesmos sdo equipados com bombas submersiveis feitas em ago inox
(VOUTCHKOV, 2013).

2.4.1.2 Pogos horizontais direcionalmente perfurados

Esse tipo de pocos consiste de uma estrutura com perfuracdes relativamente rasas,
com as telas sendo alocadas em um angulo de 15 a 20° com a superficie horizontal,
adentrando essa superficie em direcdo ao oceano. Utilizada principalmente em
dessalinizacdo de agua oriunda do mar. Uma das maiores plantas que utilizam essa
forma de captacdo de agua salgada encontra-se na Espanha, em Cartagena. Essa

planta produz 65000 metros cubicos de agua doce por dia.

2.4.1.3 Pogos de drenos radiais

Esse tipo de captacdo de aguas subterraneas comecou a ser adaptado em 1934 por
Ranney e Fellmann (VASCONCELOS, 2014). A estrutura é formada por um invélucro
de concreto estabelecido em posicéo vertical que se estende abaixo da superficie do
solo, além de tubulacdes horizontais coletoras de agua salgada, dispostas de maneira
radial, que aumentam a captacao de agua. Essas tubulacbes apresentam telas em
sua superficie lateral, o que auxilia na filtrac&o inicial. O esquema referente a esse

tipo de captacéo encontra-se representado na Figura 2.7.



35

Figura 2.7 - Poco de dreno radial (Voutchkov, 2013).

Na regido Nordeste do Brasil, alguns sistemas de captacdo semelhantes ja foram
construidos, com o emprego de filtros espiralados, instalados a céu aberto e com o
lencol freatico rebaixado (VASCONCELOS, 2014).

Os pocos radiais ndo sao tdo comuns como 0s po¢os verticais. A maior instalacao do
tipo esta situada em Salina Cruz, no México, e consiste em trés pocos projetados para
entregar 14500 metros cubicos de agua do mar por dia. Um dos médulos de captacdo

€ mostrado na Figura 2.8.
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Figura 2.8 - Poco radial em Salina Cruz, México (Voutchkov, 2013).

2.4.1.4 Galerias de infiltracao

Séo sistemas de drenagem de agua que consistem de um leito de filtracdo lenta que
utiliza areia, cascalho e pedras, situados abaixo de um corpo d’agua (que pode ser
um oceano, lago ou rio), cujo esquema encontra-se representado na Figura 2.9. Os
tubos utilizados sdo colocados de maneira equidistante, e sdo perfurados ou dotados
de ranhuras. Tais tubos sé@o responsaveis por transmitir a agua pré-filtrada do leito
para o poco de admissédo, sendo envoltos por cascalho e pedras que podem variar de
tamanho. No poco de admissao, a bomba recebe essa 4gua e a envia para a etapa
seguinte do processo. Esse tipo de sistema é muito utilizado quando os pocos de
admissao horizontais ou verticais convencionais ndo podem ser utilizados devido as
condicBes hidrogeolodgicas desfavoraveis (VOUTCHKOV, 2013).
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Figura 2.9 - Galerias de infiltracdo (Voutchkov, 2013).

A maior usina do mundo com admissao de &gua utilizando galerias de infiltracdo
encontra-se situada em Fukuoka, no Japao, com essa planta estando em operacao
desde 2006. As dimensdes do leito de infiltracdo sdo de 313,6m de comprimento por
64,2m de largura. Coleta-se, nesta planta, 130 mil metros cubicos de agua do mar por
dia (VOUTCHKOV, 2013).

2.4.2 Pré-tratamento

O processo de pré-tratamento melhora a qualidade da agua admitida, assegurando
assim um melhor desempenho e um volume desejavel de producdo de agua
dessalinizada. Quase todos os processos de dessalinizagcdo requerem alguma
espécie de pré-tratamento. O nivel e o tipo de pré-tratamento necessario dependem
basicamente da fonte e da qualidade da agua admitida, bem como do processo de
dessalinizacdo selecionado. A admissédo de uma agua de baixa qualidade pode tornar
o sistema de pré-tratamento uma parte muito significativa da infraestrutura geral da
planta. As influéncias potenciais das operacdes de pré-tratamento sobre a saude
publica e para o0 ambiente estdo associadas com o condicionamento quimico da agua

admitida (aplicacdo de biocidas, coagulantes, floculantes, etc.), além da eliminacédo
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dos residuos gerados ao fim do processo (PUBLIC HEALTH AND THE
ENVIRONMENT WORLD HEALTH ORGANIZATION, 2007).

Nos processos de dessalinizagcdo que envolvem membranas, o pré-tratamento age

com o objetivo de evitar

e Incrustagcdo ou entupimento por particulas inorganicas;

e Acumulacédo gradual de organismos como algas, bactérias, protozoarios, etc.;

e Scaling (formacédo de oOxidos que ocorrem em forma de escamas sobre a
superficie de metais levados a temperaturas elevadas);

¢ Reducao quimica do cloro;

¢ Efeitos de outros constituintes, tais como o 6leo, organismos aquaticos e metais

pesados.

No que concerne aos processos térmicos de dessalinizacdo, protege-se, com 0s

procedimentos adotados, toda a tubulacéo a jusante e os demais equipamentos de

e Corrosao dos componentes da planta, principalmente devido aos gases
dissolvidos;

e Scaling sobre as superficies do trocador de calor, principalmente de sais de
calcio e de magnésio;

e Erosao fisica devido a sélidos em suspensao.

2.4.3 Processos de dessalinizagao

Com base na forma de extrair a &gua doce a partir da agua salgada, os processos de

dessalinizag&o sao classificados conforme segue:

e Processos quimicos;
e Processos com membranas;

e Processos que envolvem destilacao.
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Os processos com membranas e aqueles que envolvem destilagdo sdo 0s processos

mais aplicados comercialmente, embora haja uma gama de processos alternativos.

2.4.4 Processos quimicos

Dentre os processos quimicos, 0 mais reconhecido é o de intercambio iénico. As
resinas de intercambio i6nico quando estdo em contato com uma solucdo aquosa, tém
a capacidade de eliminar seletivamente os ions dissolvidos, mantendo-os

temporalmente unidos em combinacdo quimica, como mostrado na Figura 2.10.

Existem dois tipos de resinas: as anibnicas (que substituem anions de sais da agua
por ions OH", o que é conhecido como permutacdo basica) e as catibnicas (que
substituem cations como o Na* por ions H*, recebendo o nome de permutacao acida).
De acordo com Uche et. al. (2002) apud Santos (2005), esse processo € mais eficiente
quando do tratamento de 4guas com salinidade inferior a 1000 partes por milhdo
(ppm), com o produto final sendo destinado a caldeiras de plantas de poténcia, onde
€ exigido o uso de uma agua pura ou, as vezes, ultrapura, isenta principalmente de
ions CI. Sua faixa de aplicacao € de 1 a 800 ppm (VOUTCHKOV, 2013).

Resina catidnica Resina anidnica

Figura 2.10 - Dessalinizag&o por intercambio idnico.
2.4.5 Processos com membranas
A aplicagcdo de membranas no ramo da dessalinizacao é realizada no intuito de imitar

membranas biologicas, ou seja, membranas celulares, pulmdes, pele, etc. A evolugéo

de tecnologias que se utilizam de membranas tem se pautado na adocdo de
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mecanismos de separagdo cada vez mais refinados. Se, inicialmente, havia apenas
peneiras domésticas com a finalidade de separar graos finos de particulas grossas e
cascas de graos, com o passar do tempo surgiram tecnologias que permitem, por
exemplo, separar determinado elemento em funcdo das diferencas de taxas de

difusdo de varias espécies.

O principal processo de dessalinizacdo com membranas € o de osmose inversa,

seguido do processo de eletrodialise.

2.4.5.1 Osmose inversa

O processo de osmose inversa € utilizado para dessalinizar aguas salobras desde
1972. Entretanto, sua aplicacdo a 4gua do mar veio a acontecer na década seguinte,
em meados dos anos 80 (SANTOS, 2005).

Osmose inversa € uma técnica de desmineralizacdo baseada na utilizacdo de
membranas usada para separar solidos dissolvidos, tais como ions, que se encontram
em solucdo (KUCERA, 2010). As membranas em geral atuam como barreiras de
permeabilidade seletiva, com essas barreiras permitindo a passagem de algumas

espécies através de si, com a retencao de outras.

Mais detalhes a respeito da evolugcéo dessa tecnologia de dessalinizacdo, bem como
de seus componentes, podem ser encontrados em trabalho de Kucera (2010), desde
as demonstracdes realizadas por Reid e Breton, da Universidade da Florida, em 1972,
a respeito da capacidade de retencao de sais de um filme de acetato de celulose (que
apresentou uma retencéo de cerca de 96% de ions cloreto) até o desenvolvimento de
compositos em escala nanométrica pela University of California, Los Angeles (UCLA),
em 2006.

Como o nome sugere, a 0smose inversa ocorre de maneira contraria ao conceito de
osmose. Na osmose convencional, uma solugdo menos concentrada possui uma
tendéncia natural em migrar para uma solugdo com uma concentracao mais elevada.

A titulo de exemplo, um recipiente contendo agua com uma baixa concentracédo de
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sais é separado de outro recipiente, onde este, por sua vez, é dotado de agua com
uma concentracdo de sais elevada. Considerando que sejam separados por uma
membrana semipermeavel, com o passar do tempo a agua com menor concentracao
tende a migrar em direcdo ao recipiente com agua mais concentrada, de modo a

igualar as concentragoes.

No caso da osmose inversa, o processo nao € natural, havendo a necessidade de
aplicacao de energia a solucdo mais concentrada. Essa energia, atuando em forma
de presséao (pressado essa maior que a pressdo osmotica), portanto, é a forca motriz
que faz com que a agua mais concentrada atravesse a membrana semipermedvel,
indo para o outro lado do recipiente com uma concentracao reduzida, uma vez que a
membrana semipermedvel impede a passagem de parte dos sais contidos

inicialmente. A diferenca entre ambos os tipos de osmose € mostrada na Figura 2.11.

[[] AGUA MAIS CONCENTRADA [C] AGUA MAIS CONCENTRADA
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Figura 2.11 - Diferencga entre a osmose convencional e a osmose inversa.

Embora a explicacdo da Figura 2.11 seja didatica, no processo de osmose inversa o
escoamento do fluido a ser dessalinizado ndo ocorre de maneira perpendicular a
membrana semipermeavel, e sim paralelamente a esse elemento. Desta forma,
apenas parte da agua salgada que entra no sistema ultrapassa a membrana, e 0s sais

gue nao atravessam nao ficam ali retidos, e sim sao carregados pela salmoura.

As pressfes de operacdo costumam ser elevadas, de modo que, em alguns casos,

existe a possibilidade de utilizar turbinas hidraulicas no sistema, reduzindo o consumo
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de eletricidade. O funcionamento bésico do processo de osmose inversa com
recuperacéao de energia pode ser visto na Figura 2.12. Ainda, o0 processo pode ocorrer
para concentracdes que variam entre 50 e 46000 ppm (VOUTCHKOQV, 2013).

Membrana Modulo de Osmose Inversa
Semipermeavel

SO U At A S AR T SO

-__‘ Bomba Turbina

Motor Elétrico |
Salmoura 4—’
Agua ‘
Bruta =~

Pré-tratamento

Agua Doce <

Figura 2.12 - Processo de osmose inversa com recuperacao de energia (Santos, 2005).

Na Regido Nordeste do Brasil, o processo de osmose inversa tem sido o método
predominante empregado para dessalinizacdo, o que pode ser justificado pela
simplicidade do sistema, baixos custos de instalacdo e operacdo, capacidade de
trabalhar com volumes baixos e moderados de agua bruta, alta qualidade da agua

tratada, dentre outros.

2.4.5.2 Eletrodialise

No processo de eletrodidlise, a dessalinizagdo é assegurada por uma alternéancia de
membranas cationicas (permeaveis aos cations) e anionicas (permeaveis aos anions),
com essas membranas sendo instaladas entre dois eletrodos com cargas opostas,
conforme exposto na Figura 2.13. Uma vez que 0s sais contidos na agua consistem
em ions positivos e negativos, os eletrodos tendem a atrair, cada um, as cargas de
sinais opostos. Entretanto, as referidas membranas seletivas ndo permitem que ocorra
esse encontro, retendo, dessa maneira, ions positivos e negativos em uma camada

(formando a salmoura), enquanto outra camada de agua fica praticamente livre de
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sais, e assim sucessivamente. Sua faixa de operacdo € de 200 a 3000 ppm
(VOUTCHKOV, 2013).

ENTRADA DE
AGUA DO MAR

ANODO CATODO
(POLO NEGATIVO) O _@) (POLO POSITIVO)

[ ELETRODO

SALMOURA

E=3] Membranas permeaveis aos ions positivos
E==5] Membranas permeaveis aos fons negativos

Figura 2.13 - Processo de eletrodialise.

2.4.6 Processos que envolvem destilacdo ou congelamento

Congelar a 4gua salgada consiste em retirar calor da mesma, com a consequente
reducdo de temperatura. Como se trata de uma mistura, cada elemento componente
apresenta um ponto de fusdo também diferente. Assim, ao atingir a temperatura de
fusdo, a 4gua deixa de ser liquida e adquire estado soélido, e os sais antes presentes
sdo “empurrados” para fora da dgua a medida que essa agua se solidifica, situando-
se, ao fim, na superficie do gelo. Tal processo encontra dificuldades de aplicacdo em
escala industrial, uma vez que manter as baixas temperaturas para grandes volumes

de agua exige um grande sistema de isolamento térmico.
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Jé a destilagdo em si é uma tecnologia de separa¢do muito antiga, embora atualmente
seja reconhecida como a técnica de separa¢do mais importante da industria, sendo

muito eficiente em separacdes que exigem elevada pureza.

Todos os processos que envolvem destilacdo partem do principio de que uma mistura
€ composta por dois ou mais elementos que possuem diferentes pontos de ebuligc&o.
Fornecendo-se energia para essa mistura (energia térmica, energia elétrica e, em
alguns casos, uma unido entre ambas), o elemento que possui o0 menor ponto de
ebulicdo sofre uma mudanca de fase, tornando-se vapor, enquanto os demais
elementos (cujos pontos de ebulicdo sdo mais elevados) permanecem em seus
estados iniciais. Para o caso da agua salgada (mistura entre agua e varios sais), parte
da 4gua atinge o estado de vapor, ao passo que outra parte da agua mantém-se no

estado liquido juntamente com os sais dissolvidos, formando salmoura.

Os processos que envolvem destilacdo sao abaixo listados:

Destilac&o solar;

e Compressédo mecanica de vapor;

e Evaporacao multietapa por efeito flash (MSF);
e Destilacdo a multiplos efeitos (MED);

e Destilacdo com membranas.

2.4.6.1 Destilacéo solar

A utilizacdo do sol como fonte de energia para um processo de dessaliniza¢do pode
ocorrer de forma direta ou indireta. Como exemplos de sistemas diretos tem-se 0s
destiladores solares. Os destiladores solares consistem de recipientes normalmente
pintados em preto fosco, com largura maior que profundidade, cheios com agua
salgada (salobra ou salina) e cobertos com vidros inclinados, que facilitam a
transmissao de radiacao solar para dentro do sistema e favorecem o processo de
condensacao (SHARON e REDDY, 2015). A radiagdo solar que entra no recipiente
aquece o forro enegrecido que, por sua vez, aquece a agua, causando evaporacao.

Devido a diferenca de temperatura e de pressao parcial, o vapor d’agua formado é
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condensado ao entrar em contato com a cobertura de vidro e, como tal cobertura é
instalada de maneira inclinada, o condensado escoa em dire¢cdo as calhas de
recolhimento de agua doce. De acordo com Qiblawey e Banat (2008) apud Sharon e
Reddy (2015), a agua produzida apresenta alta qualidade, do ponto de vista da
guantidade de sais presentes, entretanto em baixas quantidades, que variam entre 2
e 3 litros por dia, para cada metro quadrado. Além dos destiladores solares, que
compdem a principal categoria da destilacdo solar direta, h4 também as chaminés
solares e o processo que se utiliza de uma inducdo de sucessivos ciclos de
umidificacdo e desumidificacdo do ar, tal como ocorre no processo de formacéo de
chuvas em meio aos oceanos. Um esquema representando um destilador solar em

seus componentes basicos € mostrado na Figura 2.14.

Radiagao

Solar

Tanque
de agua
do mar
Tanque Recipiente
de agua
Ao Tanque de
salmoura

Figura 2.14 - Destilagéo solar.

Sharon e Reddy (2015) apresentam a energia solar atuando de maneira direta na
dessalinizacdo, ou integrada a outros processos, em uma revisdo detalhada acerca
dessas metodologias. No Brasil, Marinho et. al. (2012) realizaram o estudo de
viabilidade técnica de um destilador solar no processo de dessalinizacdo de agua para
consumo humano, composto por um coletor solar utilizado para aguecimento de agua
salina, e os volumes de producao obtidos sdo suficientes para atender as demandas

de agua destinada ao consumo direto de uma familia na zona rural.
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2.4.6.2 Compressao mecanica de vapor (MVC)

Em se tratando de processos dotados de um Unico estagio, o sistema MVC é o mais
atraente (EL-DESSOUKY e ETTOUNEY, 2002), sendo compacto, além de nao
requerer fonte externa de energia térmica. Exige-se 0 uso de energia elétrica para o
acionamento do compressor, sendo adequado, portanto, para locais remotos, porém
dotados de rede elétrica. Outras vantagens listadas por El-Dessouky e Ettouney
(2002) sédo os custos de investimento moderados, comprovada confiabilidade
industrial para operar em longa vida, exigéncia de sistema de pré-tratamento simples,

baixissima ocorréncia de scaling, dentre outros.

Admite-se a 4gua salgada (dgua bruta) no evaporador-condensador. Ali, h4A uma troca
de calor: essa agua salgada recebe o calor latente de condensacao do vapor contido
no interior da tubulacdo, ganhando temperatura e, em seguida, mudando para o
estado de vapor, para entdo ser admitida no compressor que, por sua vez, é acionado
por um motor elétrico. No compressor, esse vapor é comprimido, ganhando energia,
e é essa energia inserida no vapor que torna possivel a continuidade desse ciclo,

como pode ser visto na Figura 2.15.

Vapor
Evaporador-Condensador
-= - - - < Agua salgada
AN Y -"'I | \ fl [~
— * . ‘
Compressor e Agia doce

e Salmoura

Figura 2.15 - Compressdo mecénica de vapor.
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2.4.6.3 Evaporacdo multietapa por efeito flash (MSF)

O processo MSF (Multi Stage Flash) € predominantemente na forma de calor, com
esse calor sendo trazido normalmente por vapor d’agua. Todavia, utiliza-se também
de energia elétrica, embora em menor escala. O consumo elétrico é destinado apenas
para o acionamento das varias bombas que compdem o processo, além de outros
equipamentos auxiliares. A representacdo simples de uma unidade MSF pode ser
visualizada na Figura 2.16.

Primeiramente, a agua bruta chega preaquecida a secdo de aquecimento, também
conhecida como aquecedor de salmoura (do inglés, brine heater). A evaporacao por
efeito flash acontece quando essa agua bruta, apés receber calor no aquecedor de
salmoura, encontra uma camara onde ha uma pressao menor, devido a inducéo de
“vacuo” naquele local. Voutchkov (2013) afirma que a 4gua a ser dessalinizada deve
deixar o aquecedor de salmoura e encontrar a primeira camara a uma temperatura
situada entre 90 e 115 °C. Essa temperatura é conhecida como Top Brine
Temperature (TBT). Entéo, devido a essa diferenca de pressdo, uma parte da agua
evapora instantaneamente, dai o termo flash. Apds a condensacdo do vapor, essa
agua doce € inserida em bandejas coletoras, com essas bandejas presentes em todos

0s estagios de destilagéo.

Vacus Vicua Vicus

B 4 5

F 1

]

R —a— Agua do mar
Bandeja Coletora

| = LA —_
t/’/ _t/ _t—p— Agua doce

Vapor -p—st

Condensado ==
Aquecedor

de salmoura

= —p— Salmoura

Estagio de Estagio de
alta pressao baixa pressio

Figura 2.16 - Evaporacé@o multietapa por efeito flash.
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El-Dessouky e Ettouney (2002) classificam os processos de dessalinizacédo via MSF

em varias classes, conforme arranjo e grau de complexidade. S&o eles:

e Single Stage Flashing: processo de separacao é efetuado em uma Unica etapa.
E composto basicamente por aquecedor de salmoura, uma camara flash com
tubos condensadores/pré-aquecedores e bandejas coletoras;

e Once Through MSF: seu objetivo € melhorar a razdo de desempenho do
processo, o que é possivel por meio do aumento do niumero de estagios;

e Brine Mixing MSF: ocorre recirculacdo de salmoura. Esse fator contribui em
alguns aspectos, como na reduc¢éo do volume da 4gua admitida e reducédo na
guantidade de vapor necessaria para a evaporacéao, o que, por consequéncia,
reduz o consumo de aditivos quimicos, além de reduzir o tamanho dos
equipamentos destinados ao pré-tratamento da agua admitida;

e MSF with Brine Recirculation and a Heat Rejection Section: para esse caso, é
adicionada uma secao de rejeicdo de calor, de modo a eliminar o excesso de
calor que foi adicionado no sistema, na parte do aquecedor de salmoura. Essa
melhoria também contribui para a reducao do sistema de pré-tratamento da
agua admitida;

e Conventional MSF: unidade MSF convencional, dotada de vinte estagios de

recuperacédo de calor e trés estagios de rejeicao de calor.

Um exemplo de sistema MSF completo € mostrado na Figura 2.17. Tal sistema foi
inicialmente apresentado e estudado por Kahraman e Cengel (SHARQAWY et. al.,
2011). No caso, realizou-se uma analise exergética da planta, de modo a quantificar

em cada equipamento a exergia destruida.



i 46500 ppm Vacuum A6500 ppm 46500 ppm
Hcsat Fluid 2307 kg/s A B0S kg/s 1580kg/s
( Steam ) P.=115 kPa Ps=115 kPa P, ~101.325 kPa
T=3163K T=3163K T=308K
Msg kl;l;'m Seawater
5 Dischar,
3493 kg/s R 3 P=7.96 kPa peharge
P,,=97 4 kPa 61828 ppm Vacuum Throttling T=3163K
T,=3719K 3621 kgfs Heat valve 46500 A6500 ppm
v P635kPa reject o b 2307 kgfs
. - T=358 K Section 4 239Tkals P =101.325 kPa
Brine 1 Pi=168 kPa T\=308 K "
Heater 9] 0 Ta-fl{ﬂ K
—n" 11ttt = U
™ I I I I T ] I “1 - Seawater
N >———>—>—>—>— -»> —‘
10 — Sul‘u_r.iun Tank
64828 ppm I < =
3621 :;5 Heat Recovery section 0 ppm
3493 Kg/s Pi—=633 kPa ) ??;2;;8:; -‘;}
P,;=97.4 kPa Typ=3638K To3l44K
Te=3719K . T=314
= AARIE ppm = 0 ppm 0 ppm
Ra 3621 kg/s 5 272 kgls 2712 L‘,g;’s
12 P—635kPa 8 ’ P,.~578 kPa Plﬁ.m]ia%s;l""
i T.—245K 1=
Condensat 7 6
64528 ppm T0093 ppm| 13 16
3621 kgfs 536 kg/s 5 ‘l 'l
P+=7.96 kPa P:=7.96 kPa Product Water
T=3163K Te=3163 K
14 15
ﬂ g 70093 ppm Brine
336 K.gl'rS TO0o3 pPpm
P.=292 kPa 336 ke/s
T.=316.3K P,,—101.325kPa
T,.~308K

Figura 2.17 - Unidade MSF estudada por Kahraman e Cengel (Sharqawy et. al., 2011).
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2.4.6.4 Destilacdo a multiplos efeitos (MED)

Tal como a evaporacdo multietapa por efeito flash, a destilacdo a multiplos efeitos
(Multiple Effect Distillation) também se utiliza da criacdo de pressfes “negativas” para
a ocorréncia de evaporacao. A Figura 2.18 mostra um esquema simplificado dessa

tecnologia de dessalinizagéo.

O vapor produzido no interior de uma célula ascende e € direcionado a proxima célula,
onde servira de fonte de calor para a evaporacdo da agua bruta ali contida, e assim
sucessivamente. Como o vapor produzido por uma célula serve como fonte de calor
para um processo de evaporacao, esse vapor ao fim do processo sofre condensagao.

Por fim, os fluxos de agua pura se unem. Esse processo pode ser subdividido em
e MED com termocompresséao de vapor;

e MED com compressédo mecanica de vapor;

e MED com bomba de calor por absorcao.

Vacuo

I° Efeito 2° Efeito 3° Efeito

Condensador

Vapor

Condensado

—Salmoura

Agua Doce +—— )
Agua Bruta

Figura 2.18 - Processo de destilagdo a multiplos efeitos (MED) (Santos, 2005).
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2.4.7 Destinacao da salmoura

Muitas vezes, a salmoura formada nos processos de dessalinizacdo é lancada
diretamente ao mar. Isso ocorre porque normalmente trata-se de mar aberto,
consequentemente a capacidade de rejeito € consideravel. A erva-sal (cujo nome
cientifico é Atriplex hummularia) € uma planta com alta capacidade de acumular
quantidades significativas de sais em seus tecidos, além de suportar altas quantidades
de sais também do complexo solo-agua. Porto, Amorim e Araudjo (2000) estudaram as
potencialidades dessa planta irrigada com rejeitos da dessalinizacéo de agua salobra
no semiarido brasileiro como alternativa de reutilizagdo. Também ha estudos no
sentido de verificar a potencialidade do uso de salmoura na criagdo de animais

marinhos, tais como camardes e tilapias.

2.4.8 Pos-tratamento

O produto da dessalinizacdo (dgua doce) € caracteristicamente pobre em minerais,
além de possuir baixa alcalinidade e pH. Logo, essa agua precisa ser condicionada
antes da distribuicdo final e uso. Tipicamente, o pés-tratamento da agua produzida

inclui 0s seguintes processos:

e Estabilizacédo através da adi¢cdo de carbonato;

e Inibigcdo de corroséo;

e Remineralizacdo por mistura com uma agua rica em recursos minerais;
e Desinfeccao;

e Remocéo de compostos como silica, boro, etc.

2.5 COGERACAO

Segundo o Dicionario de Terminologia Energética (2001) apud Barja (2006), o
conceito de cogeracao envolve a producéo simultanea e sequencial de duas utilidades
— calor de processo e poténcia mecanica e/ou elétrica - a partir da energia

disponibilizada por um ou mais combustiveis. Importante salientar que o(s) mesmo(s)
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combustivel(eis) serve(m) como fonte(s) primaria(s) para a obtencédo de duas formas
distintas de energia.

A cogeracdo € encontrada com frequéncia em industrias siderurgicas, de papel e
celulose, no setor sucroalcooleiro, plantas duais, além de hospitais, centros
comerciais, dentre outros. A possibilidade de se produzir energia a partir de variadas
classes de combustivel faz da cogeracao uma alternativa energética valiosa, haja vista
gue a energia oriunda da mesma provoca menor impacto ambiental quando de sua
geracdo. Isso torna o0s sistemas nos quais a cogeracdo se faz presente menos
vulneraveis, haja vista a instabilidade de oferta e precos de certos combustiveis. A
cogeracdo também € capaz de oferecer condicbes para que certa planta seja
autossuficiente (ou quase) no que diz respeito a autonomia de funcionamento, muitas
vezes sem necessidade de compra deste insumo das concessionarias, aumentando,

portanto, a oferta de energia.

Um exemplo de cogeracédo é fornecido por Lora e Nascimento (2004): uma central
termelétrica, ainda que sejam adotados na mesma 0s equipamentos mais eficientes,
converte, no maximo, a metade do calor que foi gerado a partir da queima do
combustivel em energia elétrica. Nesses casos, a implementacao de cogeracao tem
como objetivo aplicar o fluxo de calor, que antes era levado pela 4gua de resfriamento
dos condensadores ou para a atmosfera (por meio de torres de resfriamento), em
algum processo industrial que demande quantidades de calor em niveis de
temperatura ndo muito elevados. Esta é uma forma de se obter energia elétrica e calor
de processo sem a necessidade da existéncia de plantas distintas para a producao de

cada um desses elementos individualmente.

Normalmente a cogeracédo é classificada de acordo com a sequéncia relativa da
geracdo de energia. Tem-se uma cogeracao do tipo Topping quando a producéo de
trabalho ocorre anteriormente ao fornecimento de calor util. Ja a cogeracéo do tipo
Bottoming ocorre quando a geracao de energia elétrica € precedida do fornecimento
de calor util. Na Figura 2.19 observa-se um esquematico acerca da cogeracao do tipo
Topping, onde, por exemplo, sdo realizadas extracdes na turbina, extracdes estas
concebidas para enviar vapor a temperaturas relativamente elevadas a determinado

processo. Isto pode também ser com o vapor de exaustdo de turbinas de



53

contrapressao, ou ainda gases de exaustdo de maquinas de combustdo interna e

agua quente do resfriamento dos motores alternativos de combustéo interna.

Combustivel Gases Perdas
-m - . am
ou vapor

Energia Calor
Eletromecanica util

Figura 2.19 - Cogeracédo Topping (Nogueira apud Barja, 2006).

Através da Figura 2.20 é explicada de modo sucinto a cogeracao do tipo Bottoming,
onde se faz uso dos gases de exaustdo ou vapor para a geracdo de energia
eletromecanica ap0s aproveitar a energia primaria para o fornecimento de calor util.

Este tipo de cogeracao € menos usual que a cogeracdo do tipo Topping.

Combustivel Gases Perdas
- m - . - -
ou vapor

Calor Energia
util Eletromecanica

Figura 2.20 - Cogeracao Bottoming (Nogueira apud Barja, 2006).

2.5.1 A cogeracéao no Brasil

Em junho de 2001, o governo federal se viu obrigado a implantar um austero programa
de racionamento para evitar um colapso na oferta de energia elétrica em grande parte
do territério nacional. Tanto pela intensidade quanto pela abrangéncia, o racionamento
de 2001 foi o maior da historia do pais. A origem da crise energética do referido

periodo remonta principalmente a dois fatores de suma importancia:
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e Condicdes hidrologicas bastante desfavoraveis nas regibes Sudeste e
principalmente no Nordeste;

e Insuficiéncia de investimentos em geracao e transmissao.

Como resultado, o sistema interligado teve seus principais reservatorios severamente
esvaziados. Através de medidas drésticas, o governo determinou uma reducdo
compulséria de 20% do consumo de eletricidade para impedir o completo
esvaziamento dos reservatoérios. O racionamento atingiu as regiées Sudeste, Centro-
Oeste e Nordeste e parte da regido Norte, e teve duragao de oito meses, com fim no
més de fevereiro de 2002.

Aliada ao problema energético enfrentado no inicio do século XXI, também ha a
problematica do aumento do consumo de energia elétrica ligado ao novo padréo de
desenvolvimento econdmico-social que tem como objetivo diminuir as disparidades na
distribuicdo da renda. Essa politica adotada pelos ultimos governos tende a fortalecer
o poderio econdmico das classes antes desfavorecidas, fornecendo condicdes para o
aumento do consumo e aquisicdo de novos bens, dentre os quais se encontram
inclusos os aparelhos que necessitam de energia elétrica para seu funcionamento,
como chuveiros elétricos e aparelhos de ar condicionado. As industrias de bens de
consumo duraveis aumentam cada vez mais sua demanda por eletricidade para que
seja possivel atender uma maior quantidade de consumidores, exigindo uma

guantidade de energia cada vez maior.

Nesse contexto, o papel da cogeragao torna-se crucial. Ao serem utilizadas grandes
qguantidades de plantas de cogeragdao, maior a probabilidade dessas plantas nao
necessitarem de comprar energia elétrica das concessionarias e, visto que grandes
indUstrias sdo responsaveis por consumirem quantidades enormes de energia,
entende-se que havera um aumento na oferta de energia para uso comercial e

doméstico.
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2.5.2 Cogeracao com turbinas a vapor

A geracgdo combinada de calor e eletricidade pode ser obtida por meio de:

e Motores de combustéo interna;
e Turbinas a vapor;
e Turbinas a gas;

¢ Ciclo Combinado (turbina a gas e turbina a vapor).

Lora e Nascimento (2004) descrevem de modo geral o funcionamento de uma turbina

inserida em uma planta de cogeracao:

O acionamento da turbina se produz pela expansao do vapor de alta presséo
procedente de uma caldeira convencional. Esta expansédo se realiza nos
bocais fixos e nas palhetas méveis, montados nos rotores, em um ou mais
estagios, onde a energia contida no vapor se transforma primeiro em energia
cinética e, em seguida, em energia mecanica, impulsionando as palhetas.
(LORA e NASCIMENTO, 2004)

A titulo de exemplo, sdo tomadas duas instalagdes, onde a primeira opera com 0

intuito de somente gerar energia elétrica, e a segunda, por sua vez, € uma planta de

cogeracao. Essas instalacdes estao representadas na Figura 2.21.

Vapor Vapor

Caldeira Trabalho Caldeira Trabalho

Combuslivel Combuslivel

I__@

& Condensador & Condensador

Retomno do Processo
[ z

Figura 2.21 - Esquema de uma turbina a vapor operando sem cogeracao e outra em um sistema de
cogeracao (Lora e Nascimento, 2004).
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Para uma mesma quantidade de combustivel inserida em cada um dos sistemas, a
planta sem cogeracdo possui eficiéncia elétrica de 28%, resultando em um montante
de perdas da ordem de 72%. Em contrapartida, a planta de cogeracéo, por meio do
vapor de escape da turbina, atinge um valor de eficiéncia elétrica mais reduzido, sendo
este de 20%, porém as perdas totais sdo reduzidas a 18%, tendo em vista que o vapor
de escape agora é utilizado em um processo industrial, 0 que totaliza uma eficiéncia
global de 82% (LORA; NASCIMENTO, 2004). Esses valores séo melhores ilustrados

através da Figura 2.22.

100% 100%

Energia do Energia do

combustivel combustivel
/Outras perdos 3% /Outros perdas 3%
—Perdas elétricas 2% —Perdas elétricas 2%
\Perdos no caldeira 13% \Perdc:s na caldeira 13%
\F’erdos no sistema de

. 6 d fri nto H54%

Eletricidode 28% o9u0 g resirome Fletricidade 28%  Energia térmica 54%

Figura 2.22 - Balango térmico de uma turbina a vapor operando sem cogeragao e outra em um
sistema de cogeracgédo industrial (Lora e Nascimento, 2004).

Comparada a turbina a gés, a turbina a vapor é mais simples. Entretanto, o uso de
turbinas a vapor implica no uso de componentes como caldeira, trocadores de calor,
bombas, condensador, desaeradores, etc., o que torna a instalacdo em si mais
complexa. Mas ha de se considerar que a tecnologia utilizada na concepcéo das
turbinas a vapor € mais conhecida e bem dominada, particularmente na faixa de

poténcia correspondente aos sistemas de cogeracao (LORA e NASCIMENTO, 2004).

Uma outra vantagem da cogeragdo a vapor é a possibilidade de se usar quaisquer
combustiveis, que podem ser residuos industriais ou combustiveis de natureza mais
nobre. Ainda, o vapor costuma ser amplamente utilizado como veiculo de
aguecimento de uma variada quantidade de processos industriais (LORA e
NASCIMENTO, 2004).
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2.6 PLANTAS DUAIS

Define-se uma planta dual como sendo um sistema projetado com o objetivo de
produzir &gua e eletricidade de maneira combinada. N&o h& a distin¢gao entre produto
e subproduto, com ambos o0s recursos sendo considerados produtos (SANTOS,
2005).

No caso das plantas duais, queima-se o combustivel (em geral gas natural) na
caldeira, com a finalidade de produzir vapor superaqguecido a uma pressao elevada.
Esse vapor é utilizado para alimentar uma turbina e, quando de sua expansao, gera-
se energia elétrica. Parte do vapor produzido € enderecado a um processo de
dessalinizacdo térmica. Tal processo pode ser o MSF ou aqueles que se utilizam da
tecnologia MED. Esse arranjo de cogeracao pode utilizar turbinas de contrapresséo
ou turbinas de condensacéo com extracdo(des), com o vapor sempre sendo fornecido
ao processo de dessalinizagdo a uma pressdo abaixo de 3 bar (AL-MUTAZ e AL-
NAMLAH, 2004). Em se utilizando turbina de contrapressao (turbinas cujo vapor, apos
expansao, possui pressao maior que a pressdo atmosférica), a planta dual néo

apresenta condensador.

Para uma producao de vapor fixa por parte da caldeira, uma planta dual dotada de
turbinas de condensacéo com extracao em geral produze mais poténcia que aquelas
gue possuem apenas turbinas de contrapressdo, embora a capacidade de producao
de agua dessalinizada sofra uma reducéo de cerca de 40% em seu valor, uma vez
que parte do vapor precisa ser direcionada as turbinas de baixa para que seja mantido
o ciclo (EL-NASHAR, 2001).

Associar as producdes de agua e eletricidade acarreta em aumento de eficiéncia, no
que tange ao aproveitamento do combustivel utilizado: se, em muitas situacoes,
gueima-se combustivel apenas para gerar eletricidade, no caso das plantas duais
parte da energia que antes era perdida agora é aproveitada no intuito de obter outro
produto. Ainda, a eletricidade produzida também ¢é utilizada como energia para o
funcionamento de equipamentos auxiliares do sistema de dessalinizagdo, com

bombas, sistema de vacuo, etc. Em regibes como o Oriente Médio, onde ha
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abundancia de combustivel fossil, utiliza-se sistemas de dessalinizacdo térmica em

grande escala, associados a geracao de eletricidade.

Em alguns casos, a eletricidade produzida na cogeracao pode ser também utilizada

como for¢ca motriz de algum processo de dessalinizacdo elétrica, como osmose

inversa, eletrodidlise ou compressdao mecéanica de vapor. Tais sistemas, com

producdo de eletricidade e agua dessalinizada (esta, em duas frentes), sdo

conhecidos como sistemas hibridos, e encontram uma série de vantagens, quando de

sua utilizacao, as quais foram listadas por Santos (2005):

Uma planta dual que usa a cogeragédo, operando em sua plena carga
caracteristica, por si s0, j apresenta a vantagem de gerar eletricidade a um
custo energético menor que uma central termelétrica convencional e produzir
agua dessalinizada mais barata do que se fosse produzida separadamente
usando o mesmo processo de dessalinizacao térmica. Num sistema hibrido
a eletricidade mais barata gerada na unidade de cogeracdo pode ser
aproveitada para produzir 4gua dessalinizada na unidade de dessalinizacédo
elétrica a custos energéticos ainda menores que a produzida na propria
planta dual usando simplesmente a cogeracdo, o que resulta num menor
custo energético médio da agua dessalinizada. Em caso de aumento da
demanda de agua dessalinizada o sistema hibrido pode ser a solucao
(SANTOS, 2005).

Um esquema simplificado de um processo hibrido € mostrado na Figura 2.23.

Combustivel

de Cogeracéao

Unidade Eletricidade

» Poténcia elétrica

y ¥
Unidade de Unidade de
Dessalinizacao Dessalinizagao
Térmica Elétrica

2 4 » Agua doce

Figura 2.23 - Sistema hibrido de producéo de agua e eletricidade.
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A maior planta de dessalinizacédo hibrida (que associa tecnologias de dessalinizacdo
térmica e elétrica a fim de produzir agua doce e eletricidade) do mundo encontra-se
no centro industrial Ras Al Khair, na Arabia Saudita. Essa planta comecou a ser
construida em 2011, com o comissionamento sendo feito em abril de 2014. A
instalacao utiliza-se das tecnologias de dessalinizacdo MSF e osmose inversa, e tem
capacidade para produzir 228 milhdes de galdes imperiais por dia, 0 que equivale a

cerca de 728 milhdes de litros, a cada 24 horas.

Os sistemas de cogeracado que se utilizam de turbinas a vapor tém a vantagem de, na
caldeira, poder ser queimado praticamente qualquer tipo de combustivel, ao passo em
que ha restricdes de combustivel para os sistemas dotados de motores de combustao

interna ou de turbinas a gas.
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CAPITULO 3

METODOLOGIAS TERMOECONOMICAS

Em linhas gerais, as metodologias termoecondémicas, com 0 passar dos anos,
adquiriram caracteristicas que as permitem ser divididas em trés vertentes, onde a
primeira delas dedica-se exclusivamente a alocacdo de custos, ao passo que a
segunda tem como foco a otimizac&o, enquanto a terceira destina-se ao diagnaostico.
Um esquema com a divisdo das metodologias em categorias € mostrado na Figura
3.1

. Angli .
Otlmizagao Ter 3 Funciong
moeconﬁmi(;a

Anjlise Funcional de
Engenhaﬁa

N Exergoec()noml.a

Teorig do Custo
Exergético

Termo
€Conom;
ia A|0cac§0 de Cust
0s

Diagngstic,

Figura 3.1 - Divisdo das metodologias termoeconémicas com base em seus focos.

3.1 CONCEITOS E DEFINICOES
3.1.1 Custo, insumo e produto

O custo de um fluxo pode ser definido como a quantidade de recursos a serem
empregados em um processo, objetivando sua producdo (SANTOS, 2009), e sua
quantificacdo ndo necessariamente deve ser dada em base monetéria, podendo ser
fornecida também em base exergética. Ou seja, custo monetario reflete a quantidade
de recursos monetarios a serem empregados na producdo de um fluxo, enquanto

custo exergético mostra a quantidade de recursos exergéticos necessarios para
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produzirem o mesmo fluxo. Duas maneiras distintas de tratar uma mesma situagéo.

Neste trabalho, utiliza-se como base de valorizacdo o0s custos exergéticos.

Nem todos 0s recursos incorporados a um processo sao convertidos integralmente no
fluxo de saida, dado que todo processo real é dotado de irreversibilidades. Sendo
assim, a aplicacdo de técnicas baseadas na Primeira e Segunda Leis da
Termodinamica, com balancos de custos aplicados em cada componente da planta
estudada auxilia no reconhecimento dos equipamentos que gerar irreversibilidades,

em maior ou menor grau (KOTAS, 1995).

A termoeconomia define o custo exergético unitario (ki) de um fluxo interno de exergia
(Ei) como a quantidade de exergia externa (normalmente exergia oriunda de um
combustivel) que precisa ser atribuida ao sistema térmico considerado para produzir
uma unidade do referido fluxo. A equacédo 3.1 representa a relacdo matematica entre

0 custo exergeético total (Ki) e o custo exergético unitario (ki):
Ki = ki'Ei (31)

Para o célculo do custo exergético unitario dos fluxos internos, basta ignorar o fluxo
financeiro externo que representa os gastos devido ao investimento, operagao e
manutencdo. Além disso, assume-se que o0 custo exergético unitario do combustivel

utilizado pela planta € igual a unidade, o que pode ser visto na equacéao 3.2.

z ki E; =0 (3.2)

3.1.2 Estrutura produtiva e diagrama produtivo

A utilizacdo de algumas metodologias termoecon6micas exige que, além da estrutura
fisica da planta, seja conhecida a estrutura produtiva ou o diagrama produtivo do
sistema, de forma que o processo de formacéo de custos ao longo da instalacdo possa
ser esclarecido. O nivel de detalhamento para cada equipamento, em relacdo a
formacdo de custos, é definido conforme informacdes disponiveis e objetivo do

analista. Para Uche (2000), a quantificagcdo dos custos dos fluxos principais do sistema
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térmico € possivel a partir da definicdo de um modelo termoeconémico que permita

considerar a finalidade produtiva dos subsistemas que compdem o todo.

Santos (2009) afirma que as estruturas produtivas definidas por cada uma das
metodologias termoecondmicas diferem-se com base nos tipos de fluxos empregados
e do direcionamento dado para a elaboracao do equacionamento dos modelos.

Algumas metodologias representam a estrutura produtiva em formato de tabelas, onde
essas tabelas especificam os produtos e insumos de cada equipamento, enquanto
outras utilizam-se de recursos graficos para a identificacdo de unidades produtivas.
No primeiro caso, tém-se como exemplo algumas metodologias que se baseiam na
exergia total dos fluxos fisicos, tais como a TCE, AVCO e LIFO. Embora as
metodologias citadas direcionem suas equacdes de custo para o célculo dos fluxos
fisicos, elas necessitam da definicdo da estrutura produtiva da planta, com isso sendo
feito em forma de tabelas, mostrando de maneira clara os produtos e insumos relativos
a cada subsistema considerado. Para exemplificar, toma-se como exemplo um ciclo
Brayton regenerativo de cogeracao, representado na Figura 3.2, que consiste de uma
turbina a gas, compressor de ar, camara de combustdo, regenerador e caldeira
recuperativa, produzindo uma poténcia liquida P, com um consumo Q. de
combustivel. Quanto as equacdes auxiliares, as mesmas sao formuladas tendo como

referéncia a estrutura produtiva definida para a planta.

L

E « A - Compressor de ar
7 & 5 Qc B - Regenerador
B f.l’\ C - Camara de combustao

, ;G . | D - Turbina a gas

- / E - Caldeira recuperativa
2 Pc o IR

A j D >

--___f.-" .H-H“"\-\-..ﬂ_\_

1

Figura 3.2 - Ciclo Brayton regenerativo de cogeracao. (Santos, 2015)
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A Figura 3.3 mostra graficamente a alocag&o do custo dos residuos do sistema, bem
como a estrutura produtiva em forma de tabela, segundo a TCE. Pode-se observar
gue os custos dos gases de exaustédo, cujo fluxo é representado pelo nimero 7, séo
atribuidos a caldeira de recuperacdo, uma vez que a TCE nao tinha uma definicdo

muito clara quanto a maneira de alocar os referidos residuos.

@
K

m—mmmmgyEe-
F'

A - Compressor de ar
—] B - Regenerador
3 4

2 C - Camara de combustio
. “/ 5 D - Turbina a gas
D

- E - Caldeira recuperativa

Unidade Produtiva Insumo Produto
Camara de Combustao (CC) Qc Es-E3
Compressor a Ar (CA) Pr Es-E;
Regenerador (R) E;-Es E:-Ex
Turbina a Gas (TG) Es+-Es Py +P:
(Caldeira de Recuperacio (CE) Es Qo
Turbina a Gas Regenerativa (TGR) Qc Qu+PL

Figura 3.3 - Representacédo gréfica e estrutura produtiva da TCE. (Adaptado de Santos, 2015)

Com a estrutura produtiva definida conforme a tabela, sdo montadas as equacdes de
balanco de custo exergético referentes a cada subsistema. Os balancos de custos
para o compressor de ar, regenerador, camara de combustéo, turbina a gas e caldeira
recuperativa encontram-se representados pelas equacodes 3.3, 3.4, 3.5, 3.6 e 3.7,
respectivamente. Em relacdo a equacao 3.3, o fluxo 1 € considerado, entretanto a

exergia a ele correspondente é igual a zero, uma vez que se trata do ar atmosférico.

kZ'EZ - kPC'PC = 0 (3.3)
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ks.Es —Kky. Ey + ke Eg —Kks. Es = 0 (3.4)
Ky By — k3. E3 = Koc. Q¢ (3.5)
kpc. P + kpp. P, + ke. Es —k,.E, = 0 (3.6)
Kqu- Qu — ke Es = 0 (3.7)

A partir da analise do conjunto de equacgbes 3.3 — 3.7, verifica-se que ha mais
incognitas (oito) que equacdes (cinco). Dai, a necessidade de equacdes auxiliares,
para que se tenha um sistema possivel e determinado. Primeiramente, analisa-se a
turbina a gés, que apresenta trés fluxos de saida: uma equacédo (3.8) € montada
partindo-se do principio que a poténcia produzida pela turbina tem custo Unico, o que
significa que a poténcia liquida produzida deve ter o mesmo custo unitario da poténcia
encaminhada ao compressor (esse principio é definido como regra do produto); a

segunda equacéo (3.9) é dada pela regra do insumo.

Kpc = kpy (3.8)
Kpc = Kkp,, (3.9)

Da andlise do regenerador, obtém-se mais uma equacao auxiliar (3.10), também com

base na regra do insumo.

ks = kg (3.10)

Segundo Lozano e Valero (1993), propositores da TCE, essa teoria apresenta certas
limitacBes, quando de sua formulacao original. Uma delas € a respeito da estrutura
produtiva, que € definida com base nos mesmos fluxos e componentes inicialmente
presentes na estrutura fisica, o que ocorria pela dificuldade no tratamento de residuos,
bem como dos equipamentos dissipativos. A Teoria Estrutural do Custo Exergético
(TECE) baseia-se ndo em fluxos fisicos, mas em fluxos produtivos, representando-os
graficamente por meio dos diagramas produtivos, 0 que vantajoso pois € exposto de
maneira clara a forma como o produto de certo subsistema é rateado de forma a ser
aproveitado em outro(s) subsistema(s) distinto(s), ou até mesmo como produto final
da planta (SANTOS, 2009).
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Nos diagramas produtivos, os retangulos séo usados para representar unidades reais.
Losangos (chamados de juncfes) sao equipamentos ficticios usados quando uma
unidade possui mais de um insumo. Assim, torna-se possivel unificar esses insumos
em um unico fluxo, e em seguida encaminha-lo para a referida unidade. Circulos
(chamados de bifurca¢des) sdo equipamentos ficticios utilizados quando uma unidade
apresenta multiplos produtos. A Figura 3.4 mostra os itens supracitados.

Lnidade real (subsistema)

Juncao (unidade ficticia)

EBifurcac&o (unidade ficticia)

oL

Figura 3.4 - Formas geométricas utilizadas para a representagdo de diagramas produtivos.

O diagrama produtivo age de forma a complementar a estrutura produtiva,
contribuindo na construgdo do modelo termoeconémico, tornando mais amigavel a

analise da funcédo produtiva de cada subsistema (BELISARIO, 2012).

Tendo como referéncia o mesmo ciclo Brayton regenerativo de cogeragao, o diagrama
produtivo com base na exergia total dos fluxos produtivos é definido conforme

mostrado na Figura 3.5.
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Figura 3.5 - Diagrama produtivo de um ciclo Brayton regenerativo de cogeracdo, com base na exergia
total dos fluxos produtvos.

Os insumos e os produtos definidos com base na exergia retirada e acrescentada ao
fluido do ciclo podem ser definidos conforme as equacgdes (3.11) e (3.12). Em outras
palavras, o insumo de um subsistema que consome exergia consiste na diferenca

3
|

entre a exergia total do fluido que adentra ao subsistema (estado “’) e a exergia total
do mesmo fluido que o deixa (estado "), ao passo que o aumento de exergia é o

produto (ou um dos produtos) de um subsistema responsavel por aumentar a exergia.

Ei:j = ml (ei - el) (311)
Eyj = my. (ei - ej) (3.12)

Uma forma eficiente para organizar os diagramas produtivos consiste em posicionar
a esquerda do diagrama 0s equipamentos responsaveis pelo aumento de exergia no
ciclo, e a direita, aqueles que consomem exergia. Os fluxos produtivos que
apresentam como origem o0s equipamentos aumentadores de exergia convergem para
a unidade ficticia juncdo de exergia (JEX), de onde sdo encaminhados para a unidade
ficticia bifurcacdo de exergia (BEXx) e, dai, ocorre a distribuicdo dos fluxos para os
equipamentos consumidores de exergia. A bifurcacdo de poténcia (Br) € usada para
fazer o rateio da poténcia total produzida, uma vez que parte dessa poténcia €

destinada para o funcionamento do compressor.



67

As equacdes de balanco de custos para o sistema indicado tomam as formas

mostradas abaixo, da equacao (3.13) até a equacao (3.18).

k,.1.E2.1 — Kpe. Pc = 0 (Compressor de ar) (3.13)
K3.5.E3.0 — Ks.6. Es.g = 0 (Regenerador) (3.14)

K4.3.E4.3 = kc. Q¢ (Camara de combustao) (3.15)

Kp. (P, + Pc) — K4.5.E4.s = 0 (Turbina a gas) (3.16)

Kex. (E4s + E6:7 + Esi6) — ka1 B2y — K3:2E3:0 — Kyi3Egi3 = 0 (3.17)
kKqu-Qu — Ke.7-E:7 = 0 (Caldeira recuperativa) (3.18)

3.1.3 Neguentropia

Algumas metodologias baseiam-se na exergia total dos fluxos produtivos. Desta
forma, torna-se impossivel, em ciclos a vapor, definir um produto para os
equipamentos dissipativos, mais especificamente o condensador. O condensador &
responsavel por reduzir a entropia do fluido de trabalho, uma vez que a condensacao
€ um processo exotérmico (liberacdo de energia), que se faz essencial devido ao fato
de que todos os demais equipamentos (bombas, turbinas, etc.) aumentam a entropia
do fluido. O condensador, portanto, precisa estar presente para que o fluido retorne
ao seu estado inicial, de forma a fechar o ciclo termodinamico. Nesses casos, define-
se a “reducdo de entropia” (ou entropia negativa) como sendo a funcdo produtiva
desses equipamentos, com Frangopoulos (1987) chamando esse termo de
neguentropia. A definicdo matematica desse termo encontra-se exposta na secao de
Modelagem Termoeconémica (Capitulo 5). A neguentropia, entdo, é utilizada de

maneira recorrente, ora como um fluxo ficticio, ora como parcela da exergia.

3.1.4 Critérios Multiproduto (MP) e Subproduto (SP)

A formulac&o dos critérios multiproduto e subproduto permitem que sejam definidas
as equacdes auxiliares. Alguns modelos termoeconémicos utilizam-se do critério
multiproduto, como é o caso do modelo H&S, embora neste trabalho tenha-se aplicado

0 conceito de subproduto a esse modelo, como forma de verificar as diferencas
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decorrentes dessa hipotese. Ja outros fundamentalmente utilizam-se do critério

subproduto, como o modelo E&S.

O critério multiproduto (MP) parte do principio que todos os fluxos produzidos por um
subsistema devem ser considerados como produtos. Se dois fluxos sdo produzidos
por um equipamento, ambos devem possuir 0 mesmo custo unitario, jA& que o0s
referidos fluxos estdo sujeitos aos mesmos custos e irreversibilidades (SANTOS,
2009). Assim, embora exergia e neguentropia sejam termos distintos, ambos possuem

0 mesmo custo unitario caso saiam de um mesmo subsistema.

Ja no critério subproduto (SP), as unidades produtivas de um sistema trabalham com
0 objetivo de produzir um Unico produto, e os fluxos adicionais que surgem como
consequéncia dessa producéo sao considerados subprodutos. Assim, a neguentropia
produzida por equipamentos como os aquecedores sao consideradas subprodutos,
uma vez que esses dispositivos tém como finalidade produzir exergia. Quanto ao custo
unitario desses subprodutos, deve ser atribuido 0 mesmo custo unitario dos fluxos
produzidos pelo condensador (para o caso de um ciclo a vapor), que € um
equipamento cuja finalidade é produzir neguentropia.

3.2 METODOLOGIAS TERMOECONOMICAS

No intuito de quantificar o custo dos principais fluxos de um sistema térmico, € preciso
definir inicialmente o modelo termoecondmico a ser adotado. E os modelos abordados
nessa obra sdo os modelos E, E&S e H&S. Maiores detalhes sobre a aplicacéo de
cada modelo aqui apresentado encontram-se no Capitulo 5.

3.2.1 Modelo E

O modelo E é uma metodologia baseada na exergia total dos fluxos produtivos, assim
como outros modelos outrora muito utilizados, tal como a TCE. Dado o fato de o fluxo
exergeético ndo ser desmembrado em outras parcelas, diz-se que o0 mesmo compde a
classe dos modelos pertinentes ao nivel | de desagregacédo de exergia. Porém, de

maneira diferente a TCE, cuja estrutura produtiva € apresentada em formato de
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equacdes, o modelo E utiliza diagrama produtivo na forma grafica, da mesma forma
que a vertente TECE, baseado no conceito de que cada subsistema da planta possui

produto e insumo definidos em termos de fluxos exergéticos.

Caso o sistema analisado seja equipado com elementos dissipativos, ndo € possivel
definir seus produtos em termos exergéticos. Assim, cabe, na analise, aloca-los em
conjunto com outros equipamentos. Como exemplo, neste trabalho, para o modelo E,
aloca-se condensador em conjunto com turbina, e valvulas em conjunto com

aguecedores.

3.2.2 Modelo E&S

Em conjunto com o fluxo de exergia total, utiliza-se um fluxo de neguentropia ao
sistema, suprindo uma limitacdo na analise de alguns equipamentos dissipativos,
apresentada pelo modelo E, tratando-se, portanto, de um fluxo ficticio. Equipamentos
cujo funcionamento impligue em aumento da entropia sdo consumidores de
neguentropia, ao passo que equipamentos que reduzem o valor da entropia séo

produtores de neguentropia.

3.2.3 Modelo H&S

Para o modelo H&S, o diagrama produtivo é feito de modo que a exergia seja
desagregada em suas parcelas entélpicas (H) e entrépica (S). Originalmente, o
modelo H&S é adepto ao critério do multiproduto, embora neste trabalho ambos os

critérios de atribuicdo de custos (MP e SP) tenham sido adotados para este modelo.
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CAPITULO 4

DESCRICAO DA PLANTA E SIMULACAO

No presente estudo, tem-se uma planta de cogeracao de ciclo a vapor associada a
um processo de dessalinizagdo MSF. Os produtos finais do processo sao cerca de
122MW elétricos, juntamente com 2400m? de agua dessalinizada por hora, enquanto
o insumo é um combustivel responsavel por fornecer um valor em base exergética
equivalente a 443,798MW.

No que diz respeito a geracdo de eletricidade, o ciclo a vapor adotado € o ciclo
Rankine regenerativo com turbina de condensacdo com extracdo, constituido de
quatro aquecedores de alimentacdo fechados (dois de alta e dois de baixa presséo) e
um aquecedor de alimentacédo aberto (desaerador). S&o quatro as turbinas de alta

presséo utilizadas, ao passo que duas sao as turbinas de baixa pressao.

Uma vez produzido na caldeira, o vapor superaquecido, ao passar pelas pas da
turbina de condensacéo, sofre sucessivas expansdes a medida que vence 0s seis
estagios, com quatro desses estagios sendo de alta pressado (TA) e dois de baixa
pressdo (TB). Ao final, o vapor condensa na saida do ultimo estagio da turbina
(segundo estagio de baixa pressao) e, logo apds, troca calor no condensador, onde o
fluido de resfriamento € a agua do mar. Em seguida, o condensado é bombeado pela
bomba de condensado (BC), passando pelos aquecedores fechados de baixa
pressao, pelo aquecedor aberto, e finalmente bombeado pela bomba alimentadora de
caldeira (BAC), que forca a passagem do fluido do ciclo pelos aguecedores fechados
de alta presséo e, finalmente, o entrega a caldeira, onde a agua € convertida em vapor

e o ciclo se repete.

A turbina é dotada de extragOes, e essas extracdes tém como fungéo enviar o vapor
para certas partes do processo, onde essas quantidades de vapor podem se misturar

(aquecedor aberto) ou nédo (aquecedores fechados) a agua proveniente do
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condensador. A ideia € sempre a de elevar a temperatura na qual a 4gua do ciclo

entra na caldeira.

A primeira dessas extracfes ocorre apds a expansado na primeira turbina de alta
pressdo e é responsavel pelo envio de vapor ao primeiro aquecedor fechado de alta
pressao (AAl). A segunda extracdo, por sua vez, ocorre posteriormente a expansao
na segunda turbina de alta e promove o envio de uma parcela de vapor para o
segundo aquecedor fechado de alta pressdo (AA2). A terceira extracdo tem como
funcdo promover o envio de vapor ao desaerador, enquanto a quarta extracéo
apresenta duas fungdes: uma parte correspondente a 89,68 kg de vapor por segundo
€ enviada para a unidade MSF, mais especificamente para um equipamento
denominado aquecedor de salmoura, fornecendo aproximadamente 198MW de vapor
para a ocorréncia da dessalinizac@o, e o restante € encaminhado para o primeiro
aquecedor fechado de baixa pressao (AB1). Por fim, a ultima extracdo encaminha
vapor para o segundo aquecedor de baixa pressédo (AB2), com o restante (o que nao
foi extraido) sendo destinado ao condensador. Um esquema detalhado indicando
todos o0s equipamentos utilizados no processo, bem como a representacédo
simplificada da unidade dessalinizadora, encontra-se disponivel na Figura 4.1.

A unidade MSF da planta estudada é composta por vinte etapas, onde 2400 m? de
agua dessalinizada s&o produzidos por hora. E dividido em trés partes: aquecedor de
salmoura (ou brine heater), secbes de recuperacdo de calor (onde ocorre o
preaquecimento da agua a ser dessalinizada) e secfes de rejeicdo de calor (onde o
calor excedente é rejeitado). As secdes de recuperacédo e rejeicdo de calor contém
uma série de etapas, compostas por uma camara flash e um condensador. Para
efeitos de analise, a unidade MSF é, em alguns momentos, dividida em duas
unidades, com uma delas sendo o aquecedor de salmoura, e a outra sendo o resultado

do agrupamento das secoes de recuperacao e rejeigao.
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A agua bruta é inicialmente pressurizada, e em seguida € encaminhada para o
aquecedor de salmoura. Entretanto, antes de alcancar o aquecedor, a agua a ser
dessalinizada passa por uma tubulacédo que percorre as camaras de “flasheamento”.
Deste modo, sua temperatura € aumentada devido a troca de calor existente entre a
propria agua bruta (dentro dos tubos) e o vapor originado dentro da camara (regido
externa aos tubos). Na saida do aquecedor de salmoura (isto é, na entrada da camara
flash), a agua bruta encontra uma pressdo muito menor, e essa queda de presséo

provoca uma evaporagao quase que instantanea da agua (por isso o termo flash).

Assim, a &gua bruta € aquecida, enquanto o vapor produzido na camara, que
corresponde a parcela da agua bruta que passou pelo processo de mudanca de fase,
sofre condensacdo, sendo depositado nas chamadas bandejas coletoras, que
percorrem todos os estagios do processo. O condensado recolhido corresponde a
agua dessalinizada produzida.

Como forma de simplificar as analises, a unidade MSF é trabalhada de duas maneiras,
conforme o tipo de avaliagdo a ser feita. Na primeira delas, todos os seus
componentes sdo agrupados em uma Unica unidade, como mostrado na Figura 4.2.
Ja na segunda situacdo, divide-se a MSF em duas unidades: aquecedor de salmoura
(AS) e secBes de recuperacao e rejeicdo, com estas sendo agrupadas em uma Unica
unidade (Figura 4.3).

Entrada de 10

wapor
Agua
M3F [:::{::> dessalinizada
Saida de

condensada

Figura 4.2 - MSF Completa.
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Entrada de 1M

Yapar
33
Angua do mar
Destilado
34 |—Iv Salmoura
Saida de 71
condensado

Figura 4.3 - MSF desmembrada em duas unidades (AS e RR).

Descrita a planta dual, sua simulacao € realizada fazendo-se o uso de um simulador
computacional da companhia AspenTech®, o AspenPlus® V8.8. Como dados de
entrada no programa, sdo utilizados parametros globais da planta, como eletricidade
produzida, extracdo de vapor para a unidade MSF, vazao volumétrica de agua doce
produzida, além de valores estabelecidos pela otimizacado local realizada por Uche,
Serra e Valero (2001), conforme mostrado na Tabela 4.1. Convém frisar que alguns
desses valores, apos a simulacao, sofreram alteracdes, com o objetivo de que fossem

obedecidos e conservados o0s balancos de massa e energia.

Tabela 4.1 - Vazbes, pressfes e temperaturas obtidas ap6s processo de otimizacado realizado por
Uche, Serra e Valero (2001).

Vazdo massica de vapor oriundo da caldeira 154 kg/s
Temperatura na entrada do condensador 38,83 °C
Titulo na entrada do condensador 0,868
Temperatura da 4gua de alimentacdo na entrada do desaerador 128,5°C
Temperatura da agua de alimentagdo na saida do desaerador 161,8°C
Temperatura na saida da caldeira 535°C
Pressdo na saida da caldeira 93 bar
Vazao mdssica de condensado oriundo do condensador 28,4 kg/s
Pressao da mistura encaminhada para a unidade MSF 2,76 bar
Temperatura da dgua de alimentagdo na entrada da caldeira 227,5°C

Em relacéo a turbina, a Tabela 4.2 mostra os valores de poténcia produzida por cada
estagio, bem como as respectivas eficiéncias isentropicas. Convém ressaltar que,

para todas as turbinas, foram adotadas eficiéncias mecanicas iguais a unidade.
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Tabela 4.2 - Valores de poténcia mecéanica produzida por cada estagio da turbina.

Estagios da turbina Poténcia produzida (kW) Eficiéncia isentrdpica
10 de alta (TA1) 48213 0,924
22 de alta (TA2) 22726 0,929
32 de alta (TA3) 20211 0,931
42 de alta (TA4) 21001 0,932
12 de baixa (TB1) 6609 0,801
22 de baixa (TB2) 5780 0,805

No que se refere as bombas, a Tabela 4.3 expde os valores de poténcia consumida
pela bomba de alimentacgéo de caldeira (BAC), pela bomba de condensado (BC), pela
bomba do aquecedor de salmoura (BAS) e pelo conjunto de bombas que compdem a

unidade MSF, juntamente com as eficiéncias isentrépicas da BAC e da BC.

Tabela 4.3 - Poténcias consumidas pelas bombas.

BOMBAS POTENCIA CONSUMIDA (KW) | EFICIENCIA ISENTROPICA
BAC 2240 0,863
BC 49 0,838
Bombas da MSF 8000 -

Quanto aos aquecedores fechados e a unidade MSF, as variaveis locais sdo as
diferencas terminais de temperatura, do inglés terminal temperature diference (TTD),
gue sao as diferencas de temperatura entre o vapor de certa extracdo (fluido quente)
e a agua de alimentacdo que deixa esse aquecedor (fluido frio), representadas na
Tabela 4.4.

Tabela 4.4 - Diferenca de temperatura terminal (TTD) para cada aquecedor fechado.

AQUECEDORES FECHADOS TTD (°C)
AA1 0,556
AA2 0,556
AB1 2,778
AB2 1,111
MSF 1,667

Definidos os pardmetros de entrada, € possivel realizar a simulagdo. A Figura 4.4

mostra a interface do AspenPlus® V8.8, com a planta descrita anteriormente.
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Os estados termodinamicos obtidos por meio da simulacdo sao representados na
Tabela 4.5.

Tabela 4.5 - Propriedades termodinamicas especificas dos fluxos fisicos da planta dual.

Pressdo L. Vazao Massica Entalpia Entropia
ESTADOS | Temperatura (°C) (bar) Estado Fisico (ke/s) (k! /kpg) (k! /kngK)
Ref. 25 1,01 - - 104,8 0,3669
1 535 93 Vapor Superaquecido 154 3470,7 6,7506
2 369,4 31,33 Vapor Superaquecido 9,8 3157,5 6,7905
3 369,4 31,33 Vapor Superaquecido 144,2 3157,5 6,7905
4 285,3 16,39 Vapor Superaquecido 8,24 2999,7 6,8117
5 285,3 16,39 Vapor Superaquecido 135,96 2999,7 6,8117
6 205,8 8,11 Vapor Superaquecido 10,94 2851,4 6,8354
7 205,8 8,11 Vapor Superaquecido 125,02 2851,4 6,8354
8 131,3 2,81 Mistura (x = 0,98) 94,8 2684,8 6,9223
9 131,3 2,81 Mistura (x = 0,98) 30,22 2684,8 6,9223
10 131,3 2,81 Mistura (x = 0,98) 89,68 2684,8 6,9223
11 131,3 2,81 Mistura (x = 0,98) 5,12 2684,8 6,9223
12 80,2 0,48 Mistura (x = 0,92) 0,16 2465,8 7,1065
13 80,2 0,48 Mistura (x = 0,92) 30,06 2465,8 7,1065
14 42,0 0,082 Mistura (x = 0,87) 30,06 2273,3 7,2538
15 39,0 0,07 Mistura (x = 0,0011) 35,34 166,1 0,5679
16 39,8 11,60 Liquido comprimido 35,34 167,7 0,5692
17 79,0 11,60 Liquido comprimido 35,34 331,8 1,0632
18 128,5 11,60 Liquido comprimido 35,34 540,6 1,6179
19 161,8 6,47 Liquido saturado 154 683,5 1,9609
20 163,7 116,16 Liquido comprimido 154 698,0 1,9666
21 194,0 116,16 Liquido comprimido 154 830,0 2,2586
22 227,0 116,16 Liquido comprimido 154 978,0 2,5647
23 194,5 31,33 Liquido comprimido 9,8 828,4 2,2759
24 194,6 18,31 Liquido comprimido 9,8 828,4 2,2791
25 164,1 16,39 Liquido comprimido 18,04 694,0 1,9825
26 161,8 6,47 Mistura (x = 0,0051) 18,04 694,0 1,9851
27 131,3 2,81 Mistura (x = 0,32) 5,12 1244,0 3,3596
28 85,8 0,60 Mistura (x = 0,39) 5,12 1243,8 3,6083
29 43,5 0,48 Liquido comprimido 5,28 182,0 0,6183
30 40,3 0,075 Mistura (x = 0,0055) 5,28 182,0 0,6186
31 116,4 2,76 Liquido comprimido 89,68 488,6 1,4889
32 116,5 6,47 Liquido comprimido 89,68 489,1 1,4891
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O desmembramento da unidade MSF em aquecedor de salmoura e secdes de

7

recuperacdo e rejeicdo também € realizado no AspenPlus® V8.8, porém em
simulacao separada, com os estados 10 e 31 sendo utilizados como entrada e saida
de fluido quente, respectivamente, A interligacdo entre a termelétrica a vapor e a
unidade dessalinizadora € obtida por meio da TTD da unidade MSF. Com essa
informacao, além dos demais estados termodindmicos que envolvem a unidade MSF,
torna-se possivel a obtencdo da temperatura de entrada da agua do mar no aquecedor

de salmoura. O aquecedor utilizado encontra-se representado na Figura 4.5.
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Figura 4.5 - Simulacdo da unidade MSF para obtencéo dos estados termodindmicos no AspenPlus®
Vv8.8.

Os dados ja conhecidos a respeito da agua do mar, bem como aqueles obtidos via
simulacdo, sdo mostrados na Tabela 4.6. Ressalta-se que a agua do mar & aqui
considerada como uma mistura homogénea de agua e cloreto de sddio (NaCl), e que

a concentragdo da agua do mar utilizada é de 45000 partes por milhdo (ppm).

Tabela 4.6 - Propriedades do fluxo de agua do mar.
ESTADOS Temperatura (°C) Pressdo (bar) Estado fisico Vazdo Massica (kg/s)
33 108,0 3 Liquido (45000 ppm) 2241,413889
34 129,6 3 Liquido (45000 ppm) 2241,413889
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CAPITULO 5

MODELAGEM E ANALISE TERMOECONOMICA

A Segunda Lei da Termodinamica afirma que, na pratica, ndo ha processos de
natureza reversivel, o que significa dizer que cada processo ao qual um fluido é
submetido provoca uma degradacéo dos recursos energéticos nele empregados (no
tocante a “qualidade” desses recursos), sendo essa degradacdo normalmente
denominada irreversibilidade. Essas irreversibilidades podem ser quantificadas por
meio do balanco de exergia (LOZANO e VALERO, 1993). Moran et. al. (2014) definem
exergia como sendo o trabalho maximo teérico possivel de ser obtido ao alterar o
estado do sistema de interesse até que atinja o equilibrio com o ambiente de
referéncia. Adota-se como estado de referéncia, neste trabalho, valores de pressao e
temperatura de um ambiente a 1 atm e 25 °C, respectivamente.

Como afirma Santos (2005), é necessario que sejam adotados métodos racionais de
rateio, de modo que cada um dos produtos finais da planta tenham um preco que
mostre de fato os custos reais envolvidos em sua producéo. Para tal, sdo propostos
alguns métodos para correlacionar poténcia e calor, que sdo formas de energia de
naturezas distintas. No presente estudo, esse calor € enviado a um processo de
dessalinizacdo, o que permite tratar a agua para dessaliniza-la, obtendo-a como um

produto final da planta dual.

A termoeconomia ganhou corpo e importancia ao longo de décadas de estudos.
Desde a proposicao desta nomenclatura, sugerida por Tribus e Evans em 1962, até
os dias atuais, ainda surgem novas ideias, de forma que modelos termoeconémicos
para desagregacdo da exergia aplicados nesta obra sdo, portanto, passiveis de
desagregacdo em mais niveis, dependendo do sistema analisado, como propde
Lourengo (2012) ao sugerir a utilizagdo de um modelo que trate de maneira mais
adequada (sob a perspectiva da definicdo de um produto) componentes dissipativos,

como valvulas, que trabalhem com fluidos reais.
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Falar em modelagem termoecondmica significa criar sistemas de equacgOes de
balanco de custos que podem ser representadas em forma matricial, de maneira a
caracterizar o processo de formacéo de custos do sistema térmico analisado. Antes
da elaboracéo das equacdes, porém, € importante definir a estrutura produtiva de tal
sistema. Para isso, torna-se crucial a representacdo precisa de cada unidade

formadora do sistema, bem como seus respectivos insumos e produtos.

Para que a montagem das equacdes de balanco de custos e a consequente resolucao
do sistema de equacdes sejam feitas de maneira adequada, deve-se obedecer uma
série de recomendacdes listadas por Lozano e Valero (1993). Trés procedimentos

agui adotados sdo os seguintes:

e Os custos exergéticos permitem que sejam escritas equacfes para cada
unidade do sistema, independentemente de a unidade ser real ou ficticia;

e Atribui-se custo exergético unitario igual a um para insumos externos a planta,
em geral.

e Se 0 produto de uma unidade for formado por fluxos de mesma natureza, os

custos exergéticos unitarios desses fluxos séo iguais.

Apoés definidas as equacdes, sdo montados, para cada modelo termoecondmico,

sistemas de equacdes matriciais, com o formato mostrado na equacao (5.1):

[A].{x} = {b} .1

A matriz [A] € chamada de matriz de valorizagdo interna, que descreve todo o
processo de distribuicdo dos recursos externos aplicados ao sistema. Essa matriz é
responsavel por conter todos os fluxos internos indicados pelo diagrama produtivo. O
vetor {x} (vetor solugdo) contém os custos exergéticos unitarios de cada fluxo,
enquanto o vetor {b} contém todos os recursos externos que sao atribuidos ao

sistema.
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5.1 MODELO E

Sabe-se que todas as metodologias termoecondémicas tém como base o0 uso da
exergia para a definicdo da estrutura produtiva do sistema que se pretende analisar.
O primeiro modelo utilizado para alocacdo de custos neste trabalho é o modelo E,
baseado na exergia total dos fluxos produtivos. A Figura 5.1 mostra o diagrama
produtivo da planta dual, levando em considerag&o apenas a exergia total dos fluxos

internos.

O Modelo E baseia-se na ideia de que cada equipamento da planta possui um produto
e um insumo definidos em termos dos fluxos exergéticos totais. Os equipamentos cujo
produto € utilizado como insumo em mais de uma unidade produtiva apresentam
bifurcacdes em sua saida para que, a partir dai, seja feito o rateio adequado. Sao os
casos do desaerador e do gerador. Em contrapartida, aqueles que possuem mais de
um insumo, como o segundo aquecedor de alta, o segundo aquecedor de baixa, 0
subsistema formado pela unido da segunda turbina de baixa pressdo com o
condensador, a unidade MSF e o proprio desaerador, apresentam juncdes em sua

entrada, de modo a unificar os insumos em um Unico fluxo.

Com o intuito de promover a montagem do diagrama produtivo de maneira
conveniente, 0s equipamentos que aumentam a exergia do fluido de trabalho, ou seja,
equipamentos produtores de exergia, juntamente com os aquecedores de agua de
alimentacéo (que tanto aumentam como reduzem a exergia) sdo colocados do lado
esquerdo da Figura 5.1, e os que apenas consomem exergia do fluido de trabalho sé&o
colocados do lado direito, conforme dito no capitulo 3.
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Os fluxos produtivos oriundos dos equipamentos que aumentam a exergia sao unidos
na juncéo de exergia do ciclo (JEX), e ali sdo direcionados para a bifurcacéo de exergia

(BEX), de onde sdo encaminhados para os equipamentos consumidores de exergia.

Por ndo ter um produto definido em termos de exergia, o condensador deve ser
agrupado ao segundo estagio de baixa pressdo, o que da origem a uma unidade
produtiva constituida por dois equipamentos distintos. Portanto, o Modelo E ndo pode
ser enquadrado entre os modelos termoecondémicos mais adequados para a
realizacdo de otimizacao local e diagndstico de sistemas dotados de equipamentos
dissipativos, uma vez que ndo ha produto definido para tais equipamentos (SERRA,
1994), dificultando o seu isolamento. Do mesmo modo, as valvulas sdo agrupadas aos

aguecedores de agua de alimentacédo fechados:

e Valvula 1 (V1) alocada com o aquecedor fechado de alta pressédo 1 (AAl);
e Valvula 2 (V2) alocada com o aguecedor fechado de alta pressao 2 (AA2);
e Valvula 3 (V3) alocada com o aquecedor fechado de baixa pressdo 1 (AB1);
e Vélvula 4 (V4) alocada com o aquecedor fechado de baixa presséo 2 (AB2).

Com as devidas consideracdes sendo realizadas, é possivel a montagem das
equacdes de balanco de custos exergéticos. Os fluxos de saida de cada equipamento
sdo considerados positivos, ao passo que os fluxos de entrada sdo adotados como
negativos. Os insumos e os produtos definidos com base na exergia retirada e
acrescentada ao fluido do ciclo podem ser definidos conforme as equagodes (5.2) e
(5.3). Entéo, o conjunto de equacdes para o Modelo E é representado na Tabela 5.1.

Ei:j = ml (ei - e]) = ml ((hl - h]) - TO(Si - S])) (52)

By = my. (e — e) = g, (b = hy) = To(si = 57)) (53)
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Tabela 5.1 - Sistema de equacdes do diagrama produtivo segundo o Modelo E.

Caldeira ki.22.E1.02 = k. Q¢

AAl +V1 ky2:21-E22:01 — k224 E2:24 = 0

AA2 + V2 k21:20- E21:20 = Ka:26- Ea:26 — K24:26- E24:26 = 0

AB1 +V3 kig.17-E1g.17 — K11:28- E11:28 = 0

AB2 +V4 k17.16- E17.16 — K12:30- E12:30 — K28:30- E28:30 = 0

BC ki6:15- E16:15 — kppc- Ppc = 0

BAC k20:19- E20:19 — Kppac- Peac = 0

DES k19:32:- E19:320 + K19:18/- E19:180 — K6:19- E6:19 — K26:19- E26:19 = 0
TAl kprai-Pra1 — ki3.E13 =0

TA2 Kpraz-Praz — ks:5.E35 =0

TA3 kpras-Praz — ks.7.Es.; = 0

TA4 kpras-Praa —K7.9.E7.9 =0

TB1 kprp1-Prps — Ko.13.Eg.13 = 0

TB2 + CONDENSADOR kprp2- Prez — K13:14- E13:14 — K14:15- E14:15 — k30:15- E30:05 = 0
MSF kap-Ap = k10:32- Er0:32 — kpmse- Puse = 0

JEX — BEX Z(ki:j'Ei:j)BEx - Z(ki:j-Ei;j)]Ex =0

kprig-Prig + kpgac- Peac + kpgc- Pec + Kpmsr- Pusr — Kprai- Prai
GE

- kPTAZ' PTAZ - kPTAB' PTA3 - kPTA4'PTA4
- kPTBl'PTBl - kPTBZ' PTBZ =0

A Tabela 5.2 mostra o valor de cada fluxo da estrutura produtiva da Figura 5.1, além
dos custos exergéticos unitarios, que sdo obtidos apds a resolucdo do sistema de
equacOes formado. Destaca-se aqui que, para o Modelo E, foi utilizado apenas o
critério multiproduto. Neste critério, tudo aquilo que € produzido em uma unidade

produtiva possui 0 mesmo custo unitario.
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Tabela 5.2 - Custo exergético unitario e total dos fluxos segundo o Modelo E.

CUSTO EXERGETICO

FLUXO VALOR
(kW) Unitari Total
nitario (kW/kW) (kW)
QcomsusTivEL 443798,00 1,00 443798,00
Eis 50069,46 2,37 118862,38
E12 191826,90 2,31 443798,00
E224 9654,10 2,37 22918,35
Ezs 23657,07 2,37 56160,70
Ea:26 7151,01 2,37 16976,15
Es7 21147,23 2,37 50202,46
Eé:10 7828,88 2,37 18585,37
E7.9 24110,95 2,37 57238,19
Eo:13 8274,20 2,37 19642,53
Eio32 51697,01 2,37 122726,10
E11:28 2320,71 2,37 5509,25
E12:30 56,06 2,37 133,07
E1314 7103,76 2,37 16863,97
Ei4:15 3451,53 2,37 8193,76
Ei6:15 41,81 3,12 130,62
Ei7.16 597,22 3,70 2210,15
Eis17 1536,99 3,58 5509,25
Ei918 1434,88 3,00 4299,14
Ei0:32 4815,62 3,00 14428,35
E2o0:10 1981,09 3,01 5971,35
E21:20 6921,39 2,61 18064,62
E2:01 8763,54 2,62 22918,35
E24:26 458,51 2,37 1088,47
E26:19 59,86 2,37 142,11
E2s:30 874,94 2,37 2077,07
Esos 4,16 2,37 9,88
Pra1 48213,00 2,47 118862,38
Pra2 22726,00 2,47 56160,70
Praz 20211,00 2,48 50202,46
Pras 21001,00 2,73 57238,19
Pre1 6609,00 2,97 19642,53
Prs2 5780,00 4,34 25067,61
Pec 49,00 2,67 130,62
Peac 2240,00 2,67 5971,35
PLiouipa 112442,00 2,67 299745,66
Pwmsrk 8000,00 2,67 21326,24
Ap 2400,00* 60,02** 144052,34
A[ma/h] *Wh/im?]
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5.2 MODELO E&S: NEGUENTROPIA COMO FLUXO FICTICIO

Aplicar os modelos que se utilizam de fluxos ficticios para a definicdo da estrutura
produtiva abre a possibilidade para que o condensador seja isolado do segundo
estagio de baixa pressdo da turbina, haja vista que o condensador passa a ter um
produto definido: a neguentropia, ou entropia negativa. Em outras palavras, o
condensador tem a propriedade de reduzir a entropia inerente ao sistema proposto. O
condensador (COND) agora encontra-se representado no diagrama produtivo da
Figura 5.2 juntamente com os demais equipamentos. Por definicdo, todo equipamento
gue aumenta a entropia do fluido de trabalho € um consumidor de neguentropia. Da
mesma forma, todo equipamento que reduz a entropia do sistema € um produtor de

neguentropia.

Além do condensador, os aquecedores de agua de alimentacdo fechados e o
desaerador também produzem neguentropia pois, assim como 0 condensador,
reduzem a entropia do fluido do ciclo. Todos os fluxos de neguentropia produzida tanto
pelo condensador quanto pelos aquecedores sédo enviados a juncédo de neguentropia
(Js), onde sdo agrupados e encaminhados a bifurcacdo de neguentropia (Bs).
Finalmente, os fluxos de neguentropia sédo distribuidos para todos os equipamentos
gque aumentam a entropia do ciclo, e esses fluxos sédo calculados por meio das
equacoes (5.4) e (5.5). Para os fluxos de exergia, todos aqueles utilizados no Modelo

E sdo conservados.
Sij = —To.my. (s —s;) (5.4)
Sijr = —To.y. (si — 5) (5.5)
5.2.1 Modelo E&S sem desmembramento da unidade MSF

A unidade MSF pode ser olhada sob duas oticas distintas, como especificado no
CAPITULO 4, onde a primeira delas é com todos os seus elementos agrupados,
formando uma Unica unidade produtiva, designada MSF, como pode ser visto na

Figura 5.2.
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Figura 5.2 - Diagrama produtivo segundo Modelo E&S (MSF completa).
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Um novo elemento representativo é utilizado no diagrama produtivo da Figura 5.2:
além de retangulos (que representam 0s equipamentos), circulos (que representam
as bifurcacbes) e losangos (que representam as juncdes), aplica-se o elemento
estrela ao caso estudado. A unidade MSF é responsavel por produzir agua
dessalinizada. Porém, como é adotada a neguentropia como um fluxo ficticio, a
unidade MSF também produz neguentropia, uma vez que a entropia do fluido de
trabalho é reduzida. Logo, ha dois produtos de naturezas distintas e com unidades de
medida distintas sendo gerados pela unidade MSF. Quando da analise de elementos
representativos utilizados na montagem dos diagramas produtivos, ndo pode haver
dois produtos de naturezas distintas e unidades distintas saindo de um mesmo
elemento representativo. Assim, no caso estudado, ndo € possivel que a agua
dessalinizada (Ap, cuja unidade deve ser m3/h) e um fluxo de neguentropia (S10:32, cuja
unidade é kW) saiam da mesma bifurcacdo. Dai, a necessidade do uso da estrela, e
do surgimento da exergia da agua dessalinizada (Eab, cuja unidade é kW, igual a da

neguentropia). A Figura 5.3 ilustra a situacao.

E10:32
—

N
A PMSF ERRADO

, 7~ "\EAD AD
M,<>; MSF 4.& %
CORRETO
b PMSF T

$10:32 |

Figura 5.3 - Adaptacao aplicada ao Modelo E&S para corrigir inconsisténcia quando ha dois produtos
de naturezas distintas, com unidades de medida distintas, sendo produzidos pelo mesmo
equipamento.

Feitas as devidas consideracdes, sdo montadas as equagdes de custo tomando como

base o0 modelo E&S, e as mesmas sdo mostradas na Tabela 5.3. Para distinguir os
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custos exergéticos unitarios dos fluxos exergéticos e 0s custos exergéticos unitarios

dos fluxos de neguentropia, sdo utilizados os sobrescritos E (kfj) e S (k) para

isj

representar os custos exergéticos unitarios dos fluxos exergéticos e neguentrdpicos,

respectivamente.

Tabela 5.3 - Sistema de equacdes do diagrama produtivo segundo o Modelo E&S (MSF completa).

Caldeira KT.22- B2z — K2.22-S1:22 = ke Qc
AAl +V1 szz:21-E22:21 + k§:24-52:24 - k2E:24-E2:24 - k§2:21.522:21 =0
AA2 + V2 k§1:20-521:20 + k§4é26-524:26 + k£:26'54-:26 - kf:ze-Ez;:ze
— k34.2.E2406 =0

AB1 +V3 kf8:17-E13:17 + k151:28'511:28 - kfnzs- Ei1.28 — k158:17'518:17 =0
AB2 + V4 kf7:16- Ei7.16 + kiqzé_3o-512:3o + k§8330-528:30 - kfz:3o-E12:30

- k28:30'E28:30 - k17:16'Sl7:16 =0
BC kfens- Ei6:15 — kPBC-PBC - k156:15-516:15 =0
BAC kgo:19-520:19 — kppac-Peac — kiqo:19-520:19 =0

kfo.30: E19:320 + kfo18r E1o.180 + Koo- Se:10 + k§6:19-526:19

DES - kg:19'E6:19 - k§6:19- E26:19 - k19;32"519:32’

- k1s9:18:-519:18/ =0
TAl kpra1-Pra1 — kf:3-E1:3 - k§:1-53:1 =0
TAZ2 kpraz-Praz — k§:5-53:5 - k§:3-55:3 =0
TA3 kpras-Praz — kg;7-Es:7 - k§:5-57:5 =0
TA4 kpraa-Prasa — k]75:9- E79— k9s:7-59:7 =0
TB1 kprp1. Prp1 — kg:13- Eg.q3 — k1s3:9-513:9 =0
TB2 kprpa. Prps — k1E3:14-E13:14 - k1s4:13-514:13 =0
COND kig4:15'514:15 + k350:15'S3O:15 - kf4—:15' E14-:15 - k§0:15- E30:15 =0
MSF kED'EAD + kfo:32-510:32 — kpusr- Pusr — kfo:32-E10:32 =0

kPLIQ- PLIQ + kppac-Ppac + kppc- Pec + kpmsr- Pusr — Kprai- Pra:
GE — Kpraz-Praz — kpras-Praz — kpraa-Praa
— kprp1-Prp1 — kprp2- Prg, =0

ESTRELA kap.Ap — kEp.Eap = 0

E E _
JEx - BEX D Eey), — D (KEjEey) =0

S S _

JS-BS D 05):517) g = D (5).515) | = 0




90

Os fluxos de exergia que saem da mesma bifurcagdo possuem 0 mesmo custo
exergeético unitario. Da mesma forma, os fluxos de neguentropia que tém como origem
a mesma bifurcacao também apresentam o mesmo custo exergético unitario. Todavia,
ha casos em que uma bifurcacdo da origem a ambos os tipos de fluxo e, nessas
situacdes, pode-se adotar dois critérios distintos de atribuicdo de custos: critério
multiproduto (E&S-MP) e critério subproduto (E&S-SP), onde cada um deles possuem
suas peculiaridades para a definicdo das equac¢des auxiliares. O critério multiproduto

esta explicado na secéo 5.1.

No critério subproduto (SP), considera-se que o condensador é o Unico equipamento
gue tem como finalidade gerar apenas fluxos de neguentropia. Assim, fluxos de
neguentropia produzidos pelos aquecedores de agua de alimentacdo e pela unidade
MSF sdo considerados subprodutos desses equipamentos, com Seus Custos
exergéticos unitarios sendo igualados ao custo exergético unitario dos fluxos

produzidos pelo condensador.

A Tabela 5.4 mostra o valor de cada fluxo (tanto exergéticos como neguentrdpicos)
do diagrama produtivo da Figura 5.2, tal como 0s custos exergéticos unitarios e totais
obtidos via critérios multiproduto e subproduto. O calculo de Eap, por sua vez, é
realizado por meio da equacédo (5.6), somando-se suas parcelas fisica e quimica.
Considera-se que a temperatura de saida da agua dessalinizada é 40°C e sua pressao
de 1 atm, tomando como base o estado de referéncia (1 atm e 25°C), além de
salinidade igual a zero.

Eap = (hap —hg) — Ty. (sap — So) + Equi (5.6)
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Tabela 5.4 - Custo exergético unitario e total dos fluxos segundo o Modelo E&S (sem desmembrar MSF).

CUSTO EXERGETICO

Unitario (KW/kW) Total (kW)
FLUXO VALOR (kW)
E&S-MP E&S-SP E&S-MP E&S-SP

Eis 50069,46 3,22 2,53 161443,95 126437,83
E122 191826,90 3,37 2,46 646110,33 471762,18
E2:24 9654,10 3,22 2,53 31128,68 24379,01

Ess 23657,07 3,22 2,53 76279,86 59739,99

E4:26 7151,01 3,22 2,53 23057,73 18058,09

Esz 21147,23 3,22 2,53 68187,11 53402,01

Ee:10 7828,88 3,22 2,53 25243,44 19769,87

E79 24110,95 3,22 2,53 77743,34 60886,14

Eo1s 8274,20 3,22 2,53 26679,32 20894,41
Eio:32 51697,01 3,22 2,53 166691,82 130547,80
E11:28 2320,71 3,22 2,53 7482,89 5860,37
E12:30 56,06 3,22 2,53 180,75 141,56
E13:14 7103,76 3,22 2,53 22905,36 17938,76
Ei14:15 3451,53 3,22 2,53 11129,11 8715,97
Ei6:15 41,81 4,58 3,30 191,49 138,02
Ei7.16 597,22 1,55 4,02 926,26 2399,57
Eig17 1536,99 2,07 3,89 3177,78 5974,41
E1o:s 1434,88 191 3,19 2736,21 4578,77
Ei9:32 4815,62 191 3,19 9183,02 15366,83
E2o:10 1981,09 4,22 3,16 8369,17 6256,51
E21:20 6921,39 1,97 2,79 13619,67 19315,89
E2221 8763,54 2,09 2,80 18345,47 24508,60
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CUSTO EXERGETICO

Unitario (KW/kW) Total (kW)
FLUXO VALOR (kW)
E&S-MP E&S-SP E&S-MP E&S-SP

E24:26 458,51 3,22 2,53 1478,41 1157,84
E26:10 59,86 3,22 2,53 193,03 151,17
E2s:30 874,94 3,22 2,53 2821,17 2209,45
Eso:15 4,16 3,22 2,53 13,42 10,51
Eap 1030,29 1,09 3,83 37406,48 131634,25
Praz 48213,00 3,39 2,63 163396,81 126707,76
Praz 22726,00 3,40 2,63 77260,06 59875,48
Pras 20211,00 3,42 2,65 69173,23 53538,31
Pras 21001,00 3,86 2,92 81017,25 61338,67
Pre1 6609,00 4,30 3,20 28432,11 21136,68
P2 5780,00 4,20 3,14 24298,91 18131,38
Pec 49,00 3,61 2,78 177,10 136,03
Peac 2240,00 3,61 2,78 8095,88 6218,73
Pwusrk 8000 3,61 2,78 28913,86 22209,76
Si:22 192189 1,05 0,15 202312,33 27964,18
S2:24 13184,01438 2,09 0,15 27599,24 1918,32
Sz 1855,138208 1,05 0,15 1952,86 269,93
Sa:26 11860,72637 1,97 0,15 23339,13 1725,78
Ss.3 931,1516004 1,05 0,15 980,20 135,49
Se:19 15901,40157 191 0,15 30322,78 2313,71
S7s 936,77 1,05 0,15 986,12 136,30
So.7 3110,09 1,05 0,15 3273,91 452,53
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CUSTO EXERGETICO

Unitario (KW/kW) Total (kW)
FLUXO VALOR (kW)
E&S-MP E&S-SP E&S-MP E&S-SP
Si0:32 145173,91 1,09 0,15 158199,20 21123,31
S11:28 5055,06 2,07 0,15 10451,48 735,53
S12:30 309,33 1,55 0,15 479,76 45,01
Sz 1665,08 1,05 0,15 1752,79 242,28
Si4:13 1323,82 1,05 0,15 1393,55 192,62
S14:15 59894,51 0,19 0,15 11127,69 8714,86
Si6:15 13,67 1,05 0,15 14,39 1,99
S17:16 5204,55 1,05 0,15 5478,69 757,28
Sis:17 5838,82 1,05 0,15 6146,37 849,57
Si9:18 3608,14 1,05 0,15 3798,19 525,00
S19:32 12592,17 1,05 0,15 13255,44 1832,20
S20:19 259,61 1,05 0,15 273,29 37,77
Sa1:20 13406,61 1,05 0,15 14112,79 1950,71
Sa2:21 14074,66 1,05 0,15 14816,03 2047,91
S24:26 858,91 1,97 0,15 1690,13 124,97
S26:19 130,10 1,91 0,15 248,09 18,93
Sa2s:30 4561,47 1,55 0,15 7074,59 663,71
S30:15 79,89 0,19 0,15 14,84 11,62
PLiouiba 112442,00 3,61 2,78 406391,52 312163,75
Ap 2400,00* 15,59** 54,85** 37406,48 131634,25

*m3/h] **kWh/m?3]
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5.2.2 Modelo E&S com desmembramento da unidade MSF

Como mostrado na Figura 4.3, a unidade MSF pode ser desmembrada em duas outras
unidades, onde uma delas € o aguecedor de salmoura (AS), e a outra representa uma
unido entre as secdes de recuperacao de calor e rejeicdo de calor (RR). A estrutura
produtiva da planta incluindo essa consideragcao essa situacdo é mostrada na Figura
5.4.

As bombas que comp8em a unidade MSF totalizam 8MW de poténcia demandada
(Pmsr) para seu funcionamento. Por meio da simulacdo da planta, foi possivel
determinar a poténcia demandada pela bomba do aquecedor de salmoura (Psas) e,
por subtracdo simples, a poténcia total demandada pelas bombas que compdem as
secdes de recuperacéo e rejeicdo. Essas especificacbes sdo necessarias, uma vez
gue, como a unidade MSF é desmembrada em outras duas unidades, é preciso que
sejam definidos corretamente os insumos de cada uma delas, para que as equagdes
de balanco de custos sejam elaboradas de modo adequado. Os valores de poténcia

das bombas encontram-se representados na Tabela 5.5.

Tabela 5.5 - Poténcia das bombas da unidade MSF.
Pwmsk (KW) | Peas (kW) | Prr (kW)
8000 44 54 7955,46

O produto da unidade AS é a variacao de exergia da agua a ser dessalinizada. Este

fluxo atua como insumo da unidade RR, juntamente com Prr.
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Figura 5.4 - Diagrama produtivo segundo Modelo E&S (MSF desmembrada).
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O sistema de equacdes para o presente caso tem 0 mesmo numero de equacdes que

0 caso anterior, como pode ser visto na

Tabela 5.6. A Tabela 5.7 mostra o valor de cada fluxo da estrutura produtiva da Figura

5.4, tal como os custos exergéticos unitarios e totais obtidos aplicando os critérios

multiproduto e subproduto.

Tabela 5.6 - Sistema de equacdes do diagrama produtivo segundo o Modelo E&S (MSF desmembrada).

Caldeira KT.22- B2z — K2.22-S1:22 = ke Qc
AAl +V1 k§2:21-E22:21 + k§:24-52:24 - k§;24-Ez:24 - k252:21-522:21 =0
AA2 + V2 k§1:20-521:20 + k%;éze-szz}:ze + k£:26-54-:26 - kf:ze-EzL:ze
— k34.2-E24:26 = 0
AB1 +V3 k1E8:17-E18:17 + k151:28'511:28 - kfnzs- Ei1.28 — k158:17'518:17 =0
AB2 + V4 ki7.16-E17.16 + Ki2:30- S12:30 + K3g:30- S28:30 — Kiz:30- E12:30
—kEy 0. E —k$r.46.S =0
28:30- £28:30 17:16*217:16 —
BC k1Ee:15-E16:15 — kppc-Ppc — k156:15-516:15 =0
BAC szo:19-E20:19 — kpgac-Peac — k§0:19-520:19 =0
kfo.32r E10:320 + kfo18r- E10.180 + Kono- Sei10 + k§6:19'526:19
DES - kg:19'E6:19 - k§6:19- E26:19 - k19;32"519:32’
- k1s9:18:-519:18/ =0
TAl kprai-Prai — kf;s-E1:3 - k§;1-53:1 =0
TA2 kpraz-Praz — k§:5-53:5 - k§:3-55:3 =0
TA3 kpras-Praz — kE7.Es; — k3.5.S75 =0
TA4 kpras-Pras — k]75:9- E7.9 — k9s:7-59:7 =0
TB1 kprg1- Prp1 — k<§:13- Eg.q3 — kfs;9-513:9 =0
B2 kprpa. Prps — kf3:14-E13:14 - kf4;13-514:13 =0
COND kig4:15'514:15 + k350:15'S3O:15 - kf4—:15' E14-:15 - k§0:15- E30:15 =0
AS kfs- E34.33 + kfo:32-510:32 - kfo:sz-Em:sz — Kkppas-Ppas =0
RR kAD-A.D - kfs- E34.33 — kprr-Prr — Kppas- Ppas = 0
kPLIQ- PLIQ + Kppac-Ppac + Kppc-Pec + kppas- Ppas + Kprr- Prr
GE — Kkpra1-Prai — kpraz-Praz — Kpras- Pras
— Kkpraa-Pras — kprp1- Prg1 — Kprp2- Prg2 = 0
E E _
JEx — BEX D Eey), — D (KEjEey) =0
S S _
JS-BS Z(ki:j-si:j)BS - Z(ki:j-si:j)]s =0
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Tabela 5.7 - Custo exergético unitario e total dos fluxos segundo o Modelo E&S (MSF desmembrada).

CUSTO EXERGETICO

Unitario (KW/kW) Total (kW)
FLUXO VALOR (kW)
E&S-MP E&S-SP E&S-MP E&S-SP
Eis 50069,46 3,01 2,53 150640,26 126437,83
E122 191826,90 3,16 2,46 605322,52 471762,18
E2:24 9654,10 3,01 2,53 29045,58 24379,01
Ea:s 23657,07 3,01 2,53 71175,28 59739,99
E4:26 7151,01 3,01 2,53 21514,72 18058,09
Es:z 21147,23 3,01 2,53 63624,09 53402,01
Es:10 7828,88 3,01 2,53 23554,17 19769,87
E79 24110,95 3,01 2,53 72540,83 60886,14
Eous 8274,20 3,01 2,53 24893,96 20894,41
Eio:32 51697,01 3,01 2,53 155536,95 130547,80
E11:28 2320,71 3,01 2,53 6982,14 5860,37
E12:30 56,06 3,01 2,53 168,65 141,56
E13:14 7103,76 3,01 2,53 21372,55 17938,76
Ei14:15 3451,53 3,01 2,53 10384,36 8715,97
Ei6:15 41,81 4,21 3,30 176,18 138,02
Ei7.16 597,22 1,31 4,02 783,68 2399,57
Eig17 1536,99 1,80 3,89 2772,11 5974,41
E1o:s 1434,88 1,68 3,19 2405,19 4578,77
Ei9:32 4815,62 1,68 3,19 8072,08 15366,83
E2o:10 1981,09 3,91 3,16 7746,88 6256,51
E21:20 6921,39 1,74 2,79 12038,41 19315,89
E2221 8763,54 1,86 2,80 16320,99 24508,60
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CUSTO EXERGETICO

Unitario (KW/kW) Total (kW)
FLUXO VALOR (kW)
E&S-MP E&S-SP E&S-MP E&S-SP

E24:26 458,51 3,01 2,53 1379,48 1157,84
E26:10 59,86 3,01 2,53 180,11 151,17
E2s:30 874,94 3,01 2,53 2632,38 2209,45
Eso:15 4,16 3,01 2,53 12,53 10,51
Esa:33 48752,61 0,80 2,25 39139,21 109548,14
Pra 48213,00 3,16 2,63 152199,41 126707,76
Praz 22726,00 3,17 2,63 71957,86 59875,48
Pras 20211,00 3,19 2,65 64411,40 53538,31
Pras 21001,00 3,58 2,92 75154,69 61338,67
Pre1 6609,00 3,98 3,20 26293,37 21136,68
P2 5780,00 3,89 3,14 22485,15 18131,38
Pec 49,00 3,36 2,78 164,69 136,03
Peac 2240,00 3,36 2,78 7528,69 6218,73
Psas 44,541 3,36 2,78 149,70 123,66
Prr 7955,459 3,36 2,78 26738,49 22086,11
Si1:22 192189 0,84 0,15 161524,52 27964,18
S2:24 13184,01438 1,86 0,15 24553,58 1918,32
Sz 1855,138208 0,84 0,15 1559,14 269,93
Sa:26 11860,72637 1,74 0,15 20629,43 1725,78
Ssa 931,1516004 0,84 0,15 782,58 135,49
Se:19 15901,40157 1,68 0,15 26654,41 2313,71
S7s 936,77 0,84 0,15 787,31 136,30
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CUSTO EXERGETICO

Unitario (KW/kW) Total (kW)
FLUXO VALOR (kW)
E&S-MP E&S-SP E&S-MP E&S-SP
So:7 3110,09 0,84 0,15 2613,86 452,53
S10:32 145173,91 0,80 0,15 116547,44 21123,31
Si1:28 5055,06 1,80 0,15 9117,25 735,53
S12:30 309,33 1,31 0,15 405,91 45,01
Sz 1665,08 0,84 0,15 1399,41 242,28
S1413 1323,82 0,84 0,15 1112,60 192,62
Si4:15 59894,51 0,17 0,15 10383,04 8714,86
Si6:15 13,67 0,84 0,15 11,49 1,99
Si7:16 5204,55 0,84 0,15 4374,14 757,28
Si8:17 5838,82 0,84 0,15 4907,21 849,57
Si9:18 3608,14 0,84 0,15 3032,44 525,00
S19:32 12592,17 0,84 0,15 10583,04 1832,20
S20:19 259,61 0,84 0,15 218,19 37,77
Sa1:20 13406,61 0,84 0,15 11267,54 1950,71
Sa2:21 14074,66 0,84 0,15 11829,00 2047,91
S24:26 858,91 1,74 0,15 1493,90 124,97
Sa6:19 130,10 1,68 0,15 218,07 18,93
S28:30 4561,47 1,31 0,15 5985,59 663,71
Ss30:15 79,89 0,17 0,15 13,85 11,62
PLiguipa 112442,00 3,36 2,78 377920,30 312163,75
Ap 2400,00* 27,45%* 54,85** 65877,70 131634,25

*m3/h] H[KWh/m?3]
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5.3 MODELO H&S: NEGUENTROPIA COMO PARCELA DA EXERGIA FiSICA

O ultimo modelo termoecondmico aplicado a planta dual estudada € o modelo H&S,
que trata a neguentropia como uma parcela da exergia fisica (parcela entropica). A
estrutura produtiva representativa do modelo H&S € similar aquela que representa o
modelo E&S, com a diferenca de que os fluxos exergéticos internos séo trocados pelos
respectivos fluxos entalpicos. Os fluxos de neguentropia, por sua vez, séo

conservados, uma vez que sao parcelas entropicas da exergia fisica.

Os fluxos de entalpia produzidos pelo processo sédo enviados a juncao de entalpia
(Jn), de onde sao encaminhados para a bifurcacdo de entalpia (Bn) e, na sequéncia,
é feito o rateio para os equipamentos que consomem entalpia. Do mesmo modo que
o modelo E&S, os fluxos de neguentropia produzida tanto pelo condensador quanto
pelos aquecedores e pela unidade MSF sao enviados a jun¢éo de neguentropia, onde
sdo reunidos e encaminhados para a bifurcacdo de neguentropia, e dali s&o
distribuidos para todos os equipamentos que aumentam a entropia do ciclo.

5.3.1 Modelo H&S sem desmembramento da unidade MSF

Da mesma forma que o modelo E&S, hd a necessidade de utilizar o elemento
representativo estrela no caso onde ndo ha o desmembramento da unidade MSF pois,
caso contrario, haveria dois produtos de naturezas distintas e unidades distintas
saindo de um mesmo elemento representativo. Dai, a necessidade dessa adaptacéo.

O diagrama produtivo com a referida adaptacédo esta representado na Figura 5.5.
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Figura 5.5 - Diagrama produtivo segundo modelo H&S (MSF completa).
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Importante ressaltar que os fluxos de combustivel (Qc), de poténcia produzida e de
exergia da agua dessalinizada (Eap) sdo conservados em base exergética. Os fluxos
de entalpia sdo calculados através das equacdes as equacdes de custo, e as mesmas

encontram-se representadas nas equacoes (5.7) e (5.8).

Para distinguir os custos exergéticos unitarios dos fluxos entalpicos e os custos
exergéticos unitarios dos fluxos pertinentes as parcelas entrépicas, sdo utilizados os
. H S ~ - ’
sobrescritos H (kj;) e S (ki;). Em relacao ao termo que representa a exergia da agua
dessalinizada (Eab), seu calculo é realizado usando a equagéo (5.6). As equacdes de

custo séo representadas na Tabela 5.8.

Tabela 5.8 - Sistema de equacdes do diagrama produtivo segundo o Modelo H&S (MSF completa).

Caldeira k. Hipp — K3.90.S1.22 = k. Qc

AAl +V1 k3221 Hazio1 + K324- Sa2a = K3ipa- Hooa — k3521 S2221 = 0

AA2 + V2 k31:20- Ha1:20 + kzsil:ze-su:ze + k26 Saze — Kiizg- Hacae

— Kk94:26- Hpa:26 = 0

AB1+V3 kis:17-Higa7 + ki1 Si1:28 — Kit2e- Hi1:28 = Kigi17- S1gia7 = 0

AB2 + V4 ki.16-Hi7:16 + k152é30-512:30 + k258:530-528:30 — ki%:30- Hi2:30
— k2g:30- H2g:30 — K17:16:517:16 = 0

BC k{I6:15'H16:15 — kppc- Ppc — k156:15-516:15 =0

BAC k3019 H20:10 = Kppac: Prac = K30:19-S20:10 = 0

kio:32i- Hio:320 + k{o.18/- Hio:1er + kGi10-Sei0 + K3g10-S26:19

DES - kgl:19'H6:19 - kg’e:w- Hy6:10 — k159;32"519:32’
- k1s9:18/-519:18/ =0

TAL kpra1-Pra1 — k{1:3-H1:3 - k§:1-53:1 =0

TA2 kpraz-Praz — kgs-H&s - kg:3-55:3 =0

TA3 kpras-Praz — kEI;1:7-H5:7 - k§:5-57:5 =0

TA4 Kpras-Pras — ko Hy.g — K3.7.S9.7 = 0

TB1 kprpi-Prps — k51:13-H9:13 - kfs:9-513:9 =0

B2 kprpz. Prpz — kf3;14-H13:14 - k154;13-514:13 =0
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COND k154-:15'514-:15 + k§0:15'530:15 - k{14-:15' H14:15 - k§10:15'H30:15 = 0
MSF kjp-Eap + kio.32-S10:32 — Kpmsr- Puse — ki.32- Hip32 = 0
kprig-Prig + kpgac- Peac + kppc- Psc + Kpmsr- Pusr — Kprai- Prai
GE — Kpraz-Praz — kpraz-Praz — kpraa-Praa
— kprg1-Prg1 — kprp2- Prgz = 0

ESTRELA kup.Ap — kEp.Exp =0

H H _
JH-BH Z(ki:j.Hi:j)BH - Z(ki:j.Hi:j)]H =0

s s _
JS -BS Z(ki:j-si:j)gs_Z(ki:j-si:j)js =0

A Tabela 5.9 expde os valores dos custos exergéticos unitarios e totais de todos os

fluxos produtivos segundo o modelo H&S sem desmembramento da unidade MSF,

utilizando os critérios multiproduto e subproduto. Os valores dos custos exergéticos

unitarios, como pode ser observado, sempre excedem a unidade, pois o modelo H&S

corrige a inconsisténcia gerada no modelo E&S, onde a eficiéncia exergética é

superior & unidade em alguns equipamentos.



104

Tabela 5.9 - Custo exergético unitario e total dos fluxos segundo o Modelo H&S (MSF completa).

CUSTO EXERGETICO

Unitario (KW/kW) Total (kW)
FLUXO VALOR (kW)

H&S-MP H&S-SP H&S-MP H&S-SP
His 48214,32 2,72 2,53 130914,91 121753,15
Hi22 384015,94 2,67 2,49 1024195,62 957087,31
H2:24 22838,12 2,72 2,53 62011,66 57671,92
Hs:s 22725,92 2,72 2,53 61707,01 57388,60
Ha:26 19011,74 2,72 2,53 51622,01 48009,37
Hs.7 20210,45 2,72 2,53 54876,84 51036,42
He:19 23730,28 2,72 2,53 64434,13 59924,86
H7.9 21000,86 2,72 2,53 57023,01 53032,39
Ho:13 6609,11 2,72 2,53 17945,53 16689,66
Hio:32 196870,92 2,72 2,53 534557,74 497148,03
Hi1:28 7375,77 2,72 2,53 20027,21 18625,65
Hi2:30 365,39 2,72 2,53 992,13 922,70
Hiz:14 5779,94 2,72 2,53 15694,09 14595,78
His:15 63346,04 2,72 2,53 172001,61 159964,50
Hie:1s 55,48 3,39 3,11 188,13 172,54
Hi7:16 5801,77 2,95 2,68 17108,01 15542,34
His:17 7375,81 3,03 2,81 22345,44 20718,87
Hig:18 5043,02 2,96 2,71 14922,89 13669,66
Hig:32 17407,78 2,96 2,71 51511,71 47185,74
H20:19 2240,70 3,35 3,08 7497,26 6912,09
H21:20 20328,00 2,90 2,62 58857,74 53170,92
H22.21 22838,20 2,90 2,63 66263,59 60050,63
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CUSTO EXERGETICO

Unitario (KW/kW) Total (kW)
FLUXO VALOR (kW)
H&S-MP H&S-SP H&S-MP H&S-SP
H24:26 1317,41 2,72 2,53 3577,14 3326,80
Hze6:10 189,96 2,72 2,53 515,80 479,70
H2s:30 5436,42 2,72 2,53 14761,34 13728,30
H3o:15 84,06 2,72 2,53 228,24 212,27
Exo 1030,29 3,11 127,76 106810,68 131634,25
Pra 48213,00 2,83 2,63 136517,30 126707,76
Praz 22726,00 2,84 2,63 64519,03 59875,48
Pras 20211,00 2,86 2,65 57705,83 53538,31
Pras 21001,00 3,16 2,92 66415,27 61338,67
Pre1 6609,00 3,48 3,20 22973,97 21136,68
P2 5780,00 3,41 3,14 19691,94 18131,38
Psc 49,00 3,00 2,78 146,85 136,03
Peac 2240,00 3,00 2,78 6713,25 6218,73
Pwmsk 8000 3,00 2,78 23975,90 22209,76
Si1:22 192189 3,02 2,67 580397,62 513289,31
S2:24 13184,01438 2,90 2,67 38252,58 35211,24
Sz 1855,138208 3,02 2,67 5602,39 4954,61
Sa:26 11860,72637 2,90 2,67 34341,57 31677,06
S5z 931,1516004 3,02 2,67 2812,01 2486,88
Se:19 15901,40157 2,96 2,67 47054,15 42468,70
S7s 936,77 3,02 2,67 2828,99 2501,89
So.7 3110,09 3,02 2,67 9392,26 8306,28
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CUSTO EXERGETICO

Unitario (KW/kW) Total (kW)
FLUXO VALOR (kW)
H&S-MP H&S-SP H&S-MP H&S-SP
Si0:32 145173,91 3,11 2,67 451722,97 387723,54
Si1:28 5055,06 3,03 2,67 15314,59 13500,82
S12:30 309,33 2,95 2,67 912,15 826,15
Si39 1665,08 3,02 2,67 5028,44 4447,02
S14:13 1323,82 3,02 2,67 3997,85 3535,60
Si4:15 59894,51 2,87 2,67 172000,42 159963,39
Sie:15 13,67 3,02 2,67 41,28 36,51
Si7:16 5204,55 3,02 2,67 15717,37 13900,05
Sis:17 5838,82 3,02 2,67 17632,82 15594,03
Si9:18 3608,14 3,02 2,67 10896,32 9636,44
Si9:32 12592,17 3,02 2,67 38027,48 33630,56
S20:19 259,61 3,02 2,67 784,01 693,36
Sa1:20 13406,61 3,02 2,67 40487,05 35805,74
Sa22:21 14074,66 3,02 2,67 42504,51 37589,94
S24:26 858,91 2,90 2,67 2486,88 2293,93
S26:19 130,10 2,96 2,67 384,97 347,46
S28:30 4561,47 2,95 2,67 13450,68 12182,56
S30:15 79,89 2,87 2,67 229,44 213,38
PLiouiba 112442,00 3,00 2,78 336987,32 312163,75
Ap 2400,00* 44 ,50** 54,85** 106810,68 131634,25
*Im3/h] **TkWh/m?3]
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5.3.2 Modelo H&S com desmembramento da unidade MSF

Novamente com base na Figura 4.3, a unidade MSF pode ser desmembrada em duas
outras unidades: aquecedor de salmoura (AS), e a unido entre as secdes de
recuperacao de calor e rejeicdo de calor (RR). O diagrama produtivo da planta levando

em consideracao o referido desmembramento € mostrada na Figura 5.6.

O desmembramento exige que sejam especificadas as poténcias demandadas pelas
bombas pertencentes a cada uma das novas unidades, no caso o AS e a RR. Com

base na Tabela 5.5, tém-se os insumos de poténcia para ambas as unidades.

O diagrama produtivo para este caso é similar ao diagrama produtivo do modelo E&S
com desmembramento da unidade MSF, com a diferenca que os fluxos internos
exergéticos sdo substituidos por fluxos entalpicos, como pode ser observado na
Figura 5.6. O produto da unidade AS é a variacdo de exergia da agua a ser
dessalinizada. Este fluxo atua como insumo da unidade RR, juntamente com Prr. Ou
seja, € mais um fluxo a ser mantido em base exergética, assim como os fluxos de
poténcia e de combustivel. Ja as equacbes de custo que formam o sistema de

equacdes estao representadas na Tabela 5.10.
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Figura 5.6 - Diagrama produtivo segundo modelo H&S (MSF desmembrada).
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Tabela 5.10 - Sistema de equacdes do diagrama produtivo segundo o Modelo H&S (MSF desmembrada).

Caldeira kitaz Hizz — K32 S22 = ke. Qc
AAl +V1 k§2:21-H22:21 + k25:24-52:24 - k51;24-H2:24 - k252:21-522:21 =0
AA2 + V2 kgnzo- H3q.00 + kZSA}_I:26'SZ4:26 + kf;26-54:26 - kiI:ZG-HAL:ZG
— k74:2-Hpa06 = 0
AB1 +V3 k{-18:17'H18:17 + k151:28-511:28 - k{II:ZS' Hi1:28 — kf8:17-518:17 =0
ABZ + V4 k{-l7:16' H17:16 + kISZHSO 512:30 + k258330'528:30 - ku:SO' H12:30
_ k28:30'H28:30 _ k17:16-517:16 =0
BC kfs:15-H16:15 - kPBC' Pgc — k156:15'516:15 =0
BAC k§0:19- H30.19 — kppac- Ppac — k250:19-520:19 =0
k1320 Hio320 + kfoag Hioagr + kgo-Se10 + k§6:19-526:19
DES - kgl9'H6:19 - kge:w- Hy6.10 — k19;32'-519:32’
- k159:181'519:181 =0
TAl kpra1-Prai — k{1:3-H1:3 - k§:1-53:1 =0
TAZ2 kpraz-Praz — k?fl:s-Hs:s - kg:3-55:3 =0
TA3 kpras-Pras — k15q:7-H5:7 - k§:5-57:5 =0
TA4 kpraa-Pras — k17LI;9-H7:9 - kg:7-59:7 =0
TB1 kprp1-Prp1 — k51:13-H9:13 - kf3:9-513:9 =0
B2 kprgz. Prps — kf3;14-H13:14 - kf4:13-514:13 =0
COND k1S4:15-514:15 + k§0:15-53o:15 - kf’4:15- Higqs — ké{ons- Hsp.45 =0
AS ka-E34:33 + k1so:32-510:32 - kfosz- Hio.32 — kppas-Ppas = 0
RR kAD-A.D - kfs- E34.33 — kprr-Prr — Kppas- Ppas = 0
kpLig-Prig + kppac-Prac + kppc-Ppc + kppas- Ppas + Kprr- Prr
GE — kpra1-Pra1 — kpraz-Praz — Kpras- Pras
— Kkpraa-Pras — kprp1- Prg1 — Kprp2- Prg2 = 0
H H _
JH-BH Z(ki:j-Hi:j)BH_Z(ki:j-Hi:j)]H =0
S S _
JS-BS D 0 Sig) g = ) (kS)-517) o = 0

Finalmente, os custos exergéticos unitérios e totais obtidos por meio das equacdes

contidas na Tabela 5.10 estdo indicados na Tabela 5.11, considerando os critérios

multiproduto e subproduto para montagem das equacdes auxiliares.
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Tabela 5.11 - Custo exergético unitario e total dos fluxos segundo o Modelo H&S (MSF desmembrada).

CUSTO EXERGETICO

Unitario (KW/kW) Total (kW)
FLUXO VALOR (kW)
H&S-MP H&S-SP H&S-MP H&S-SP
His 48214,32 2,44 2,53 117815,58 121753,15
Hi22 384015,94 2,42 2,49 928284,65 957087,31
H2:24 22838,12 2,44 2,53 55806,78 57671,92
Hs:s 22725,92 2,44 2,53 55532,62 57388,60
Ha:26 19011,74 2,44 2,53 46456,72 48009,37
Hs:7 20210,45 2,44 2,53 49385,88 51036,42
He:19 23730,28 2,44 2,53 57986,86 59924,86
Hz.9 21000,86 2,44 2,53 51317,30 53032,39
Ho:13 6609,11 2,44 2,53 16149,90 16689,66
Hio:32 196870,92 2,44 2,53 481069,98 497148,03
Hi1:28 7375,77 2,44 2,53 18023,29 18625,65
H12:30 365,39 2,44 2,53 892,86 922,70
His:14 5779,94 2,44 2,53 14123,74 14595,78
Hia:15 63346,04 2,44 2,53 154791,16 159964,50
Hie:15 55,48 2,99 3,11 165,85 172,54
Hi7:16 5801,77 2,56 2,68 14839,19 15542,34
His:17 7375,81 2,63 2,81 1942751 20718,87
Hio:18 5043,02 2,58 2,71 13011,75 13669,66
Hio:32 17407,78 2,58 2,71 44914,72 47185,74
H20:19 2240,70 2,97 3,08 6660,68 6912,09
H21:20 20328,00 2,53 2,62 51344,93 53170,92
Hz2:21 22838,20 2,53 2,63 57876,51 60050,63
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CUSTO EXERGETICO

Unitario (KW/kW) Total (kW)
FLUXO VALOR (kW)
H&S-MP H&S-SP H&S-MP H&S-SP
H24:26 1317,41 2,44 2,53 3219,21 3326,80
Hz6:19 189,96 2,44 2,53 464,19 479,70
H2s:30 5436,42 2,44 2,53 13284,32 13728,30
Hs0:15 84,06 2,44 2,53 205,40 212,27
Esa:33 48752,61 2,48 2,25 120969,74 109548,14
Pra 48213,00 2,54 2,63 122492,18 126707,76
Praz 22726,00 2,55 2,63 57879,95 59875,48
Pras 20211,00 2,56 2,65 51747,37 53538,31
Pras 21001,00 2,82 2,92 59157,48 61338,67
Pre1 6609,00 3,08 3,20 20347,39 21136,68
P2 5780,00 3,02 3,14 17460,95 18131,38
Psc 49,00 2,68 2,78 131,39 136,03
Peac 2240,00 2,68 2,78 6006,23 6218,73
Psas 44,541 2,68 2,78 119,43 123,66
Prr 7955,459 2,68 2,78 21331,41 22086,11
Si1:22 192189 2,52 2,67 484486,65 513289,31
S2:24 13184,01438 2,53 2,67 33410,89 35211,24
Ss.r 1855,138208 2,52 2,67 4676,59 4954,61
Sa:26 11860,72637 2,53 2,67 29958,10 31677,06
Ss:3 931,1516004 2,52 2,67 2347,33 2486,88
Se:19 15901,40157 2,58 2,67 41028,02 42468,70
S5 936,77 2,52 2,67 2361,50 2501,89
So:7 3110,09 2,52 2,67 7840,18 8306,28
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CUSTO EXERGETICO

Unitario (KW/kW) Total (kW)
FLUXO VALOR (kW)
H&S-MP H&S-SP H&S-MP H&S-SP
Si0:32 145173,91 2,48 2,67 360219,67 387723,54
Si1:28 5055,06 2,63 2,67 13314,77 13500,82
Si12:30 309,33 2,56 2,67 791,18 826,15
Sizo 1665,08 2,52 2,67 4197,48 4447,02
Sia13 1323,82 2,52 2,67 3337,21 3535,60
Si4:15 59894,51 2,58 2,67 154790,08 159963,39
Sie:15 13,67 2,52 2,67 34,46 36,51
Si7:16 5204,55 2,52 2,67 13120,07 13900,05
Sig:17 5838,82 2,52 2,67 14718,99 15594,03
Si9:18 3608,14 2,52 2,67 9095,70 9636,44
Si9:32 12592,17 2,52 2,67 31743,42 33630,56
S20:19 259,61 2,52 2,67 654,45 693,36
Sa1:20 13406,61 2,52 2,67 33796,54 35805,74
Sa22:21 14074,66 2,52 2,67 35480,62 37589,94
S24:26 858,91 2,53 2,67 2169,45 2293,93
S26:19 130,10 2,58 2,67 335,67 347,46
S28:30 4561,47 2,56 2,67 11666,88 12182,56
S30:15 79,89 2,58 2,67 206,48 213,38
PLiouiba 112442,00 2,68 2,78 301496,85 312163,75
Ap 2400,00* 59,29** 54,85** 142301,15 131634,25
*[m3/h] **kWh/m3]
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CAPITULO 6

RESULTADOS E DISCUSSOES

Como afirma Santos (2005), é necessario que sejam adotados métodos racionais de
rateio, de modo que cada um dos produtos finais da planta tenham um prego que
mostre de fato os custos reais envolvidos em sua producdo. A Tabela 6.1 mostra os
valores dos custos exergéticos unitarios da poténcia elétrica e da agua dessalinizada,

para cada modelo termoecondmico aplicado.

Tabela 6.1 - Custos exergéticos unitarios da poténcia e da agua dessalinizada, obtidos por cada
modelo termoecondmico proposto.

MODELO POTENCIA ELETRICA | AGUA DESSALINIZADA
TERMOECONOMICO (KW/KW) (kWh/m?3)
E 2,67 60,02
E&S-MP - MSF COMPLETA 3,93 0,62
E&S-SP - MSF COMPLETA 2,78 54,85
E&S-MP - MSF DESMEMBRADA 3,36 0,80
E&S-SP - MSF DESMEMBRADA 2,78 54,85
H&S-MP - MSF COMPLETA 3,90 2,11
H&S-SP - MSF COMPLETA 2,78 54,85
H&S-MP - MSF DESMEMBRADA 2,68 59,29
H&S-SP - MSF DESMEMBRADA 2,78 54,85

Em relacdo aos modelos que se utilizam do critério subproduto (SP), pode-se observar
gue, para um mesmo modelo termoecondmico, o desmembramento da unidade MSF
nas sec¢oes de aguecedor de salmoura (AS) e na unido das secdes de recuperacao e
rejeicdo (RR) em nada altera os valores dos custos exergeéticos unitarios dos produtos
finais. Isso é explicado pelo fato de que a unidade do aquecedor de salmoura (AS)
apresenta como “subproduto” (do ponto de vista do critério SP) um fluxo de
neguentropia, cujo custo exergético unitario ndo esta atrelado a unidade que o gera,
e sim ao equipamento do ciclo responsavel pela producao de fluxos de neguentropia,
no caso o condensador. Portanto, o desmembramento ndo provoca nenhuma

alteracao relevante no processo de formacgao de custos.



Custo exergético unitario da poténcia (kp)
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A partir do momento que o sistema tem sua condigdo operacional estabelecida
(insumo externo, produtos e custos totais), existe uma reta solucdo para aquela
situacdo, de maneira que o0s pares ordenados do custo exergético unitario da
eletricidade e da agua dessalinizada estdo contidos nesta reta. Essa constatacéao é
vélida independentemente da metodologia de alocacdo de custos aplicada (FARIA,
2014; SANTOS, 2014). Dessa forma, € possivel comparar as metodologias
termoecondmicas aplicadas, bem como suas variacbes (MP e SP), podendo-se
verificar os métodos que valorizam mais o custo unitario da poténcia, em detrimento
ao custo unitario da agua produzida, e vice-versa. A Figura 6.1 mostra os valores dos
produtos finais, representados em forma de pares ordenados, obtidos para cada

metodologia.
4,1
E
3,9
E&S MP - MSF COMPLETA
. @E&S SP - MSF COMPLETA
@®H&S MP - MSF COMPLETA
35 H&S SP - MSF COMPLETA
§ ° @E&S MP - MSF DESMEMBRADA
4
E 3,3 A E&S SP - MSF DESMEMBRADA
e ® H&S MP - MSF DESMEMBRADA
31 # H&S SP - MSF DESMEMBRADA
@
2,9
&
2,7 [
2,5
0 10 20 30 40 50 60
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Figura 6.1 - Localizagcdo dos custos exergéticos unitarios dos produtos finais da planta na reta
solucao.

Verifica-se que os modelos E&S-MP (tahto com a MSF completa como com ela
desmembrada) sdo aqueles que mais valorizam o custo unitario da poténcia em
detrimento do custo unitario da agua. Essa sobrecarga no custo da poténcia ocorre
porque o uso da neguentropia como um fluxo ficticio acaba por penalizar duas vezes

0S equipamentos que aumentam a entropia do fluido de trabalho, o que é o caso das
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turbinas, responséveis pela producdo da poténcia mecanica, posteriormente
convertida em eletricidade pelo gerador. Isto €, 0 mesmo insumo de neguentropia é
contabilizado duas vezes, 0 que traz a ideia de que aquele equipamento apresenta
um grande consumo de recursos para produzir aquilo a que se propde. Um esquema
€ mostrado na Figura 6.2 no intuito de expor essa dupla penalizagdo. Ja no caso dos
equipamentos que produzem neguentropia, ha uma dupla premiagéo, uma vez que 0

produto (fluxo de neguentropia) € produzido em dobro.

MODELO E&S: (E - 8) MODELO E&S: (H-5)-5)

PTB2
B2 "

PTB2
TB2 B

Figura 6.2 - Dupla penalizacao decorrente da aplicacao da neguentropia como um fluxo ficticio,
mostrada no segundo estagio de baixa pressao da turbina.

No caso do modelo H&S-MP sem desmembramento da MSF, o custo da poténcia
também ficou alto, quando comparado aos custos unitarios das demais situacdes que
envolvem o modelo H&S, enquanto o custo da agua dessalinizada ficou relativamente
baixo, também comparado aos modelos H&S supracitados. Para ambos os modelos
E&S-MP e H&S-MP que ndo adotam o desmembramento da MSF, o baixo custo da
agua dessalinizada € explicado pelo fato de que a unidade MSF apresenta dois
produtos, a agua dessalinizada e a neguentropia, sendo que a agua produzida é um
fluxo com valoracdo em base massica, tendo portanto um valor exergético muito baixo
(mais precisamente 1030,29 kW), e é esse baixo valor exergético que é encaminhado
para o elemento estrela. Dessa maneira, praticamente todo o custo exergético
envolvido na operacéo da unidade MSF ¢ atribuido a neguentropia produzida por esse
elemento (Sio:32) e, como esse fluxo de neguentropia retorna para a juncdo de
neguentropia (Js) e é redistribuido para os equipamentos produtores de poténcia

(turbinas), sobrecarrega-se em demasia o custo da poténcia.
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Ja nos casos onde a unidade MSF é desmembrada em AS e RR, o0 insumo necessario
para a producdo de agua (ou seja, o insumo da unidade RR) é um fluxo com um valor
exergético mais elevado, mais precisamente 48752,61 kW, e que nao representa
ainda a agua produzida, tratando-se portanto de um fluxo com valoracdo em base
exergética, e ndo massica. Como o produto final € sempre o mesmo, quanto mais

recursos sdo empregados para sua producao, maior sera seu custo final.

Pelo fato de ser uma metodologia baseada no conceito de exergia, 0S custos
exergéticos unitarios no modelo H&S-MP com desmembramento da MSF
assemelham-se (situam-se préximos) aos custos obtidos para o modelo E, ndo sendo
iguais devido ao nivel de desagregacdo aos quais ambos sdo submetidos, embora no
gréfico os pares ordenados pertencentes a ambos estejam praticamente coincidentes.
No caso do modelo E, o custo da unidade MSF € alocado diretamente para a agua
dessalinizada, enquanto no modelo H&S parte do custo € alocada para a 4gua, mas
uma outra parte é alocada para o custo da poténcia, uma vez que a neguentropia ali
produzida € encaminhada para a Js e, posteriormente, distribuida para os
equipamentos consumidores de neguentropia, dentre 0s quais se enquadram as
turbinas, produtoras de poténcia. Entretanto, no modelo E, o condensador é alocado
juntamente com o segundo estagio de baixa pressdo da turbina. Nesse caso, todo o
custo envolvido na operacéo do condensador € destinado a poténcia, e isso atua como

um contraponto, no sentido de aproximar os dois pares ordenados.

Embora até entdo a planta dual apresentada tenha sido estudada produzindo uma
guantidade fixa de agua dessalinizada e poténcia, tal instalacdo pode operar sob
diferentes regimes. Dentre esses regimes, destacam-se o0 regime no qual a planta
trabalha unicamente no sentido de produzir apenas poténcia (no caso, bloqueia-se o
fluxo de vapor de 89,68 kg/s destinado a unidade MSF), e o regime no qual produz-se
vapor na caldeira exclusivamente para a produgdo de agua dessalinizada (ou seja,
eliminando o funcionamento das turbinas). Essas duas situagcbes limites séo
importantes (em especial a primeira) pois por meio delas, é possivel calcular o custo
exergeético unitario maximo de cada um dos produtos. Sem qualquer desvio para a
producdo de agua dessalinizada, o sistema produz 147MW de poténcia elétrica, e 0
custo exergético unitario da poténcia, quando da elaboracéo de diagramas produtivos

e resolucdo das matrizes correspondentes, é de 3,03 kW/kW.
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A obtencéo dos valores maximos possiveis para a eletricidade e a Agua dessalinizada
permite estabelecer uma reta solugdo geral que delimite a regido que atende as
vantagens de se ter um sistema de cogeracao, e essa regiao é representada pela area
interna ao retangulo, como mostrado na Figura 6.3. A cogeracdo apresenta como
grande vantagem a possibilidade de se produzir dois produtos partindo-se de uma
quantidade fixa de combustivel, o0 que é mais vantajoso financeiramente que se ter
duas plantas distintas, cada uma visando a producao separada de agua e eletricidade.
Partindo desse principio, as metodologias que apresentarem custo exergético unitario
da eletricidade superior a 3,03 kW/kW nao estdao em concordancia com as vantagens
apresentadas por esse tipo de sistema, o que ficou evidente para os modelos E&S-

MP (MSF completa e desmembrada).

a1 c
2 .. E&S MP - MSF COMPLETA
o @E&S SP - MSF COMPLETA
(8]
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()
2 2]
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Custo exergético unitdrio da agua dessalinizada (k,p) (kWh/m3)

Figura 6.3 - Custo exergético unitario dos produtos finais da planta dual, com a delimitacédo da regido
viavel da cogeracéo.

O balanco de exergia para um volume de controle em regime permanente € realizado

por meio da Equacéo (6.3).

Eent — Esai = Ej + E¢ (6-3)
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Em outras palavras, um fluido adentra a um processo com uma quantidade de exergia
Eent, e sai do referido processo com uma exergia menor, determinada por Esai. Essa
exergia “perdida” pelo fluido ao percorrer o processo € atribuida fundamentalmente as
irreversibilidades externas (Ee) internas (Ei). Sabendo-se que irreversibilidades séo
grandezas positivas, da analise da Equacao (6.3) é possivel concluir que E.p; > Eggj,
com essa desigualdade tornando-se cada vez mais acentuada a medida que as

irreversibilidades presentes aumentam.

Valero, Serra e Uche (1996) afirmam que o custo exergético total (K) € uma
propriedade conservativa. Isto é, o custo total de um fluxo que adentra um componente
deve ser igual ao custo total que o deixa. Aplicando o balanco de custo exergético
para cada subsistema:

D Kene = ) Kea (64)

Mas, sabe-se que o custo total (monetario ou exergético) de um fluxo é dado pelo

produto entre seu custo unitario e sua exergia, o que leva a Equacéo (6.5).

Z Kent- Eent = Z Kgai- Esai (65)

Como E.,; > Eg,j, conclui-se que kg, > Keqpr, COM essa desigualdade tornando-se
cada vez maior conforme as irreversibilidades sejam aumentadas. Assim, sdo as
irreversibilidades que ditam os custos unitarios. Com isso, a Tabela 6.2 é utilizada com
o objetivo de mensurar as irreversibilidades presentes em cada processo, para todas
as metodologias aplicadas, com “R” representando os recursos e “P”, os produtos. A
relacdo (R - P) representa as irreversibilidades totais presentes em cada processo,

enguanto a razéo (R / P) indica quantas vezes o insumo é maior que o produto.



Tabela 6.2 — Comparacdo dos modelos por meio das grandezas: R - P (recurso menos produto) e R/P (recurso sobre produto)
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MODELO TERMOECONOMICO

E&S H&S £&S H&S
E MSF NAO MSF NAO

DESMEMBRADA DESMEMBRADA MSF DESMEMBRADA MSF DESMEMBRADA
EQUIPAMENTO R-P R/P R-P R/P R-P R/P R-P R/P R-P R/P
CALD 251971,10 2,31 444160,14 3,32 251971,10 1,66 444160,14 3,32 251971,10 1,66
AA1 +V1 890,56 1,10 1781,21 1,08 890,56 1,02 1781,21 1,08 890,56 1,02
AA2 + V2 688,13 1,10 1375,11 1,07 688,13 1,02 1375,11 1,07 688,13 1,02
AB1 + V3 783,71 1,51 1567,47 1,24 783,71 1,06 1567,47 1,24 783,71 1,06
AB2 + V4 333,78 1,56 667,52 1,12 333,78 1,03 667,52 1,12 333,78 1,03
BC 7,19 1,17 20,86 1,50 7,19 1,13 20,86 1,50 7,19 1,13
BAC 258,91 1,13 518,52 1,26 258,91 1,12 518,52 1,26 258,91 1,12
DES 1638,25 1,26 1807,05 1,08 1638,25 1,04 1807,05 1,08 1638,25 1,04
TA1 1856,46 1,04 3593,54 1,07 1738,40 1,04 3593,54 1,07 1738,40 1,04
TA2 931,07 1,04 1809,01 1,08 877,86 1,04 1809,01 1,08 877,86 1,04
TA3 936,23 1,05 1797,62 1,09 860,85 1,04 1797,62 1,09 860,85 1,04
TA4 3109,95 1,15 3861,73 1,18 751,63 1,04 3861,73 1,18 751,63 1,04
TB1 1665,20 1,25 3321,46 1,50 1656,38 1,25 3321,46 1,50 1656,38 1,25
TB2 - - 2647,58 1,46 1323,76 1,23 2647,58 1,46 1323,76 1,23
COND - - -56518,71 0,06 3455,69 1,06 -56518,71 0,06 3455,69 1,06

TB2 + COND 4779,45 1,83 - - - - - - - -

MSF* 58666,72 57,94 -86507,19 0,41 58666,72 1,40 - - - -
AS - - - - - - -142184,98 0,27 2988,93 1,02
RR* - - - - - - 55677,79 55,04 55677,79 55,04
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A relacdo (R/P) deve ser sempre maior que a unidade, o que matematicamente
significa dizer que o produto € sempre menor que o insumo. Os modelos
termoecondmicos E&S-MP e E&S-SP apresentam inconsisténcias nesse aspecto:
equipamentos como condensador, unidade MSF e secdo de aguecimento de
salmoura (AS) apresentam (R/P) menor que a unidade, ou seja, ha mais produto
sendo gerado do que insumo sendo consumido. Assim, para as metodologias que
utiizam a neguentropia como um fluxo ficticio, a eficiéncia exergética de

equipamentos dissipativos excede a unidade.

A relacao (R - P) mensura a presencga de irreversibilidades em cada processo. Como
€ de se esperar, as irreversibilidades séo iguais quando da utilizacdo dos modelos E
e H&S. Isso ocorre pois o0 modelo H&S apenas desmembra a exergia em parcelas
entélpicas e entropicas, sem o acréscimo de fluxos adicionais. Portanto, as
guantidades de recursos que adentram ao processo Sao as mesmas, e as quantidades
de produtos que séo gerados no processo também sdo iguais. Para o caso do modelo
H&S com desmembramento da unidade MSF, o aquecedor de salmoura também
apresentou valor positivo de irreversibilidades, estando também, portanto, em

concordancia com o conceito de eficiéncia exergética.

Os modelos E&S, que tratam a neguentropia como fluxo ficticio, apresentaram
resultados incoerentes, no tocante a aspectos termodinamicos. Por exemplo, as
irreversibilidades produzidas na caldeira superam a exergia do combustivel.
Analisando o modelo E&S sem desmembramento da unidade MSF, vé-se que no
condensador e na unidade MSF ha irreversibilidades negativas (-56518,71kW e -
86507,19kW, respectivamente), o que ndo é possivel. No modelo E&S com a MSF
desmembrada, o condensador permanece com valor negativo de irreversibilidade,
além do aquecedor de salmoura. A Figura 6.4 mostra os valores percentuais de
irreversibilidades presentes em cada equipamento da planta dual, com base nos
insumos recebidos por cada um desses equipamentos, levando em consideracao os
modelos E e H&S, uma vez que os valores apresentados por esses modelos
apresentam coeréncia do ponto de vista de atendimento a segunda lei da

termodinamica.



60,0

50,0

40,0

30,0

20,0

10,0

0,0

121

56,8
33.8 35,9
20.8
14,7
11,6
9,2 9,0

37 39 44

n| l l l Le
CALD AAl1+ AA2+ ABl1+ AB2+ BC BAC DES TA1 TB2 COND AS

V1 V2 V3 \Z

Figura 6.4 - Valores percentuais de irreversibilidades para cada equipamento, com base nos insumos
recebidos por cada um deles
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CAPITULO 7

CONSIDERACOES FINAIS

A dessalinizagdo € um assunto que vem ganhando corpo e importancia conforme a
reducdo da oferta de agua doce disponivel é intensificada. Aliar a producédo das
termelétricas, bastante utilizadas, com a producédo de um segundo produto (no caso,
a dgua dessalinizada) com a implementacao de plantas duais, de fato, parece ser uma

solucdo interessante, com base na realidade na qual o Pais encontra-se imerso.

Desde o seu surgimento, a Termoeconomia tem sido aplicada a plantas de
dessalinizacdo como um todo, conforme suas vertentes mais indicadas para cada
caso (otimizacdo, diagndéstico e alocacdo de custos), o que configura, portanto, em
uma ferramenta crucial para a realizacdo de andlises de perdas em processos de
conversdo de energia, analise do processo de formacdo de custos e, por fim,
determinacdo dos custos dos produtos finais. O presente estudo utilizou-se da
vertente da Termoeconomia denominada alocacdo de custos, aplicando seus
principios, definicdes e considera¢des a uma planta dual estudada por Uche, Serra e
Valero (2001), a fim de determinar e analisar os custos exergéticos unitarios dos
produtos finais. Foram utilizados, para tal, os modelos termoecondémicos E, E&S e
H&S, onde, aos dois ultimos, foram aplicados os critérios de multiproduto e
subproduto, além de estudar a influéncia do desmembramento (e do nao
desmembramento) da unidade MSF da planta dual sobre os valores dos produtos

finais.

O Modelo E apresentou resultados coerentes com as referéncias. Porém, como era
de se esperar, o fato de se trabalhar considerando a exergia total dos fluxos produtivos
nao permite que seja definido um produto para equipamentos dissipativos, como o
condensador. Alocando o condensador em conjunto com outro equipamento, impede-

se a realizacdo de analises da formacao de seus custos internos, o que faz com que
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0s custos decorrentes de sua utilizacdo sejam atribuidos a geracéo de eletricidade.
Ainda, essa consideracao impossibilita aplicacdes de otimizacao local e diagndstico.

Os modelos E&S-MP (MSF completa e desmembrada) foram os mais divergentes
modelos termoecondmicos analisados, valorizando em demasia o custo da poténcia
em detrimento ao custo da dgua dessalinizada. A sobrecarga no custo da poténcia é
tal que contradiz a comprovada vantagem termodindmica de um sistema de

cogeracao, quando comparado a producéo separada de agua e eletricidade.

No caso dos modelos que ndo utilizam o desmembramento da unidade MSF, o
produto dessa unidade € um fluxo com valoracdo em base massica (e ndo exergética),
e isso traz a tona uma impressdo de que € necessaria uma baixa quantidade de
recurso para a producdo de agua. O modelo E&S sem desmembramento da MSF
apresenta um maior custo da poténcia elétrica, ao passo que o H&S sem

desmembramento da MSF valoriza mais o custo da agua, como esperado.

Os modelos E&S, independentemente do critério adotado, apresentaram graves
inconsisténcias termodinamicas. O critério subproduto € aplicado na prerrogativa de
fornecer resultados coerentes do ponto de vista da cogeracéo, reduzindo o custo da
poténcia, e posicionando o par ordenado dentro da regido do grafico onde a cogeracao
€ comprovadamente vantajosa. Porém, este critério, quando adotado, ndo corrige as
eficiéncias exergéticas maiores que a unidade que séo obtidas utilizando-se o critério
multiproduto, apresentadas pelos equipamentos dissipativos. No caso dos modelos
E&S-MP (MSF desmembrada ou néo), ainda ha o agravante de os pares ordenados
de custos unitarios situam-se fora da regido de vantagem da cogeracdo. Em suma, o
fato de alguns custos exergéticos unitarios encontrarem-se menores que a unidade

desaconselha a aplicacdo dessas metodologias.

Os modelos E e H&S com desmembramento da MSF forneceram valores de custos
exergeéticos unitarios da agua dessalinizada e da eletricidade muito préximos, por
serem metodologias baseadas no conceito de exergia, diferindo apenas forma de
trata-la (como um fluxo total ou um fluxo composto por outros dois fluxos). O que
determina qual das metodologias valoriza mais um produto em detrimento de outro,

no caso, acaba sendo a maneira com a qual algumas unidades produtivas sao
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abordadas: ao mesmo tempo que o0s custos do condensador sao alocados
diretamente para a eletricidade no modelo E, os custos da unidade MSF, nesse
mesmo modelo, sdo alocados diretamente para a agua dessalinizada. Logo, 0 que
dita a posicado do par ordenado para o modelo E € qual equipamento sobrecarrega

mais o custo de um dos produtos finais.

Nota-se, pelo grafico contido na Figura 6.3, que o par ordenado correspondente ao
modelo H&S-MP sem desmembramento da unidade MSF encontra-se situado dentro
da regido onde a cogeracdo € considerada vantajosa. Embora estudos recorrentes
tenham ratificado a qualidade dos resultados dos modelos H&S, quando nédo se
desmembra a unidade MSF os resultados sofrem alteracdes. Portanto, quando da
desagregacao da exergia, recomenda-se efetuar o desmembramento da unidade

MSF, até mesmo devido ao favorecimento quando da analise da formacgao dos custos.

Sugere-se, para analise futura, que seja utilizado o modelo UFS de desagregacao de
exergia proposto por Lourengo (2012). Aplicando-se essa metodologia, é possivel
analisar o processo de formacédo de custos através das valvulas que, neste trabalho,
foram alocadas em conjunto com os aquecedores de agua de alimentacéo fechados.
E possivel para essas situacbes que, quando do uso do modelo UFS, a parcela
entalpica (H) da exergia seja desagregada em suas parcelas de energia interna (U) e
de trabalho de fluxo (F). Isto é, um novo nivel de desagregacao, o que torna a analise
ainda mais complexa, do ponto de vista do tamanho da estrutura produtiva, do nimero
de equacdbes e, consequentemente, do tamanho da matriz e do nimero de custos

exergeéticos unitarios a serem determinados.

Outra sugestao € a realizacédo de analises de otimizacdo e diagnostico para a planta
dual. A otimizacdo trabalha com a construcdo de fungbes objetivo que buscam
determinar um ponto de operacdo que minimize os custos da agua e da poténcia. Em
relacdo ao diagnadstico, é possivel apontar malfun¢des em cada equipamento, e ainda

estimar possiveis ganhos a partir da correcdo dessas malfuncodes.
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