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Resumo

SANTOS, J. J. C. S. (2009), Aplicacdo da Neguentropia na Modelagem Termoecondmica de
Sistemas, Itajuba, 140p. Tese (Doutorado em Conversdo de Energia) - Instituto de
Engenharia Mecénica, Universidade Federal de Itajuba.

Todas as metodologias termoecondmicas usam a exergia para definir a estrutura
produtiva de sistemas (Modelo E). Para melhorar os resultados, se desagrega a exergia nas
suas parcelas térmica, mecéanica e quimica. Porém, este tipo de desagregacéo da exergia ndo é
suficiente para uma adequada alocacdo do custo dos residuos e dos equipamentos dissipativos.
Por isso, algumas metodologias incluem fluxos de neguentropia na estrutura produtiva, como
um fluxo ficticio. No entanto, a aplicacdo da negentropia como um fluxo ficticio, juntamente
com a exergia (Modelo E&S), conduz a algumas inconsisténcias e inaplicabilidade desta
metodologia. Percebendo isso, esta tese apresenta uma nova metodologia termoeconémica
(Modelo H&S), que consegue evitar todas estas inconsisténcias e inaplicabilidade e ainda
aproveita todas as vantagens da aplicacdo da neguentropia na modelagem termoecondmica. O
Modelo H&S aplica a neguentropia como uma das parcela da exergia fisica, juntamente com a
entalpia. Esta nova metodologia (Modelo H&S) faz o uso simultaneo das duas estratégias que
vém sendo usadas pelas metodologias termoecondémicas para melhorar a precisdo dos

resultados: (i) a desagregacao da exergia nas suas parcelas, e (ii) a utilizagdo da neguentropia.

Palavras-chave

Termoeconomia, Aplicacdo da Neguentropia, Fluxo Ficticio, Parcela da Exergia.



Abstract

SANTOS, J. J. C. S. (2009), On the Negentropy Application in Thermoeconomics, Itajuba,
140p. PhD. Thesis - Mechanical Engineering Institute, Federal University of Itajuba.

All thermoeconomic methodologies use the exergy to define the productive structure of
thermal systems (E Model). In order to improve the accuracy of the results, sometimes, it is
necessary to disaggregate the exergy into thermal, mechanical and chemical component.
Because this kind of disaggregation does not allow the adequate allocation of the residues and
dissipative component cost, in order to apportion their cost to the productive component and
products of the system, some methodologies include the negentropy flow in the productive
structure, as a fictitious flow. However, the application of the negentropy as a fictitious flow,
joined up with exergy flow (E&S Model), leads to some inconsistencies and inapplicability of
this approach. This work presents a new thermoeconomic methodology (H&S Model), which
avoids all these inconsistencies and inapplicability and takes all the advantages of the
negentropy application in thermoeconomics. The H&S Model applies the negentropy as a
physical exergy component flow, joined up with enthalpy flow. This new approach (H&S
Model) uses simultaneously both strategies generally used to improve the accuracy of the

results in thermoeconomics: (i) the disaggregation of exergy; and (ii) the use of negentropy.

Keywords

Thermoeconomics, Negentropy Application, Fictitious Flow, Exergy Component Flow.
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Custo Monetério de um Fluxo [$/h]
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Capitulo 1

INTRODUCAO

Num mundo com recursos naturais cada vez mais limitados, o aumento incessante da
demanda energética para o desenvolvimento dos paises e a preocupa¢do com a preservacao do
meio ambiente vém fazendo com que sejam imprescindiveis sistemas energéticos cada vez
mais eficientes. Buscando o aumento da eficiéncia, o0 projeto de um sistema térmico esbarra
em aspectos econémicos antes de alcancar os limites termodinamicos, ja que os sistemas mais
eficientes tendem a demandar maiores investimentos iniciais, fazendo necessario um ponto de
equilibrio (otimizacdo do projeto). Em sistemas ja existentes é importante definir estratégias
operacionais mais eficientes de forma a atender a demanda energética com 0 menor custo
possivel (otimizacdo operacional) e identificar as ineficiéncias devido a degradacdo dos
equipamentos para planejar a manutengdo (diagnostico). Na cogeracdo, que € umas das
formas de aumentar a eficiéncia de sistemas térmicos, sdo necessarias técnicas de particdo dos
custos para o calor e para a poténcia (alocagio de custos). E este o cenério que esta na origem

do surgimento, no século passado, de uma nova disciplina chamada de Termoeconomia.

A Termoeconomia, termo proposto em 1962 por Tribus e Evans, combina a economia e
a termodindmica, aplicando os conceitos de ambas, de modo a fornecer aos projetistas e
operadores informacdes ndo disponiveis na analise energética e econémica convencional, mas
cruciais no projeto e operagdo de sistemas térmicos (Valero et al., 2006). O objetivo é
combinar matematicamente a segunda lei da termodindmica com a economia, mas outras
consideracdes, como a poluicdo, podem também ser incorporadas (von Spakovsky, 1994). A

origem da termoeconomia € atribuida aos anos 50 com os trabalhos pioneiros de Tribus,
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Evans, El-Sayed, Gaggioli, Reistad e Obert (von Spakovsky, 1994), embora parte destes

trabalhos ja apontava Keenan como o pioneiro neste campo em 1932 (Valero et al., 2006).

O florescimento da Termoeconomia aconteceu nos anos 80, quando surgiram novas
metodologias com novos conceitos, nomenclaturas, definicdes e aplicacdes (Valero et al.,
1994a). Foi durante este periodo que surgiu o termo Exergoeconomia, proposto por
Tsatsaronis em 1985, para designar a técnica que combina o conceito de exergia (uma
propriedade energética) com o conceito de custo (uma propriedade econémica, originalmente)
na analise de sistemas térmicos. A exergia e a neguentropia sdo as magnitudes mais usadas
em Termoeconomia, mas pode-se também usar a entalpia e a entropia (Valero et al., 2006).

Neste caso, a Exergoeconomia pode ser considerada como uma vertente da Termoeconomia.

A maioria dos analistas concorda que a exergia € a propriedade termodindmica mais
adequada para associar ao custo porque contem informacdes da segunda lei da termodinamica
e leva em conta a qualidade da energia, localizando e quantificando as irreversibilidades do
processo (Valero et al., 2006). Sdo inumeros 0s motivos apresentados por diversos autores

para justificar o uso da exergia na valoriza¢ao dos fluxos em termoeconomia, entre 0s quais:

e A exergia € a parte nobre da energia, ou seja, a sua capacidade de produzir trabalho
(Lozano e Valero, 1986).

e N&o € 0 mesmo utilizar 10 KW de energia elétrica (trabalho puro), e 10 kW em forma
de vapor de baixa pressdo que tem um baixo contetido e capacidade para produzir
trabalho (Mufioz e Valero, 1990).

e E a exergia que é usada num processo e ndo a energia (EI-Nashar, 1992).

e A termodinadmica nos diz que a equivaléncia entre fluxos de naturezas distintas deve

estabelecer-se em funcéo das suas exergias (Lozano et al., 1994).

De forma exemplificativa, pode-se justificar a contabilidade em base exergética dizendo
que a obtencdo de um fluxo a partir de outro, usando dispositivos reversiveis trocando
somente massa e energia com o ambiente de referéncia, so é possivel se ambos tém a mesma
exergia. Dispondo de 1 kW de trabalho pode-se produzir qualquer fluxo de vapor de 1 kW a
partir da &gua nas condi¢fes ambientais num processo reversivel, enquanto que expandindo 1
kW de vapor até as condi¢gdes ambientais da agua (num processo reversivel) so se conseguiria

uma parte da mesma em forma de trabalho (Lozano et al., 1994).
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Além do florescimento de técnicas que combinam a termodindmica e a economia (a
Termoeconomia) em particular, os anos 80 marcam o inicio do ECOS (Eficiéncia, Custo,
Otimizacdo e Simulag&o), uma série de congressos anuais que ja vai para a sua 22° edicéo, um
espaco onde desde 1987 vem se discutindo e apresentando os modernos aspectos da ciéncia
térmica focada para a aplicacdo da segunda lei da termodinamica. Além das quatro palavras
chave que originaram a sigla ECOS, hoje o nome oficial do congresso inclui também
“Impactos Ambientais de Sistemas Energéticos”. As palavras chaves que denominam o
congresso se confundem com as bases nas quais se assenta a Termoeconomia, motivo pela

qual o ECOS vem contribuindo muito para a difuséo e desenvolvimento da disciplina.

Percebendo que haviam surgido novas metodologias termoecondmicas, um grupo de
especialistas interessados na disciplina (C. Frangopoulos, G. Tsatsaronis, A. Valero e M. von
Sakovsky) decidiram em 1990 comparar as suas metodologias resolvendo um problema de
otimizacdo predefinido: o problema CGAM, que foi nomeado com as iniciais dos primeiros
nomes destes especialistas. No ECOS de 1992, realizado em Saragoca na Espanha, uma
seccao foi especialmente reservada para o problema CGAM (Valero et al., 1994a). Em 1994,
a revista Internacional Energy teve um numero integralmente dedicado a Termoeconomia,
onde foram publicados os 5 artigos sobre o problema CGAM: a proposi¢cdo do problema
(Valero et al., 1994a) e as respectivas quatro metodologias aplicadas na solu¢do do mesmo

(Frangopoulos, 1994; Tsatsaronis e Pisa, 1994; Valero et al., 1994b e von Spakovsky, 1994).

O objetivo principal do problema CGAM era mostrar como as metodologias seriam
aplicadas, quais conceitos seriam usados e que valores seriam obtidos num simples problema
de otimizacdo de um sistema de cogeracdo com turbina a gas regenerativa. Numa analise
final, o objetivo era a unificagcdo das metodologias. Foi deixado claro que ndo se tratava de
uma competicdo, mas sim de uma comparacao das metodologias e que cada metodologia teria

0 seu préprio campo de aplicacdo onde obteria solucgdes eficientes (Valero et al., 1994a).

Para os interessados em termoeconomia, a leitura dos artigos do problema CGAM
revela-se um tanto ao quanto frustrante ao constatar que se trata de um problema meramente
matematico, ou seja, a funcdo objetivo e as restricdes termodinamicas e termoeconémicas ja
foram previamente definidas e convencionadas. Para a solucdo do problema de otimizacédo
ndo é necessario nenhum conhecimento da segunda lei da termodindmica nem de exergia.
Apesar disso os autores fizeram questdo de escrever um pouco sobre as respectivas
metodologias, mas por ndo serem requisitos para a solugdo do problema especifico, algumas

questdes importantes e que definem uma metodologia termoeconémica (estrutura produtiva,
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equac0es auxiliares para a atribuicao de custos, alocacdo dos residuos, etc.) ndo foram usadas,

deixadas em aberto, ou nem foram devidamente apresentadas para algumas das metodologias.

Apesar da otimizagdo e o diagnodstico serem dois importantes campos de aplicacdo da
termoeconomia, a alocacdo de custos € a melhor forma de comparar e avaliar metodologias
termoecondmicas por ser o campo de aplicacdo da termoeconomia que requer a definicao das
principais bases nos quais assentam a disciplina: processo de formacao de custo dos produtos,
subprodutos e residuos, insumo, produto, propdésito, causa, eficiéncia, etc. Neste aspecto, uma
tese de doutorado desenvolvida na Universidade de Campinas (Cerqueira, 1999) foi muito
feliz ao comparar as principais metodologias de analise termoeconémica através da sua
aplicacdo para calcular os custos dos fluxos internos e produtos num sistema de cogeracdo
com turbina a gés regenerativa. Os principais resultados desta tese, bem como a comparagéo
das metodologias e as conclusdes foram publicadas na revista Energy (Cerqueira e Nebra,
1999), mostrando que ha diferenca nos resultados obtidos pelas diferentes metodologias, mas
os resultados podem ser iguais quando sdo assumidas as mesmas funcbes para cada
equipamento do sistema aliado ao mesmo tratamento para as irreversibilidades externas.
Recentemente, outros especialistas (Valero et al., 2006; Lazzaretto e Tsatsaronis, 2006)
afirmaram o mesmo. Isto mostra que as metodologias termoeconémicas nao sdo tdo diferentes
guanto parecem e que a principal divergéncia estad no tratamento dado as irreversibilidades
externas (também chamados de residuos) e aos chamados equipamentos dissipativos, como 0s

gases de exaustdo das caldeiras de recuperacédo e os condensadores dos ciclos a vapor.

A definicdo da funcdo de um equipamento implica em quantificar o produto e o insumo
do mesmo, usando magnitudes termodindmicas ou termoeconémicas. O problema é que
algumas metodologias usam apenas a exergia total ou juntamente com a neguentropia e outras
usam as parcelas da exergia (quimica, mecanica e térmica) por vezes juntamente com a
neguentropia. Para o tratamento das irreversibilidades internas e dos equipamentos, a maioria
das metodologias termoecondmicas usa 0 conceito de neguentropia, seja de forma direta ou
indireta. A neguentropia (negativa da entropia) € uma magnitude ou funcdo que quantifica a
reducdo da entropia do fluido de trabalho. Para que tenha a mesma dimensdo da exergia, a

neguentropia se expressa multiplicando a variacdo da entropia pela temperatura de referéncia.

As metodologias termoeconémicas tém certa flexibilidade neste aspecto, ou seja, todas
podem usar opcionalmente ou obrigatoriamente a exergia desagregada em suas parcelas e a

maioria também usa opcionalmente a neguentropia. O proprio Tsatsaronis, que nao costuma
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usar a neguentropia na modelagem exergoeconémica, aceitou recentemente que esta pode ser

uma forma de alocar o custo dos equipamentos dissipativos (Lazzaretto e Tsatsaronis, 2006).

A comparacdo de metodologias termoeconémicas com base nas magnitudes usadas para
valorizar os fluxos internos e produtos (exergia total, parcelas da exergia e neguentropia) na
defini¢do da estrutura produtiva de um sistema térmico foi levada a cabo, mostrando que se
deveria usar a neguentropia na modelagem de todos os sistemas térmicos que tém na sua

composicdo um condensador ou uma caldeira de recuperagédo (Arena e Borchiellini, 1999).

SO a decomposicdo da exergia em suas parcelas (quimica, térmica e mecanica) nédo
implica em alteragbes que sejam significantes nos resultados da analise termoecondmica
(Cerqueira, 1999). O préprio Tsatsaronis que foi quem propds a decomposic¢ao da exergia em
termoeconomia (Torres et al., 1996) concorda que este procedimento ndo traz vantagens
significativas e ainda critica o fato de alguns autores usarem o conceito de subproduto para se
atribuir custos unitarios diferentes as parcelas da exergia produzidas pelo mesmo
equipamento, o que ele chama de arbitrariedades (Lazzaretto e Tsatsaronis, 2006). Realmente,
alguns autores usam o conceito de subproduto para impor a alguns fluxos produtivos que vem
de um determinado equipamento 0 mesmo custo unitario de um outro fluxo que vem de um
outro equipamento totalmente diferente (Serra, 1994 e Uche, 2000). Esta consideracdo deve
ser vista com cuidado ja que ndo existe justificativa tedrica para embasar tal decisdo
(Cerqueira, 1999). Além do mais, e 0 mais importante, é que s6 a decomposicao da exergia
em suas parcelas (quimica, térmica e mecanica) ndo resolve um dos problemas mais

importantes da termoeconomia que € a modelagem dos equipamentos dissipativos.

A mesma arbitrariedade, usada para a atribuicdo de custo aos fluxos que representam as
parcelas de exergia, vem sendo usada para os fluxos de neguentropia, mas neste caso tem um
agravante que é a obrigatoriedade da aplicagdo da mesma. Recentemente foi mostrado usando
uma planta de cogeracdo com turbina a vapor que se ndo for aplicada esta arbitrariedade,
guando a neguentropia é usada juntamente com a exergia, 0 custo unitario da poténcia €
sobrecarregado a tal ponto que o seu valor chega a contradizer o que ja é reconhecido e

estabelecido como a vantagem energética da cogeracao (Santos et al., 2006).

A neguentropia vem sendo muito usada em ciclos térmicos que tem na sua composi¢ao
um condensador (equipamento dissipativo) e/ou uma caldeira de recuperacdo (exaustdo de
residuos): refrigeracdo por absorcdo (Misra et al., 2002) ou por compressao (Accadia e Rossi.,

1998), termelétrica a vapor (Zhang et al., 2006, 2007), cogeracdo com motor de combustao
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interna aplicada a refrigeracdo (Cardona e Piacentino, 2006, 2007) e ciclos combinados
(Valero et al., 2002; Modesto e Nebra, 2006; Erlach et al., 1999; Kwak et al., 2003).

A maioria dos autores aponta a tese de doutorado de Frangopoulos em 1983 como o
primeiro trabalho a usar a neguentropia na modelagem termoecondmica de sistemas. Mas
segundo o proprio Frangopoulos, Smith em 1981 ja havia usado este conceito que foi na

realidade introduzido desde 1962 por Brillouin (Frangopoulos, 1987).

Alguns autores dizem que a neguentropia € um fluxo ficticio (Torres et al., 1996),
porque durante muitos anos ela vem sendo usada juntamente com a exergia. Este
procedimento tem a vantagem de poder isolar os equipamentos dissipativos na definicdo da
estrutura produtiva, além permitir explicitamente dar um tratamento aos residuos. Porém,
alguns subsistemas ficam com o produto maior do que o0 insumo, 0 que pode ser interpretado
como uma inconsisténcia (Santos et al., 2006, 2008a, 2008b). Além disso, pode ser facilmente
demonstrado que desta forma seria impossivel definir a estrutura produtiva de um ciclo a
vapor ideal (reversivel), porque neste caso o condensador teria um produto diferente de zero
(a neguentropia) e o seu insumo (a exergia) seria nulo, ja& que ndo haveria exergia dissipada.
Por outro lado, 0 uso da neguentropia juntamente com a exergia exige a aplicacdo das
arbitrariedades acima citadas para atribuicdo de custos aos fluxos de neguentropia sob pena de
obter resultados incoerentes que podem contradizer a reconhecida e estabelecida vantagem
energética da cogeracdo relativa a produgdo separada de poténcia e calor (Santos et al., 2006).
Além disso, ja foi demonstrado recentemente (Santos et al., 2008a) que esta arbitrariedade
ndo é aplicavel a alguns sistemas, como é o caso das plantas de cogeracdo com turbina a

vapor de contrapressao, o que deixa esta metodologia sem o seu “escudo de protecdo”.

Percebendo estas falhas, esta tese visa propor um novo procedimento para aplicagéo da
neguentropia na modelagem termoecondmica, ou seja, 0 objetivo principal desta tese é propor
uma metodologia termoecondmica que tira proveito das vantagens que a neguentropia
oferece, porém evitando as incoeréncias, limitagdes, arbitrariedades e inaplicabilidades acima
descritas. Como objetivo secundario, pretende-se unificar a vertente de desagregacdo da
exergia com a de aplicacdo da neguentropia. Para a aplicacdo desta nova metodologia de
forma comparativa relativamente as outras ja existentes, sao usados quatro estudos de casos.

Para isso, além desta introducdo, esta tese conta ainda com mais cinco (5) capitulos:

e O Capitulo 2 tem como titulo Revisdo do Estado da Arte: Aplicacdo das Principais
Metodologias Termoecondmicas. O propdsito € aplicar as principais metodologias
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existentes usando dois ciclos simples (Rankine de poténcia e Brayton de cogeragéo), e
mostrar as pequenas diferencas entre elas, quando elas existem. Mostra-se também a
vantagem e a tendéncia geral das metodologias em optar pela modelagem
termoeconémica através de fluxos produtivos e pela aplicacdo de neguentropia. As

principais limitacdes e as incoeréncias das metodologias sdo também apontadas.

e O titulo do Capitulo 3 € A Neguentropia como Parcela da Exergia: A Proposta para
Unificacdo Termoecondmica, porque é onde se apresenta a nova metodologia para
aplicar a neguentropia na modelagem termoeconémica. O conceito de desagregagédo da
exergia fisica é apresentado detalhadamente para embasar 0 uso da neguentropia como
parcela da exergia. A comparacdo da nova metodologia relativamente as outras ja

existentes serve como base para mostrar a sua consisténcia termodinamica.

e O Capitulo 4 é Estudo de Caso I: Andlise Termoeconémica de duas Plantas Duais
com Turbina a Vapor. Os procedimentos e resultados obtidos com a aplicacdo da nova
metodologia a problemas praticos serdo comparados com os obtidos pela aplicacdo de
outras metodologias. S&o estudados dois ciclos Rankine de cogeracdo diferentes,
combinados com a mesma unidade de dessalinizagcdo: um com turbina a vapor de

condensacao e extracao e outro com turbina a vapor de contrapressao.

e Os outros dois estudos de casos sdo apresentados no Capitulo 5, de forma analoga ao
capitulo anterior, sob o titulo de Estudo de Caso Il: Sistema de Turbina a Gas
Regenerativa e Planta de Ciclo Combinado. O sistema com turbina a gas regenerativa

é uma planta de cogeracéo e o ciclo combinado € uma planta de poténcia.

e As Conclusdes ficam no Capitulo 6, que traz a sintese desta tese, sem esquecer de

apontar as contribuicbes da mesma e as recomendac6es para trabalhos futuros.

No Anexo séo apresentados e descritos com um pouco mais de detalhes alguns aspectos
fisicos e operacionais das unidades térmicas de dessalinizacéo por destilacdo usadas e citadas
nos estudos de caso do quarto capitulo. Estes aspectos podem ndo ter uma importancia tao
grande a ponto de fazerem parte do corpo da tese, mas podem fornecer informacdes adicionais

pertinentes ao melhor entendimento funcional das mesmas do ponto de vista termoecondmico.



Capitulo 2

REVISAO DO ESTADO DA ARTE: A APLICACAO DAS
PRINCIPAIS METODOLOGIAS TERMOECONOMICAS

Vérias metodologias termoecondmicas foram desenvolvidas desde 1972, todas tendo
em comum a segunda lei da termodindmica como a base racional para o célculo de custos.
Basicamente, as metodologias podem ser enquadradas em dois grandes grupos: (a) as que
foram desenvolvidas objetivando a contabilidade e alocacdo de custos, e (b) as que foram
criadas para a otimizacdo (Serra e Torres, 2003). Porém, as metodologias e teorias mais
refinadas foram desenvolvidas nos anos 80. As enquadradas no primeiro grupo foram
desenvolvidas por Valero e Tsatsaronis juntamente com 0s seus respectivos colaboradores,
dando continuidade aos trabalhos anteriores de Gaggioli e seus colaboradores, enquanto que
as metodologias de otimizagdo foram desenvolvidas por Frangopoulos e von Spakovsky,

baseados nos trabalhos anteriores de Tribus, EI-Sayed e Evans (Valero et al., 1989).

O problema CGAM (Valero et al., 1994a) foi a primeira grande tentativa de comparar e
unificar as metodologias termoecondmicas desenvolvidas nos anos 80. As metodologias
aplicadas foram: Exergoeconomia (Tsatsaronis e Pisa, 1994), Teoria do Custo Exergético
(Valero et al., 1994b), Analise Funcional Termoecondmica (Frangopoulos, 1994) e Analise
Funcional de Engenharia (von Spakovsky, 1994). Apesar das duas primeiras metodologias
terem sido desenvolvidas objetivando a alocagéo de custos, elas foram aplicadas ao problema
CGAM que é de otimizacdo. Para unificar a Teoria do Custo Exergético (TCE) e a Anélise
Funcional Termoeconémica (AFT) foi desenvolvida uma versdo estrutural da Teoria do Custo

Exergético (Lozano et al., 1993). Os autores da Teoria Estrutural do Custo Exergético (TECE)
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se referem a esta metodologia como a metodologia termoeconémica padrédo cujo formalismo
matematico é capaz de lidar com qualquer uma das outras metodologias (Torres et al., 1996;
Erlach, 1998 e Erlach et al., 1999). As variantes das metodologias Exergoecondmicas
apresentadas no problema CGAM (Tsatsaronis e Pisa, 1994) estdo generalizadas numa Gnica
metodologia chamada SPECO, abreviatura do seu nome em inglés que é Specific Exergy
Costing (Lazzaretto e Tsatsaronis, 2006). Enquanto algumas metodologias foram estendidas,
adaptadas ou generalizadas para enfrentar outros desafios e aplicagOes da termoeconomia, a
Anélise Funcional de Engenharia (von Spakovsky, 1994) tende a cair no esquecimento ou a
ser ofuscado pela Analise Funcional Termoeconémica (Frangopoulos, 1994) devido a

semelhanca entre elas, o0 que é compreensivel devido as suas origens na mesma escola.

Por ser um problema de otimizagdo, o problema CGAM deixou em aberto duas
questBes importantissimas da termoeconomia, que sao irrelevantes do ponto de vista da
otimizacdo: o tratamento dos equipamentos dissipativos e das irreversibilidades externas (hoje
chamadas de residuos). O trabalho de Cerqueira (1999) que visava comparar as metodologias
termoecondmicas sob o ponto de vista da alocacdo de custos num sistema de cogeragdo com
turbina a gas regenerativa mostrou uma grande flexibilidade das metodologias na defini¢do da
estrutura produtiva e concluiu que os custos dos produtos ndo dependem das metodologias
termoecondmicas, e sim da estrutura produtiva definida, ou seja, o ponto chave da analise
termoecondmica estd na maneira com que se define a estrutura produtiva. Independente da
metodologia, o objetivo primordial é sempre definir uma estrutura produtiva que descreve

racionalmente, com base na segunda lei da termodindmica, o processo de formacéo de custos.

2.1 CUSTOS: DEFINICOES E CONCEITOS

O custo de um determinado fluxo numa planta representa a quantidade de recursos
externos que precisa ser suprida a planta para produzir este fluxo. Estes recursos externos
podem ser quantificados em unidades monetarias ou exergéticas, dependendo se o0 objetivo da

analise é obter o custo monetario ou o custo exergético deste fluxo.

O custo monetario de um determinado fluxo (C;) é a quantidade de recursos monetarios
externos que sdo necessarios para produzir este fluxo. Numa planta térmica, os recursos

monetérios incluem o custo dos fluxos externos, como o combustivel e a agua de reposicdo, e
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também os custos de investimento, operacdo e manutencdo da planta. O custo monetario €
também chamado de custo exergoecondmico ou custo termoecondmico. O custo monetario
unitario (c;) de um fluxo de exergia (E;) é a quantidade de recursos monetarios externos que
sdo gastos para produzir uma unidade deste fluxo de exergia. A Equacdo 2.1 representa a

relacdo matematica entre o custo monetario e 0 custo monetario unitario.
C. =c¢ -E (2.1)

Para obter os custos monetarios unitarios de todos os fluxos interno de exergia i em
termoeconomia, séo formuladas equagdes de balan¢o de custos em cada equipamento ou
subsistema m da planta térmica, como mostra a Equacdo 2.2, onde Z representa o fluxo
financeiro externo devido ao investimento, operacdo e manutencdo do equipamento ou
subsistema. Por convencdo, e exergia dos fluxos de entrada assumem valor negativo e 0s

fluxos de saida assumem valores positivos.
2. E)=2, (2.2)

De forma analoga ao custo monetario unitario, a termoeconomia define também o custo
exergético unitario (k;) de um fluxo interno de exergia (E;j) como a quantidade de exergia
externa (geralmente exergia do combustivel) que precisa ser suprida a planta térmica para
produzir uma unidade deste fluxo. O célculo do custo exergético unitario (Equacdo 2.3) é
similar ao célculo do custo monetario unitario (Equacédo 2.2), ou seja, basta ignorar o fluxo

financeiro externo que representa os gastos devido ao investimento operacao e manutencao.
Z(ki -E;)=0 (2.3)

Para o célculo do custo exergético unitario dos fluxos internos (Equacéo 2.3), assume-se

que o custo exergetico unitario do combustivel consumido pela planta é igual a unidade.

2.2 DESCRICAO DOS MODELOS FISICOS

Para aplicar as metodologias termoecondmicas foram escolhidos sistemas térmicos com
relativa simplicidade, onde pudessem ser abordadas as duas questdes importantes da
termoeconomia: a alocacdo dos equipamentos dissipativos e dos residuos. Para abordar a
alocagédo dos equipamentos dissipativos foi escolhido um ciclo Rankine de poténcia simples,
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onde a questdo central € a alocacdo dos custos envolvidos na operacdo do condensador. Os
residuos sao abordados atraves da alocacdo do custo de formacdo dos gases de exaustdo que

saem da caldeira de recuperacdo num ciclo Brayton de Cogeracéo.

2.2.1 Ciclo Brayton de Cogeracao

A estrutura fisica do ciclo Brayton de cogeragdo esta representada na Figura 2.1 através
de seus quatro equipamentos ou subsistemas: compressor de ar (CA), camara de combustdo
(CC), turbina a gas (TG) e caldeira de recuperacdo (CR). O consumo exergético de
combustivel (Qc) € de 11.630,96 kW. A turbina a gas produz 5.546,50 kW de poténcia
mecénica, dos quais 3.113,03 kW sdo usados para acionar o compressor de ar (Pc) e,
consequientemente, a poténcia mecanica liquida produzida (P.) é de 2.433,47 kW.

k J

CR

9
\

TG " F;

N

Figura 2.1: Estrutura Fisica do Ciclo Brayton de Cogeragao

O compressor aspira o ar nas condi¢cbes ambientais: pressao atmosférica de 1,0132 bar,
temperatura de bulbo seco de 25°C e umidade relativa de 60%. O combustivel usado é o gas
natural, cuja composicao se encontra na Tabela 3.1 do Capitulo 3. O modelo termodinamico
considera combustdo completa com excesso de ar, ou seja, sem formacdo de CO e NOy. Na
Tabela 2.1 esta a descri¢do dos fluxos do ciclo, bem como os respectivos parametros (vazao,
pressdo e temperatura). Para o balanco de massa e energia, 0 ar e os gases de combustdo
foram considerados misturas de gases com calor especifico variavel com a temperatura,

conforme a fungdo polinomial e os coeficientes que estdo na Tabela 3.3 do Capitulo 3.



Tabela 2.1: Descricao dos Fluxos Fisicos do Ciclo Brayton de Cogeragédo
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FLUXOS FISICOS

NE DESCRICAD m [kg/s] p [bar] T[°C]
1 Ar 14,72 1,0132 25,00
2 Ar 14,72 5,1040 230,2
3 Gases 14,94 4,8480 850,0
4 Gases 14,94 1,0207 537,3
5 Gases 14,94 1,0132 151,1
6 Agua 2,487 20,400 60,00
7 Vapor 2,487 20,000 2124

A caldeira de recuperacdo € composta de um evaporador e um economizador (sem

superaquecedor) porque produz vapor saturado. O calor atil (Qu) produzido na caldeira de

recuperacdo € o outro produto do ciclo Brayton de cogeracdo, além da poténcia mecénica

liquida (P.). O calor util (Qu) em base exergética é de 2.246,32 kW, considerando a diferenca

entre a exergia do vapor saturado (fluxo 7) e a exergia da agua de alimentacéo (fluxo 6).

Como o modelo termodinamico do ciclo Brayton considera combustdo completa e

devido a composicéo quimica do combustivel, os gases produtos da combustdo sdo compostos

pelos mesmos elementos presentes no ar atmosférico, embora em porcentagens diferentes. A

Tabela 2.2 mostra a composic¢ao quimica elementar dos fluxos de ar e gases.

Tabela 2.2: Composi¢ao Quimica Elementar dos Fluxos de Ar e Gases

ELEMENTOS PORCENTAGEM [%]
Descricao Simbolo Ar Gases
Oxigénio 0, 20,56 14,72
Didxido de Carbono CO; 0,030 2,675
Vapor de Agua H,0 1,876 7,116
Nitrogénio N> 76,61 74,59
Arg0nio Ar 0,924 0,899

O modelo econdmico considera que 0 custo monetario unitario do combustivel usado

(gas natural) € de 6,91 $/MWh, resultando num fluxo monetario do combustivel de 80,37 $/h.

Os fluxos monetarios externos devido aos equipamentos do ciclo estdo na Tabela 2.3.
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Tabela 2.3: Fluxo Monetario Externo dos Equipamentos
EQUIPAMENTO

Z [$/h]
Descricdo Abreviatura
Camara de Combustéo CcC 5,72
Turbina a Gas TG 21,75
Compressor de Ar CA 16,03
Caldeira de Recuperacéo CR 13,74

O ambiente econémico para a determinacdo dos fluxos monetarios devido a aquisicéo,
operagdo e manutencdo dos equipamentos do ciclo considera uma taxa de juros de 8%, 25
anos de vida econdmica e operacgdo continuamente durante 90% do ano.

2.2.2 Ciclo Rankine de Poténcia

A Figura 2.2 mostra a estrutura fisica do ciclo Rankine de poténcia com 0s seus cinco
equipamentos principais: bomba de alimentacdo (B), gerador de vapor (GV), turbina a vapor
(TV), condensador (C) e gerador elétrico (GE). Na Tabela 2.4 estd a descricdo e 0s
parametros principais (vazdo, pressdo e temperatura) dos fluxos fisicos do ciclo. O
combustivel é o gas natural, cujo consumo em base exergética (Qc) € de 70.000 kW.

Q¢
2 3
GV
Pg
(B~
Pe

P

Figura 2.2: Estrutura Fisica do Ciclo Rankine de Poténcia
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Tabela 2.4: Descrigdo dos Fluxos Fisicos do Ciclo Rankine de Poténcia
FLUXOS FiSICOS

N° DESCRIGAO m [of] P [bar] Trd
1 Agua 19,5 0,07 39,04
2 Agua 19,5 63,0 39,50
3 Vapor 19,5 60,0 500,0
4 Mistura (x = 0,9) 19,5 0,07 39,04

O gerador elétrico produz 20.230 kW de poténcia elétrica. Porém, a poténcia elétrica
liquida (P.) é de 20.000 kW porque uma parte (Pg = 155 kW) é consumida pela bomba de
alimentacéo e outra parte (Pc = 75 kW) alimenta a bomba de resfriamento do condensador.

2.3 MODELAGEM E AVALIACAO TERMOECONOMICA

Para se fazer uma analise termoeconémica, além de conhecer a estrutura fisica, é
preciso primeiramente definir o processo de formacao de custos através da estrutura produtiva
da planta. A modelagem termoecondmica tem como finalidade obter um sistema de equacdes
de custos que representa matematicamente o processo de formacdo de custos. As estruturas
produtivas definidas pelas diferentes metodologias se diferem apenas no tipo de fluxo usado
para definir os produtos e insumos dos subsistemas (exergia total, parcelas da exergia e/ou
neguentropia). Outra diferenca, ndo tdo significante, € que algumas metodologias direcionam
0 equacionamento para os fluxos fisicos e outras calculam os custos dos fluxos produtivos.

Por isso, a aplicagdo das metodologias depende € deste direcionamento e do tipo de fluxo.

2.3.1 Exergia Total dos Fluxos Fisicos

A modelagem termoecondmica com base na exergia total dos fluxos fisicos € uma das
caracteristicas da Teoria do Custo Exergético (TCE) e das metodologias exergoeconémicas
(AVCO e LIFO) unificadas recentemente pela SPECO (Specific Exergy Costing). Apesar de
direcionarem as suas equacfes de custo para o célculo dos custos dos fluxos fisicos, estas
metodologias precisam sempre definir a estrutura produtiva da planta (Valero et al., 1994b;

Tsatsaronis e Pisa, 1994 e Lazzaretto e Tsatsaronis, 2006). Geralmente, estas metodologias
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definem a estrutura produtiva em forma de tabelas (Valero et al., 1994b e Tsatsaronis e Pisa,

1994), mostrando claramente os insumos e produtos de cada subsistema, porque as equacoes

auxiliares sdo formuladas com base na estrutura produtiva definida para a planta.

2.3.1.1 Ciclo Brayton de Cogeracéo

A Tabela 2.5 mostra a estrutura produtiva do ciclo Brayton de cogeracédo, definindo os
insumos e produtos de cada subsistema da planta com base na exergia total dos fluxos fisicos.
A Figura 2.3 representa graficamente a alocagédo do custo dos residuos do sistema, mostrando

que os custos dos gases de exaustdo (fluxo 5) sdo imputados na camara de combustao.

Tabela 2.5: Estrutura Produtiva do Ciclo Brayton de Cogerac¢éo com Base na Exergia Total

UNIDADE PRODUTIVA INSUMO PRODUTO
Camara de Combustao (CC) Q. E,-E,
Turbina a Gas (TG) E;, - E, Pe+P
Compressor de Ar (CA) P E,-E

Caldeira de Recuperacédo (CR) E, -E; Q, =E, —E;
Ciclo Brayton de Cogeracédo (CBC) Qc Qu+P

OBS: Os custos dos gases de exaustdo (os residuos do sistema) sdo imputados na Camara de Combustao

5
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Figura 2.3: Representacdo Gréfica da Alocagdo dos Gases de Exaustéo
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A alocacdo do custo dos gases de exaustdo na camara de combustdo é uma solucdo
relativamente recente da Teoria do Custo Exegético (Torres e Valero, 2000), porque no
problema CGAM (Valero et al., 1994b) este custo foi atribuido a caldeira de recuperag&o.
Hoje, todos os autores concordam que o0s residuos devem ser alocados nos equipamentos que
os originaram. Na época do problema CGAM, também as metodologias exergoeconémicas
ainda ndo tinham uma definicdo quanto a alocacdo dos residuos (Tsatsaronis e Pisa, 1994),
porgue o custo dos gases de exaustdo foi calculado, mas ndo foi redistribuido, e propuseram
varias opgdes para a sua redistribuicdo, deixando esta decisdo a critério de cada analista. Hoje,
através da metodologia SPECO (Lazzaretto e Tsatsaronis, 2006), a Exergoeconomia também

propde a alocacdo do custo dos residuos na camara de combustao.

Apos a definicdo da estrutura produtiva e do critério para a alocacdo dos residuos, as
equacdes de balanco de custo monetario podem ser formuladas em cada subsistema, conforme
a Equacdo 2.2, que foi apresentada no item 2.1. As Equacdes 2.4, 2.5, 2.6 e 2.7 representam
os balangos de custo monetario nos respectivos subsistemas da planta: compressor de ar,

camara de combust&o, turbina a gas e caldeira de recuperagéo.

c,-E,—c -E —Cp, P =2, (2.4)
C-Eys—C, B, —Cy-BEg =Z¢c +Co, - Q¢ (2.5)
C,-E +Cp -P+Cp P —Cy By =24 (2.6)
Cs-Es+Cq "Qu—C-E, =24 (2.7)

O ar aspirado pelo compressor de ar tem exergia nula e vem gratuitamente do ambiente

(Equacdo 2.8). Por isso a Equacao 2.4 deve ser substituida pela Equacéo 2.9.
c,=E =0 (2.8)
c,-E, —Cp, Pe =Zca (2.9)

Desta forma sdo quatro (4) equacdes (2.5, 2.6, 2.7 e 2.9) e sete (7) incognitas (Cz, C3, Ca,
Cs, Cp., Cpc € Cqu). Neste caso, sdo necessarias trés (3) equagdes auxiliares. Para formular as
equacdes auxiliares, o primeiro passo € analisar quais subsistemas tém mais de um fluxo de
saida, ja que os fluxos de entrada vém definidos de outros subsistemas ou entdo sdo recursos

externos da planta (Tsatsaronis e Pisa, 1994). Neste caso, a turbina a gas tem trés (3) fluxos de
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saida (4, Pc e P.) e a caldeira de recuperacao tem dois (2) fluxos de saida (5 e Qu). Entéo, séo
duas (2) equacdes auxiliares para a turbina a gas e uma (1) para a caldeira de recuperagdo. As
equacdes auxiliares tém causado alguns equivocos quando ndo se define antecipadamente o
insumo e o produto dos subsistemas, porque as regras podem ser mal interpretadas. As vezes
as regras sao confundidas com métodos de atribuicéo de custo (extragéo e igualdade), que sdo
métodos baseados em critérios puramente econémicos, sem nenhuma sustentacao
termodinamica, e que nunca fizeram parte das principais metodologias termoeconémicas que
contabilizam os custos dos fluxos fisicos: Teoria do Custo Exergético e a Exergoeconomia.
No problema CGAM estas duas metodologias usaram as mesmas equacgdes auxiliares para a
turbina a gas (Valero et al., 1994b e Tsatsaronis e Pisa, 1994): (i) a poténcia liquida (P.) e a
poténcia de acionamento do compressor (Pc) tém o mesmo custo unitério (Equagédo 2.10) e
(ii) os gases saem da turbina a gas com 0 mesmo custo unitario que entraram (Equacdo 2.11).

Cp, —Cp =0 (2.10)
c,—¢,=0 (2.11)

A Equacdo 2.10 e a Equacgdo 2.11 sdo baseadas em regras do produto e do insumo,
respectivamente. Estas sdo as duas Unicas regras usadas pelas metodologias termoecondmicas
gue trabalham com custo dos fluxos fisicos, e sdo embasados na estrutura produtiva. A regra
do insumo € a que define a equagdo auxiliar da caldeira de recuperacdo (Equacao 2.12).

c,—C; =0 (2.12)

A Equacéo 2.13 mostra 0 modelo termoeconémico representado na sua forma matricial.

A solucdo deste sistema de equacdes é o vetor de custo monetario unitario dos fluxos fisicos.

E, 0 0 o0 -P. 0 0][¢c Zen
~E, E;, 0 -E 0 0 0||C| |Ze+cq Qo
o -E, E, 0O P P O0]]c¢c, Z+
0 1 -1 0 0 0 0/|c|= 0 (2.13)
0o 0 0 0 1 -1 0]]|c, 0
0o 0 -E, E5 0 0 Qfcs Zex
0 0 1 -1 0 0 0]lc]| | 0 |

O vetor solugdo, chamado de vetor de custos, contém apenas as incognitas. Por isso, 0

custo do combustivel que ja é conhecido fica no vetor de valorizacdo externa. A matriz que
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contem as exergias € também chamada de matriz de valorizacdo interna e representa o

processo de distribuicdo dos recursos externos até a formacéo do custo dos produtos finais.

Quando a equacdo matricial de custo monetario é conhecida, a obtencdo do custo
exergético unitario fica mais facil porque a matriz de valorizag8o interna é a mesma. Neste
caso, 0 vetor de custo monetario passa a ser de custo exergético. Os custos dos equipamentos

sdo desprezados e o custo unitario do combustivel é igualado a unidade (Equacao 2.14).

E, 0 0 0 -P. 0 O07][k, ] [O
-E, E, 0 -E, 0 0 0|k | |Q
0 -E, E, 0 P, P 0]k, 0
0 1 -1 0 0 0 O0f|k]|=|0 (2.14)
0 0 0 0 1 -1 0]/ ky 0
0 0 -E, E5 0 0 Q| ky 0
0 0 1 -1 0 0 O ||ky| [ O]

A Tabela 2.6 mostra o custo exergético unitario e 0 custo monetario unitario de todos 0s

fluxos fisicos de exergia total e produtos finais do ciclo Brayton de cogeracéo.

Tabela 2.6: Custo Unitario dos Fluxos Fisicos de Exergia no Ciclo Brayton de Cogeracao
CUSTO UNITARIO

FLUXO VALOR [kW]
Exergético [KW/KW]  Monetario [$/MWh]
E, 0,00 0,000 0,00
E, 2.799,13 2,359 33,28
E, 9.593,57 2,009 19,75
E, 3.739,93 2,009 19,75
E, 520,10 2,009 19,75
P, 3.113,03 2,121 24,77
P, 2.433,47 2,121 24,77
Qu 2.246,32 2,880 34,43

Esta aplicacdo mostra que, com relacdo ao ciclo Brayton de cogeracdo, a unificacdo das
duas metodologias termoecondmicas que sdo baseadas na exergia total dos fluxos fisicos
(Exergoeconomia e Teoria do Custo Exergético) ja é uma realidade. A Exergoeconomia



19
chegou a trabalhar com os custos das parcelas da exergia dos fluxos fisicos (Tsatsaronis e
Pisa, 1994), mas os autores desaconselham tal pratica porque os resultados ndo permitem tirar
grandes conclusfes que compensem a complexidade exigida, além de evitar arbitrariedades

que se costumam aplicar para calcular as parcelas da exergia (Lazzaretto e Tsatsaronis, 2006).

2.3.1.2 Ciclo Rankine de Poténcia

A Tabela 2.7 apresenta a estrutura produtiva do ciclo Rankine de poténcia segundo a
Teoria do Custo Exergético (TCE), e a Figura 2.4 representa graficamente o processo de

alocacdo dos custos dos fluxos envolvidos na operacdo do condensador.

Tabela 2.7: Estrutura Produtiva do Ciclo Rankine de Poténcia segundo a TCE

UNIDADE PRODUTIVA INSUMO PRODUTO
Gerador de Vapor (GV) Qc E;-E,
Turbogerador a Vapor (TGV) E,-E, Pe+Ps + P
Bomba de Alimentacéo (B) Ps E,-E,
Condensador (C) E,+P E, +(Q,=E,-E)
Ciclo Rankine de Poténcia (CRP) Qc P

OBS: O produto principal do condensador (Q,) é alocado nos equipamentos que aumentam a entropia do fluido

Oc

.

o
e

r Ps

Figura 2.4: Representacdo Grafica da Alocacéo do Custo do Condensador
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Segundo a Teoria do Custo Exergético (Torres e Valero, 2000), o produto principal do
condensador é a exergia dissipada (Qp) que deve ser alocada para 0s equipamentos que
aumentam a entropia do fluido de trabalho de forma proporcional a quantidade de entropia
aumentada por cada um deles. Esta metodologia parte do principio que o condensador s é
necessario num ciclo Rankine por causa do aumento da entropia do fluido de trabalho na
bomba, no gerador de vapor e na turbina. Como o condensador anula toda a entropia do fluido
de trabalho aumentada por estes equipamentos, a parcela de contribuicdo dos mesmos no
aumento da entropia total é obtida pela razdo entre a variagdo de entropia nestes equipamentos
e a variacao da entropia no condensador, conforme as Equacdes 2.15, 2.16 e 2.17.

S, —S

P, =—2—+ (2.15)
S, — S,
S;—S

Poy = % (2.16)
S, — S,
S,—S

poy =25 (2.17)
S, — S,

Para obter os custos exergéticos unitarios dos fluxos fisicos internos de exergia total,
sdo formulados balancos de equagdes de custo exergético em cada subsistema, conforme a
Equacdo 2.3 que foi apresentada no item 2.1. Na formulacéo das equacgdes de custo, a turbina
a vapor e o gerador elétrico sdo considerados como um unico subsistema (o turbogerador a
vapor), conforme foi definido na estrutura produtiva (Tabela 2.7). Por isso, sdo apenas quatro
(4) equacg0es principais (2.18, 2.19, 2.20 e 2.21) formuladas nos respectivos subsistemas do
ciclo (bomba de alimentacéo, gerador de vapor, turbogerador a vapor e condensador).

K, -E, K, -E, —Kp Py — o1, Ko, -Qp =0 (2.18)
Ky Es —K, - E; — s Ko, - Qo = Kg. - Qc (2.19)
K Eq +Kp PLtKp -Pe 4K Py Ky Eq — pg Ko, -Qp =0 (2.20)
Ky E, +Kg, -Q — K, -Ey —Kp -Po =0 (2.21)

O custo exergeético do combustivel é conhecido (igual a unidade). Por isso, sdo oito (8)

incognitas (ki, ko, ks, Ka, e, kee, Kec € Kqo) € apenas quatro (4) equacgdes principais. Uma das
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equacOes auxiliares deve ser formulada no condensador. Como mostra a estrutura produtiva
da Tabela 2.7, a Teoria do Custo Exergético (Torres e Valero, 2000) considera que 0
condensador tem dois produtos (dois fluxos de saida), sendo um principal (Qo) e outro
considerado subproduto (E;). O produto principal é a exergia dissipada. O subproduto € o
condensado, cujo custo exergético unitario € igual a unidade (Equacdo 2.22). As outras trés
(3) equacbes auxiliares sdo formuladas no turbogerador a vapor que tem quatro fluxos de
saida (4, Ps, Pc e PL). Uma delas (2.23) é formulada obedecendo a regra do insumo, e as

outras duas (2.24 e 2.25) sdo obtidas baseando-se na regra dos produtos.

k, =1 (2.22)
k,—k, =0 (2.23)
kn, —kp, =0 (2.24)
Ky, —kp =0 (2.25)

A estrutura produtiva do ciclo Rankine de poténcia segundo a Exergoeconomia
(SPECO) esta representada na Tabela 2.8, e € muito parecida com a definida pela Teoria do
Custo Exergético (TCE) que foi apresentada na Tabela 2.7. As Unicas diferencas estdo no
insumo e no produto do condensador. A Exergoeconomia (Lazzaretto e Tsatsaronis, 2006)
também concorda que os custos envolvidos na operacdo do condensador devem ser alocados

nos equipamentos que aumentam a entropia do fluido de trabalho.

Tabela 2.8: Estrutura Produtiva do Ciclo Rankine de Poténcia segundo a SPECO

UNIDADE PRODUTIVA INSUMO PRODUTO
Gerador de Vapor (GV) Qc E,-E,
Turbogerador a Vapor (TV-GE) E,-E, Pe+P: + P
Bomba de Alimentacéo (B) Ps E,-E,
Condensador (C) (E,—E)+F Cait e
Ciclo Rankine de Poténcia (CRP) Qc P

OBS: O custo total do condensador (Cgis ) € alocado nos equipamentos que aumentam a entropia do fluido

A Exergoeconomia (SPECO) ndo define uma magnitude para quantificar o produto do

condensador, mas ela aceita que o condensador presta um servico (Cgitdc) a0S equipamentos
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que aumentam a entropia do fluido de trabalho. Por isso, a SPECO ndo impede que este
servico seja quantificado pela exergia dissipada (Qo), ou qualquer outra magnitude, o que nédo
muda em nada a alocacdo do custo do condensador. Desta forma, as equacGes principais de
balando de custos (2.18, 2.19, 2.20 e 2.21) continuam sendo 0s mesmos. As trés equacoes
auxiliares formuladas no turbogerador atendendo a regra do insumo (2.23) e a regra do
produto (2.24 e 2.25) continuam também sendo 0os mesmos. Porém, no condensador, devido a

regra do insumo, a Equacao 2.22 (da TCE) d& lugar & Equacéo 2.26 (na SPECO).
k,—k, =0 (2.26)

A Tabela 2.9 compara 0s custos exergéticos unitarios obtidos pela Teoria do Custo
Exergético (TCE) e pela Exergoeconomia (SPECO) no ciclo Rankine de poténcia.

Tabela 2.9: Custo Unitario dos Fluxos Fisicos de Exergia no Ciclo Rankine de Poténcia
CUSTO EXERGETICO UNITARIO [kW/kW]

FLUXO VALOR [kW]
TCE SPECO

E, 24,30 1,000 2,824
E, 148,83 3,829 4,127
Es 26.823,40 2,823 2,824
E, 1.924,30 2,823 2,824

Qo /Cait e 1.900,00 2,985 2,962
Ps 155,00 3,500 3,500
Pe 75,00 3,500 3,500
P 20.000,00 3,500 3,500

Os custos exergéticos unitarios dos fluxos de poténcia elétrica devem ser 0os mesmos,

independente da metodologia utilizada, porque a poténcia elétrica € o unico produto da planta.

2.3.2 Exergia Total dos Fluxos Produtivos

Descrever o processo de formacao de custos dos sistemas térmicos com base nos fluxos
produtivos € originalmente uma caracteristica das metodologias funcionais: Analise Funcional

Termoecondmica (Frangopoulos, 1994) e Analise Funcional de Engenharia (von Spakovsky,



23
1994). Porém, esta caracteristica passou a ser também adotada pela vertente estrutural da
Teoria do Custo Exergético (Serra, 1994). Segundo Lozano e Valero (1993), talvez a maior
limitagdo da Teoria do Custo Exergético, da maneira em que foi originalmente formulada,
consiste na definicdo da estrutura produtiva com os mesmos fluxos e componentes presentes
na estrutura fisica, por causa das dificuldades para o tratamento dos equipamentos dissipativos
e dos residuos. A Teoria Estrutural do Custo Exergético (TECE) representa graficamente o
processo de formacdo custos através de fluxos produtivos, chamada de Diagrama Produtivo.
Em relacdo a representacdo da estrutura produtiva em forma de tabela, o diagrama produtivo
oferece a vantagem de mostrar claramente como o produto de um determinado subsistema é

distribuido para ser usado como insumo de outro subsistema ou como produto final da planta.

2.3.2.1 Ciclo Brayton de Cogeragéo
O diagrama produtivo do ciclo Brayton de cogeracdo, usando os fluxos produtivos de
exergia total, esta representado na Figura 2.5 com sete (7) unidades produtivas. Este diagrama

é composto por quatro (4) unidades produtivas reais e trés (3) unidades produtivas ficticias.

Pc
£y Es.4
b—| CcA TG @ P
Eg_-g E4.-J' E?.-o‘
Oc »| cC CR Oy

Figura 2.5: Diagrama Produtivo do Ciclo Brayton de Cogeracéo usando Exergia Total

As unidades produtivas reais sao representadas por retangulos: compressor de ar (CA),
camara de combustdo (CC), turbina a gas (TG) e caldeira de recuperacdo (CR). Entre as
unidades ficticias, representada por um losango esta a juncdo de exergia total (Jg) e os circulos

sdo as bifurcacbes de exergia (Bg) e de poténcia mecéanica (Bp). As setas sdo os fluxos
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produtivos que conectam os subsistemas entre si e com e ambiente. Os fluxos produtivos
entrando nos subsistemas sdao os insumos. Os que saem sdo 0s produtos. Os fluxos produtivos

sdo definidos em func¢éo de fluxos fisicos ou combinacgéo de dois deles (Equacéo 2.27).

E,.=E -E, (2.27)

Analisando o diagrama produtivo da Figura 2.5 conjuntamente com a Equacdo 2.27,
fica facil perceber que os insumos e produtos dos subsistemas sdo 0s mesmos da Tabela 2.5,
ou seja, através da exergia total, as trés (3) metodologias (TCE, SPECO e TECE) definem a
mesma estrutura produtiva para o ciclo Brayton de cogeracdo. A diferenca € que as equagoes
de custos da Teoria Estrutural (TECE) sdo direcionadas para calcular o custo unitario dos
fluxos produtivos, como mostram as quatro equacfes dos subsistemas (2.28, 2.29, 2.30 e

2.31). A bifurcacdo de poténcia e a turbina a gas foram incluidas numa Unica equacéo (2.30).

Cpy By =Cp - P =Z¢, (2.28)
Cyp - Egp =Zcc + Co. Q¢ (2.29)
Cp P +Cp P —Cyy By =246 (2.30)
Co, "Qu = Cas " Eus = Zcr (2.31)

A juncdo e a bifurcacdo de exergia (Je € Bg) também precisam de uma equacdo de

balanco de custo (Equacéo 2.32), apesar de serem ficticias e ndo terem custo externo (Zn).
Cyq ~Egq +Cy5 - Eus —Copy - By —Cyp - By, =0 (2.32)

As equacdes auxiliares sdo formuladas s6 nas unidades que tém mais de um fluxo de

saida, ou seja, nas bifurcacdes de poténcia (Equacao 2.33) e de exergia (Equacédo 2.34).

—Cc, =0 (2.33)
Cay —Cys =0 (2.34)

Estas sete (7) equacOes (de 2.28 até 2.34) resolvem o sistema de equacGes de custos,
mas 0s mesmos resultados podem ser obtidos com apenas cinco (5) equacdes (de 2.35 até
2.39). Para isso as duas (2) equacdes auxiliares devem ser incorporadas nas equacfes de

custos dos subsistemas, ou seja, os fluxos de poténcia mecanica (P_ e Pc) ttm 0 mesmo custo
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monetario unitario (cp), e também os insumos da turbina a gas (Es.s) e da caldeira de

recuperacdo (E4:5) assumem o mesmo custo monetario unitario (Cg).

Cp-Epy—Co P =2, (2.35)
Cyp Egp =2 +Cc - Qg (2.36)
Ce-(Esy +E,5)—Cy-E,y—Cyy-Eg, =0 (2.37)
Co- (P +P.)—cC.-E;y =2 (2.38)
Co Qu—Ce Eis =2 (2.39)

A Equacéo 2.40 representa, na sua forma matricial, o sistema de equagdes do modelo

para determinar o custo monetario unitario dos fluxos produtivos de exergia total.

= 0 0 0 -FK Cyy Zc
0 Es, 0 0 0 Cao Zoo +Cc Qe
~E,, -E, E,+E, 0 0 C. |= 0 (2.40)
0 0 —E4s Qu 0 Co Zeq
0 0 ~Ey O P+P||c| | Ze

Para obtencdo do modelo que determina o custo exergético unitario dos mesmos fluxos
produtivos de exergia total, basta que sejam desprezados os custos de investimento, operacdo
e manutencdo das unidades produtivas reais (Equagdo 2.41). No vetor de valorizacao externa

sO consta a exergia do combustivel (Qc), cujo custo exergético unitéario é igual a unidade.

" E,, 0 0 0 -P. |[ky| [0]
0 E,, 0 0 0 Ko | | Qe
-E,, -E, E,+E. O 0 ||ke|=|0 (2.41)
0 0 ~E,, Q 0 Kq 0
| 0 0 ~E,, 0 P +P.||ko| | O]

A Tabela 2.10 mostra os custos unitarios (monetario e exergético) dos fluxos produtivos
de exergia total do ciclo Brayton, bem como 0s seus respectivos valores em base exergética.
Os custos unitarios dos produtos finais (P. e Qu) mostrados na Tabela 2.10 sdo 0os mesmos da
Tabela 2.6, 0 que mostra a unificacdo destas trés metodologias (TCE, SPECO e TECE) com

relacdo a maneira de alocar os custos (incluindo os residuos) no ciclo Brayton de cogeracéo.
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Tabela 2.10: Custo Unitario dos Fluxos Produtivos de Exergia Total no Ciclo Brayton

CUSTO UNITARIO

FLUXO VALOR [kW]
Exergético [kW/kKW]  Monetario [$/MWHh]
= 2.799,13 2,359 33,28
Es. 6.794,44 1,712 12,67
= 5.853,64 2,009 19,75
Eus 3.219,83 2,009 19,75
Pe 3.113,03 2,121 24,77
P, 2.433,47 2,121 24,77
Q 2.246,32 2,880 34,43

O custo dos residuos (Es:1) é alocado implicitamente para os produtos finais (P e Qu)

proporcional aos insumos da turbina a gas e da caldeira de recuperagéo (respectivamente).

2.3.2.2 Ciclo Rankine de Poténcia

A Figura 2.6 mostra o diagrama produtivo do ciclo Rankine de poténcia usando fluxos

de exergia total. A planta esta representada com apenas trés unidades produtivas reais, porque

0 condensador se juntou ao turbogerador a vapor para formar um Unico subsistema.

Pp

v
vy

J E&B,

E;.)

v

TV-C-GE

Qc
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Figura 2.6: Diagrama Produtivo do Ciclo Rankine de Poténcia usando Exergia Total
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A idéia de juntar o condensador a turbina a vapor, formando uma Unica unidade
produtiva, € uma caracteristica da Teoria Estrutural do Custo Exergético (Serra, 1994). A
justificativa vem de sistemas de cogeracdo com turbina a vapor de extracdo e condensacao,
onde parte do vapor é extraida num estagio intermediario da turbina para ser entregue ao
processo, e a outra parte continua a sua expansdo na turbina de baixa pressdo. Quando isto
acontece, 0 vapor gue vai para 0 processo volta condensado. Por outro lado, o vapor que vai
para a turbina a vapor ndo sai totalmente condensado. Por isso, considera-se que a funcéo do
condensador € auxiliar a turbina a condensar totalmente este vapor, dai, o condensador é um
componente auxiliar da turbina a vapor de baixa pressdo. De outra forma, ndo seria possivel

quantificar nem definir o produto (ou funcao) do condensador em termos de exergia total.

O diagrama produtivo da Figura 2.6 pode ser modelado com apenas trés (3) equacgdes:
(i) a bomba de alimentacdo (Equagéo 2.42); (ii) o gerador de vapor (Equacdo 2.43), e (iii) o

conjunto formado pelo turbogerador-condensador, a juncdo e a bifurcacdo (Equacao 2.44).

Kpy  Ep —Kp - Py =0 (2.42)
k3:2 ’ E3:2 = Qc (2-43)
kP '(PL + PB)_ k2:1 ) E2:1 - I(3:2 ) E3:2 =0 (2-44)

O fluxo produtivo que representa a poténcia elétrica consumida para o bombeamento da
agua de resfriamento do condensador (Pc) ndo aparece na Equacdo 2.44, porque € a0 mesmo
tempo produto e insumo da unidade produtiva formada pelo turbogerador e pelo condensador,
por isso, se cancela. A Tabela 2.11 mostra o valor dos fluxos produtivos de exergia total do

ciclo Rankine de poténcia, e 0s seus respectivos custos exergéticos unitarios.

Tabela 2.11: Custo Exergético Unitario dos Fluxos Produtivos de Exergia no Ciclo Rankine

FLUXO VALOR [KW] CUSTO EXERGETICO UNITARIO [KW/KW]
E. 124,52 4,357
Es, 26.674,57 2.624
Py 155,00 3,500
P 75,00 3,500
P 20.000,00 3,500
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O custo exergético unitario dos fluxos de poténcia elétrica sdo 0s mesmos mostrados na
Tabela 2.9 porque independe do modelo termoecondmico, ja que € o Unico produto final do

ciclo. Porém, os valores e os custos dos outros fluxos sdo bem diferentes.

2.3.3 Exergia Térmica e Mecéanica dos Fluxos Produtivos

A Figura 2.7 mostra o diagrama produtivo do ciclo Brayton de cogeracdo usando as
parcelas da exergia. O diagrama produtivo separando a exergia térmica da exergia mecanica é
uma caracteristica original das metodologias funcionais: Analise Funcional de Engenharia
(von Spakovsky, 1994) e Andlise Funcional Termoecondmica (Frangopoulos, 1994). Segundo
Torres et al. (1996), foi Tsatsaronis quem (em 1990) propds o uso da desagregacao da exergia
em Exergoeconomia. Realmente, no problema CGAM, as metodologias Exergoeconémicas
foram também aplicadas com a exergia desagregada em suas parcelas (Tsatsaronis e Pisa,

1994), mas a Exergoeconomia néo calcula os custos com base no diagrama produtivo.

Pc

Qu

E's
Oc —-<>—- cc

Figura 2.7: Diagrama Produtivo do Ciclo Brayton de Cogeragao usando Exergia Parcial

Quando a exergia é desagregada, o compressor € que produz toda a exergia mecanica
usada pelos equipamentos restantes do ciclo Brayton, porque os gases de exaustao (residuos)
saem praticamente a pressdo atmosférica. O compressor produz também exergia térmica, o
que justifica a existéncia do pequeno circulo (uma pequena bifurcacdo) indicando que o

produto do mesmo tem varios fluxos de saida. Do mesmo modo, existem algumas unidades
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produtivas reais que incorporam uma pequena jungdo (um pequeno losango) indicando que as
mesmas tém mais de um insumo. Os fluxos produtivos de exergia parcial sdo definidos em

funcdo da exergia parcial de fluxos fisicos, como mostram as Equacfes 2.45 e 2.46.
EMi =EY —EM; (2.45)
E'ij=E"i —E"; (2.46)

O diagrama produtivo da Figura 2.7 pode ser representado com cinco (5) EquacGes (de
2.47 até 2.51). Estas equacOes permitem calcular o custo monetério unitario dos produtos de
cada unidade produtiva, porque todos os produtos de uma determinada unidade produtiva tém
0 mesmo custo unitario. Esta forma de atribuicdo de custos é uma regra usada pela maioria
das metodologias termoeconémicas (Teoria do Custo Exergético, Exergoeconomia e Analise
Funcional Termoecondmica). No problema CGAM, a Anélise Funcional Termoecondmica
(Frangopoulos, 1994) ndo precisou usar esta regra de atribuicdo de custos por ter sido um
problema de otimizacdo, mas é a regra de atribuicdo de custos desta metodologia quando

usada para alocacdo de custos (Torres et al. 1996; Cerqueira, 1999 e Wang e Lior, 2007).

Con(EM2s +EMas + EMus + ET21) —Cp - Po = Zcs (2.47)
Cec "ETa2 —Cen - EMas =Zce +¢c - Qe (2.48)
Cor (ETsa +ETas) —Cop-ET21—Coe -ET32 =0 (2.49)
Cro (Pe +P)—Cep - EMae —Cr -ETau =Z;4 (2.50)
Cor *Qu —Cep-EMas —Cy -Elas = Z g (2.51)

Desprezando os custos dos equipamentos (Z, = 0), com o custo unitario do combustivel

igual a unidade, se obtém as equacOes para o custo exergético unitario dos fluxos produtivos.

Embora a definicdo do diagrama produtivo com exergia desagregada em suas parcelas
seja inicialmente uma proposta da Analise Funcional Termoeconémica (AFT), esta variante
termoecondmica é também usada pela Teoria Estrutural do Custo Exergético (TECE). Porém,
na versdo estrutural da Teoria do Custo Exergético, foi introduzido o conceito de Subproduto.
A Tabela 2.12 mostra a estrutura produtiva do ciclo Brayton usando as parcelas da exergia
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(térmica e mecéanica), segundo a Teoria Estrutural do Custo Exergético (TECE). Nesta nova
variante, a parcela térmica da exergia produzida pelo compressor de ar € um subproduto, ou
seja, a fungdo do compressor é unicamente produzir exergia mecanica (aumentar a pressdo do

ar). Consideram que o aumento da temperatura (exergia térmica) € mera consequéncia.

Tabela 2.12: Estrutura Produtiva do Ciclo Brayton com Exergia Parcial segundo a TECE

UNIDADE INSUMO PRODUTO SUBPRODUTO
Camara (CC) Q. +(EM2 —EM5) E.—E', = e
Turbina (TG) (E"s—ET4)+(E"s-E"4) P.+P.

Compressor (CA) P EM, _EM, ET,—ET,

Caldeira (CR) (ET4—E"s)+(EMs—-EMs) Q,=E,-E;, -

OBS: O subproduto do compressor assume 0 mesmo custo unitario do produto da cAmara de combustdo

Para diferenciar o custo do produto e o custo do subproduto, a Teoria Estrutural propde
uma nova regra de atribuicdo de custo: se este subproduto é o resultado de uma producéao
involuntaria do compressor, entdo ele deve ter o mesmo custo unitario medio dos fluxos
produtivos da mesma espécie que foram produzidos propositalmente. No ciclo Brayton de
cogeracdo, a exergia térmica produzida pelo compressor deve assumir 0 mesmo custo unitario
da exergia térmica produzida pela cdmara de combustdo, que é o Unico equipamento cuja

funcdo é produzir exergia térmica, como mostram as Equacdes 2.52, 2.53, 2.54, 2.55 e 2.56.

Copn - (EM2s +EMas + EMus) +Co -ET21 —Cpg - P = Z¢, (2.52)
Cec "Els2 —CepEMas =Zcc +0¢ Qe (2.53)
Cor (ETaa +E"4s) —Coe - (ET21+ET32) =0 (2.54)
Crg (P +P)—Cen ' EMaa—C_y -ETaa =Z;4 (2.55)
Cor *Qu —Coa-EMas —Cr ETas = Z (2.56)

Na cogeracdo com turbina a gas regenerativa, existem dois (2) equipamentos cuja

funcdo é produzir exergia térmica (o regenerador e a camara de combustdo). Neste caso, 0
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custo médio unitario dos fluxos de exergia térmica produzidos pelos mesmos define o custo

unitario da exergia térmica produzida pelo compressor (Lozano e Valero, 1993 e Serra, 1994).

A Tabela 2.13 compara 0s custos unitarios (exergéticos e monetarios) dos fluxos de
exergia parcial obtidos no ciclo Brayton de cogeracéo pela aplicacdo das duas metodologias:

Analise Funcional Termoeconémica (AFT) e Teoria Estrutural do Custo Exergetico (TECE).

Tabela 2.13: Custo Unitario dos Fluxos Produtivos de Exergia Parcial no Ciclo Brayton
CUSTO UNITARIO

FLUXO  VALOR [kW] Exergético [KW/kW] Monetario [$/MWh]
AFT TECE AFT TECE

E"o 747,81 2,485 1,763 38,17 13,11
E's 6.616,50 1,762 1,763 13,08 13,11
= 3.823,66 1,922 1,846 16,36 13,72
E'ss 3.210,22 1,922 1,846 16,36 13,72
EMas 11,74 2,485 2,898 38,17 52,51
EV a4 2.029,98 2,485 2,898 38,17 52,51
EMus 9,61 2,485 2,898 38,17 52,51
Pe 3.113,03 2,234 2,333 29,17 32,60
P, 2.433,47 2,234 2,333 29,17 32,60
Qu 2.246,32 2,757 2,650 29,66 25,95

O conteudo de exergia fisica nos gases de exaustdo (os residuos), que é pura exergia
térmica, é alocado para a poténcia mecénica e para o calor Gtil proporcionalmente ao consumo

de exergia térmica na turbina a gas e na caldeira de recuperacgdo, respectivamente.

2.3.4 Exergia Total e Neguentropia dos Fluxos Produtivos

A idéia da introducéo da neguentropia em termoeconomia partiu da Analise Funcional
Termoecondmica, em 1983. Inicialmente a neguentropia era usada para definir o produto do
condensador num ciclo Rankine de poténcia (Frangopoulos, 1987), permitindo assim alocar o
custo deste equipamento dissipativo. Esta idéia foi adotada pela Teoria Estrutural do Custo

Exergético (Lozano et al., 1993, 1996), que estendeu este conceito para a alocacdo do custo
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dos residuos em sistemas de cogeracdo com turbina a gas (Lozano e Valero, 1993). Estas duas
metodologias consideram a neguentropia como um fluxo ficticio que é usado juntamente com

os fluxos de exergia total ou parcial na defini¢cdo da estrutura produtiva.

2.3.4.1 Ciclo Brayton de Cogeracéao

A Figura 2.8 mostra o diagrama produtivo do ciclo Brayton de cogeracdo usando fluxos
de exergia total e de neguentropia. Todos os fluxos de exergia usados no diagrama produtivo
com apenas exergia total (Figura 2.5) continuam presentes. Porém, o diagrama produtivo da
Figura 2.8 mostra também o fluxo de exergia que representa o valor exergético dos residuos
(Es:1). Este fluxo, que representa a exergia dos gases de exaustdo, é entregue a uma unidade
imaginaria que é aqui chamada de ambiente (A). Esta unidade imaginaria tem a funcdo de
“resfriar estes gases” até as condicGes do ar atmosférico, ou seja, a sua funcdo é reduzir a
entropia destes gases. Por defini¢cdo, reduzir a entropia do fluido de trabalho significa produzir
neguentropia. Sendo assim, a unidade imaginaria chamada de ambiente (A) tem a exergia dos

residuos (Es:1) como o seu insumo e a neguentropia (Ss:1) € 0 seu produto.
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Figura 2.8: Diagrama Produtivo do Ciclo Brayton usando Exergia Total e Neguentropia

A caldeira de recuperacao produz calor Gtil (Qu = E7:¢) € também neguentropia (S4:s), ou
seja, produz vapor a partir da dgua de alimentacdo e também reduz a entropia dos gases.

Como esta aplicacdo é uma caracteristica da Teoria Estrutural, cada unidade produtiva tem
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uma funcéo principal, ou seja, caso a unidade produza outros bens, estes sdo considerados
como subprodutos. Neste caso, a neguentropia produzida pela caldeira de recuperacdo é um
subproduto, porque a sua funcdo principal € produzir calor util. Por isso, a pequena bifurcacao
incorporada na caldeira de recuperacdo é para indicar que sdo dois fluxos de saida (um
produto e um subproduto). Do mesmo modo, as unidades produtivas que aumentam a entropia
do fluido de trabalho (compressor de ar, cAmara de combustdo e turbina a gas) incorporam
uma pequena juncdo para indicar que 0os mesmos tém mais de um insumo. A neguentropia
produzida pelo ambiente e pela caldeira de recuperacdo é consumida pelos equipamentos
restantes (compressor de ar, camara de combustdo e turbina a gas), na mesma propor¢do dos
respectivos aumentos da entropia do fluido de trabalho. Por causa da dimensdo, a

neguentropia é o produto da entropia pela temperatura de referéncia (Equacéo 2.57).
Sij=5-S;=m;-Ty-5;—m, Ty -5, (2.57)

Usando exergia total e neguentropia, 0 modelo termoeconémico do ciclo Brayton de
cogeracdo para o calculo do custo monetario, tem sete (7) Equacdes (2.58, 2.59, 2.60, 2.61,
2.62, 2.63 e 2.64). Por ser um subproduto, o fluxo de neguentropia produzido pela caldeira de
recuperacdo (S4:5) assume o0 mesmo custo unitario do fluxo de neguentropia produzido pelo
ambiente (Ss:1), que é a unidade cujo objetivo principal é produzir neguentropia.

Cep By —Cs-S, —Co-P. =2, (2.58)
Cec "Ezp —C5 - S5, =Zc +C - Q¢ (2.59)
Ce-(Esy +E,s+E)—CenEyy—Coc -E;, =0 (2.60)
Co-(P.+P.)—¢Cs-S,;—C.-Eyy =2 (2.61)
Cer QU +Ca-Sys—Ce-Eps =24 (2.62)
Cp-Sey—Cp-Egy =0 (2.63)
Cs (S, +S;5,+S,3)—Ch-(Sg; +5,5) =0 (2.64)

A Tabela 2.14 mostra os valores e 0s respectivos custos exergéticos unitarios e custos
monetarios unitarios dos fluxos produtivos de exergia total e de neguentropia, obtidos na
aplicacdo da Teoria Estrutural do Custo Exergético (TECE) no ciclo Brayton de cogeracéo.
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Figura 2.14: Custo dos Fluxos Produtivos de Exergia e de Neguentropia no Ciclo Brayton
CUSTO UNITARIO

FLUXO VALOR [kW]
Exergético [KW/KW]  Monetéario [$/MWh]
= 2.799,13 2,956 39,15
= 6.794,44 2,180 17,28
= 5.853,64 2,407 23,66
Eus 3.219,83 2,407 23,66
Es 520,10 2,407 23,66
Sa1 313,90 0,757 7,44
S32 4.202,19 0,757 7,44
Sus 307,13 0,757 7,44
Sus 3.170,04 0,757 7,44
Sy 1.653,19 0,757 7,44
P, 3.113,03 2,582 29,30
P, 2.433,47 2582 29,30
Q 2.246,32 2,381 29,52

Este modelo calcula o custo dos residuos e o redistribui explicitamente para os produtos
finais através das unidades produtivas que aumentam a entropia do fluido de trabalho. A
Teoria Estrutural do Custo Exergético também pode aplicar a neguentropia juntamente com

exergia desagregada em parcelas térmica e mecanica (Lozano e Valero, 1993 e Serra, 1994).

2.3.4.2 Ciclo Rankine de Poténcia

A Figura 2.9 mostra o diagrama produtivo do ciclo Rankine de poténcia usando fluxos
produtivos de exergia total e de neguentropia. Esta estrutura produtiva € basicamente a mesma
usada por Frangopoulos (1987) e por Lozano et al. (1993 e 1996). Este processo produtivo
considera que ao produzir exergia, a bomba (B) e o gerador de vapor (GV) aumentam a
entropia do fluido de trabalho. O turbogerador (TV-GE) também aumenta a entropia do fluido
de trabalho. Todo este aumento de entropia impede que toda a exergia produzida pela bomba
e pelo gerador de vapor seja convertida em trabalho no turbogerador. A existéncia e a fungédo

do condensador (C) séo justificadas pela necessidade de produzir neguentropia para cancelar
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0 aumento de entropia por estes equipamentos. Por isso, este produto do condensador (a

neguentropia) é alocado para os equipamentos que aumentam a entropia do fluido de trabalho.

E. E;.
<>—' B O—» TV-GE Bp Py

E;: Sq:1
Q¢ =———> GV C

Figura 2.9: Diagrama Produtivo do Ciclo Rankine usando Exergia Total e Neguentropia

Os custos exergéticos dos fluxos produtivos de exergia e neguentropia do ciclo Rankine
de poténcia sdo calculados com seis (6) Equacdes (2.65, 2.66, 2.67, 2.68, 2.69 e 2.70).

Kg-E,y—Kg S, —kp Py =0 (2.65)
Koy - Ezp —Ks - S5, = Q¢ (2.66)
ke -(Ey, +E,)—Kg -E,y —Kgy -Eqp =0 (2.67)
Kp-(P.+P;+P.)—ks-S,, —kg -E;, =0 (2.68)
Ko -S, —kKe -Ep—kp -P. =0 (2.69)
K -(S, +S5, +S,3) ke -S,, =0 (2.70)

A Tabela 2.15 mostra os valores dos fluxos de exergia total e de neguentropia do ciclo
Rankine de poténcia, bem como 0s respectivos custos exergéticos unitarios obtidos com a

solucdo deste modelo termoeconémico. Neste ciclo Rankine simples, as duas metodologias (a
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Teoria Estrutural do Custo Exergético e a Analise Funcional Termoecondmica) chegam aos
mesmos resultados. Porém, isto ndo acontece quando o ciclo a vapor incorporar outros
equipamentos, como pré-aquecedores e desaeradores, que produzem exergia e neguentropia.
Estes aspectos da aplicacdo da neguentropia serdo discutidos detalhadamente no Capitulo 4.

Figura 2.15: Custo dos Fluxos Produtivos de Exergia e de Neguentropia no Ciclo Rankine

FLUXO VALOR [kW] CUSTO EXERGETICO UNITARIO [KW/kW]
E. 124,52 4,381
Es, 26.674,57 2,816
= 24.899,09 2,824
Eu 1.900,00 2,824
Sa1 21,70 0,139
Saz 36.731,52 0,139
Sus 3.504,51 0,139
Sa1 40.347,73 0,139
Py 155,00 3,500
Pe 75,00 3,500
P 20.000,00 3,500

Quando se aplica a neguentropia na modelagem termoeconémica de um ciclo Rankine
usando fluxos produtivos, os custos envolvidos na operacdo do condensador sdo alocados
para 0s equipamentos que aumentam e exergia do fluido de trabalho. E 0 mesmo conceito
usado pela Teoria do Custo Exergético (TCE) e pela Exergoeconomia (SPECO).

2.4 CRITICAS AS METODOLOGIAS TERMOECONOMICAS

Os grandes avangos que as metodologias termoeconémicas vém experimentando séo,
sem davida, gragas as criticas e “autocriticas” que as mesmas vieram sofrendo nos ultimos

anos. As criticas de Valero e Royo (1992) e de Valero et al. (1995) ajudaram a resolver de vez
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a ambiglidade relativa a formulacdo de equacGes auxiliares, principalmente na turbina, nas
metodologias que usam fluxos fisicos na contabilidade de custos. Nestes artigos, os autores
definem claramente os insumos e os produtos da turbina e de outros equipamentos, nao
deixando brechas para més interpretacGes das proposi¢des de atribuicdo de custos, ao deixar
claro que a exaustéo da turbina ndo é um dos produtos da turbina, ou seja, 0 Unico produto da
turbina é a poténcia. Segundo estes autores, o custo nao deve depender do critério do analista,

mas sim da eficiéncia termodindmica e da estrutura produtiva que é a geradora de custos.

Por outro lado, é importante salientar que foram os proprios autores da Teoria do Custo
Exergético que apontaram as limitacdes da mesma (Lozano e Valero, 1993) para alocar os
residuos. Estas criticas provocaram a extensao da metodologia para alocacdo dos residuos,
além de estar na origem do aparecimento da Teoria Estrutural do Custo Exergético que
contabiliza os custos com base nos fluxos internos do diagrama produtivo. Torres e Valero
(2000) comparam a importancia da estrutura produtiva a analise econémica Input-Output

desenvolvida por W. Leontief, que mereceu o Prémio Nobel de Economia em 1973.

Hoje é notdria a grande tendéncia das metodologias termoecondmicas em usar a
modelagem baseada nos fluxos produtivos e em definir o diagrama produtivo dos sistemas.
As metodologias Exergoeconémicas sdo as Unicas que continuam usando os fluxos fisicos na
modelagem termoecon6mica, ja que os autores da Teoria do Custo Exergético concordam que
a limitacéo desta teoria reside na contabilidade de custos com base nos fluxos fisicos (Lozano
e Valero, 1993), que impede a analise do processo de formagdo do custo dos residuos e
também a alocacéo racional dos equipamentos dissipativos. Apesar disso, esta claro que estas
duas metodologias (a Exergoeconomia e a Teoria do Custo Exergético) estdo unificadas para
a contabilidade de custos no ciclo Brayton de Cogeracdo. Com relacdo ao ciclo Rankine de
poténcia, a unificacdo ndo é ainda uma realidade por causa das arbitrariedades usadas pela

Teoria do Custo Exergético para definicdo e atribuicdo de custos dos subprodutos.

A definigéo e as consideracOes usadas para atribuicdo de custo aos subprodutos séo os
unicos empecilhos a unificacdo da Teoria Estrutural do Custo Exergético com a Analise
Funcional Termoecondmica. Este aspecto, que ja foi criticado por Cerqueira (1999), fica claro
guando se usa diagrama produtivo com a exergia desagregada nas suas parcelas mecanica e
térmica, embora este tipo de desagregacdo seja desaconselhdvel por Lazzaretto e Tsatsaronis,
(2006). Além da dificuldade em aplicar a exergia desagregada desta forma num ciclo a vapor
(Cerqueira, 1999), a mesma ndo oferece nenhuma vantagem especifica na alocacdo dos

residuos e dos equipamentos dissipativos, quando comparada com o uso da exergia total.
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Todas as principais metodologias termoecondmicas usam a neguentropia para alocar o
custo do condensador. Mesmo quando ndo € chamada pelo nome, o conceito e a maneira de
alocacdo sdo 0s mesmos, além dos autores concordarem que o efeito € o mesmo. Além de ser
a solucdo para isolar e alocar os equipamentos dissipativos, a neguentropia € a Unica maneira
de alocar explicitamente os residuos. Talvez o unico problema da neguentropia seja a maneira
como ela é aplicada (juntamente com a exergia total ou parcial), o que leva a algumas
inconsisténcias e casos de inaplicabilidade, conforme vem sendo mostrado por Santos et al.
(2006; 2008a e 2008b). Uma das inconsisténcias, quando se usa a neguentropia juntamente
com a exergia, é o fato de alguns equipamentos terem produto muito maior que o insumo, o0
que significa eficiéncia maior que 100%. Esta faixa de eficiéncia ndo € aceitavel do ponto de
vista da segunda lei da termodindmica. Por outro lado, na alocagéo de custos numa planta de
cogeracdo, esta pratica sobrecarrega o custo da poténcia em detrimento do custo do vapor. Em
certos casos, 0s custos obtidos chegam a contradizer a reconhecida e comprovada vantagem
termodinamica da cogeracao, relativamente a producdo separada de vapor e poténcia (Santos
et al. 2006). Isto sO € evitado se for usado o conceito de subproduto, conforme propdem a
Teoria Estrutural do Custo Exergético, para atribuicdo de custo aos fluxos de neguentropia
considerados como subprodutos. O problema é que esta regra de atribuicdo de custos ndo é
aplicavel em qualquer ciclo (Santos et al. 2008a), o que deixa a metodologia sem o seu
“escudo de protecdo”. Porém, Santos et al. (2006; 2008a e 2008b) ja mostraram que as
vantagens da neguentropia podem ser aproveitadas, sem estas inconsisténcias, quando a

neguentropia é usada como uma parcela da exergia fisica (juntamente com a entalpia).

Do ponto de vista das diferencas na definicdo do diagrama produtivo para alocacdo dos
residuos e equipamentos dissipativos, pode-se resumir as metodologias termoecondmicas em
apenas trés, e a diferenca entre elas esta nos tipos de fluxos produtivos usados: (i) sé a exergia
total (Modelo E); (ii) a exergia total juntamente com a neguentropia (Modelo E&S), e (iii) a

exergia fisica desagregada nas suas parcelas entéalpicas e neguentropicas (Modelo H&S).



Capitulo 3

A NEGUENTROPIA COMO PARCELA DA EXERGIA: A
PROPOSTA PARA UNIFICACAO TERMOECONOMICA

Até quatro (4) anos atras, a neguentropia era usada em termoeconomia como um fluxo
ficticio, ou seja, juntamente com a exergia. Esta foi sempre uma pratica das metodologias
funcionais e estruturais (Frangopoulos, 1987; Lozano et al., 1993 e von Spakovsky, 1994),
como foi mostrado no capitulo anterior. A primeira proposta de aplicacdo da neguentropia
como uma das parcelas de exergia fisica (juntamente com a entalpia) foi apresentada por
Santos et al. (2005), ao analisar uma planta dual (cogeracdo e dessalinizacdo). N&o resta
duvida de que esta proposta se trata de uma nova metodologia termoecondmica. Porém, nédo
deixa também de ser uma proposta de unificagdo das metodologias termoeconémicas porque é

baseada em conceitos j& usados ou definidos por outros autores especialistas na area:

e A exergia desagregada nas suas parcelas (quimica, térmica e mecanica) ja € uma
caracteristica opcional de todas as metodologias termoeconémicas. Porém, este tipo de
desagregacdo nao oferece nenhuma vantagem do ponto de vista da alocacdo dos
residuos e dos equipamentos, relativamente ao uso da exergia total, além da grande
dificuldade para a sua implementagédo num ciclo a vapor. A desagregacdo da exergia

fisica nas suas parcelas entalpica e neguentropica consegue tirar estas vantagens.

e Alocacdo do custo dos equipamentos dissipativos (como o condensador) através da
neguentropia é uma caracteristica (direta ou indireta) de todas as metodologias

termoecondmicas. Todas as metodologias concordam que 0s residuos devem ser
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alocados nos equipamentos que os originaram. Por isso, umas defendem que o0s
mesmos sdo gerados nos queimadores das caldeiras e cdmaras de combustdo, enquanto
que outras atribuem a formag&o dos residuos ao aumento da entropia no ciclo. Neste
ponto, esta nova metodologia concorda parcialmente com as duas correntes, ou seja,
considera que parte da exergia contida nos residuos (a parcela quimica) origina nos

qgueimadores, mas a parcela fisica (a entalpica) € devido ao aumento da entropia.

e A definicdo da estrutura produtiva, como em todas as metodologias, € uma condicdo
necessaria para a aplicacdo desta metodologia. Porém, a tabela mostrando os insumos
e 0s produtos de cada equipamento ndo é obrigatdria, pois s o diagrama produtivo ja
é auto-explicativo. Por considerar que as parcelas da exergia tém igual importancia,
ndo se define nenhum subproduto. Deste modo, todos os fluxos produtivos que entram

numa unidade produtiva sdo insumos, enquanto que 0s que saem sao todos produtos.

e As equacBes de custos sdo balangos de fluxos monetarios ou exergéticos formuladas
nas unidades produtivas (reais e ficticias) do diagrama. As equacgdes auxiliares ja séo
levadas em conta nos balancos de custo, ou seja, os produtos (fluxos produtivos) que
saem de uma mesma unidade produtiva tém o0 mesmo custo unitario. Esta atribuicéo

de custo é valida tanto para as unidades produtivas reais como para as ficticias.

Apesar de ndo usar nenhum conceito completamente novo, esta ndo deixa de ser uma
nova metodologia porque apesar da neguentropia ja ter sido definida anteriormente como uma
parcela da exergia por Alves e Nebra (2003), estes autores aplicaram a mesma como um fluxo
ficticio, embora tenham deixado claro se tratar de uma parcela da exergia fisica. Situago
parecida aconteceu com Lozano et al. (1993) que usaram a neguentropia juntamente com a
entalpia para definir a eficiéncia do condensador, e contraditoriamente ao definirem a
estrutura produtiva de um ciclo Rankine de poténcia simples, os mesmos autores usaram a

neguentropia e a exergia como produto e insumo do condensador, respectivamente.

3.1 DESAGREGACAO DA EXERGIA

Por definicdo, a exergia de um fluxo é o trabalho maximo que se pode gerar se 0 mesmo
passar por um processo reversivel desde o estado que se encontra até o estado de equilibrio

com o meio ambiente. Sendo assim, o célculo da exergia de um fluxo passa necessariamente
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pelo estabelecimento do ambiente de referéncia, que segundo Lozano e Valero (1986), deve
ser as condi¢Ges do ambiente local, nomeadamente a temperatura ambiente (To) e a pressdo
atmosférica (po). Desprezando os efeitos cinéticos e potenciais gravitacionais, a exergia de um
fluxo (E) é obtida, conforme a Equacdo 3.1, a partir das suas parcelas: quimica (E°) e fisica
(E"). A parcela fisica é a soma da parcela mecanica (E") com a térmica (E"), conforme mostra
a Equacdo 3.2. A parcela quimica depende da composi¢do quimica do fluxo relativamente ao
ambiente de referéncia. A parcela térmica e a parcela mecanica dependem da temperatura e da

pressao do fluxo, relativamente a temperatura e pressao de referéncia, respectivamente.
E=E°+EF (3.1)
EF =EM+E" (3.2)

No ciclo a vapor, durante o célculo da exergia dos fluxos de dgua e/ou vapor, a parcela
quimica é desprezivel j4 que dgua e o vapor ndo entram em reagdes quimicas e, portanto, a
sua composicao quimica ndo € alterada. Dada a pressdo e a temperatura do fluxo, se obtém a
entalpia (h) e a entropia (s) do fluxo. Se o fluxo for uma mistura bifasica (dgua mais vapor), é
necessario conhecer as proporcGes de cada fase (o titulo). Conhecendo a temperatura e a
pressdo de referéncia se obtém também a entalpia (h,) e a entropia (s,) de referéncia. Tendo as
entalpias e as entropias, a exergia total do fluxo pode ser calculada usando a Equacédo 3.3,

onde m é a vazdo massica do fluxo, e a exergia especifica e T, a temperatura de referéncia.
E=EF=m-eF=m-[(h—h,)-T,-(s-5,)] (3.3)

A Equacdo 3.3 ndo mostra claramente a separacdo entre a parcela térmica e a parcela
mecanica da exergia fisica porque tanto a entalpia como a entropia dependem da presséo e da

temperatura. Porém, é muito facil separar outras duas parcelas, como mostra a Equacéo 3.4.

EF =m-[(h-h)-T,-(s-s,)]=m-(h-h)-m-T,-(s—s,) =E" —E® (3.4)
H=E"=m-(h-h,) (3.5)
S=E®=m-T,-(s-5,) (3.6)

As duas parcelas facilmente separaveis na equacdo da exergia total da dgua e/ou vapor
(Equacdo 3.4) sdo precisamente: a entalpica (H) dada pela Equacdo 3.5 e a neguentrépica (S)

definida pela Equacdo 3.6. Combinando corretamente estas duas parcelas, se obtém o mesmo
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efeito da exergia com a vantagem de aproveitar os beneficios que o uso da neguentropia
propicia na alocacdo do custo dos residuos e dos equipamentos dissipativos. Desta forma, esta
nova proposta metodoldgica (chamada de Modelo H&S) combina a primeira e a segunda lei
da termodinamica na modelagem termoecondmica de sistemas. Segundo Valero et al. (1995),
a causa geradora de custos € a eficiéncia dos subsistemas, cuja definicdo ndo deve depender
do critério do analista, mas sim do comportamento do mesmo no plano h-s. E este o objetivo

do Modelo H&S: descrever o comportamento dos ciclos termodinamicos no plano h-s.

No caso dos ciclos a gas, como o ciclo Brayton, o célculo da exergia do ar e dos gases
produtos da combustdo exige um procedimento um pouco mais complexo. O ar e 0s gases da
combustdo sdo considerados misturas de gases ideais, assim como 0 gas natural combustivel.
O modelo termodinamico para calcular a parcela quimica (E®) da exergia de um fluxo que é

uma mistura de gases ideais depende do tipo de gases que formam esta mistura.

Os elementos que estdo presentes na composicao do ar atmosférico sdo 0s mesmos que
se encontram misturados nos gases produtos da combustédo (O, CO,, H,O, N, e Ar), porque o
modelo termodindmico considera o processo de combustdo completa do géas natural (sem
formacdo de CO e NOy). A composicdo quimica do gas natural usado esta na Tabela 3.1.

Tabela 3.1: Composicdo Quimica Elementar do Gas Natural Combustivel

ELEMENTOS
: PORCENTAGEM [%]

n Descri¢édo Simbolo

1 Metano CH,4 88,56
2 Etano CoHe 9,17
3 Propano CsHs 0,42
4 Nitrogénio N> 1,20
5 Dioxido de Carbono CO; 0,65

Quando algum dos elementos que entram na composicdo do fluxo ndo esta presente na
composicdo do ambiente de referéncia (o ar atmosférico), a exergia quimica (X) é calculada
com base na exergia quimica padrdo (%) de cada elemento n, conforme a Equagdo 3.7, e

também com base na constante universal dos gases ideais (R) e temperatura de referéncia (To).

X =E% = 3y, o[ + R Ty In(y,)] (3.7)

D,
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A Tabela 3.2 mostra os valores referentes & exergia especifica quimica padrdo (¢°) dos

elementos presentes na composicao do gas natural. A conversdo da exergia quimica do fluxo

para unidade de poténcia (kW) depende da vazdo maéssica do fluxo (m), da fracdo molar de
cada elemento na mistura (y) e da massa molar (M) de cada elemento.

Tabela 3.2: Exergia Quimica Padrdo dos Componentes do Gas Natural (kotas, 1985)

ELEMENTOS 0
: e’ [kJ/kmol]

n Descricao Simbolo
1 Metano CH, 836.510
2 Etano CoHe 1.504.360
3 Propano CsHs 2.163.190
4 Nitrogénio N> 690
5 Dioxido de Carbono CO; 20.140

A exergia quimica dos gases produtos da combustdo, cujos elementos sdo 0s mesmos
presentes no ar atmosférico, pode ser calculada usando outro modelo termodinamico (Moran e
Shapiro, 2006), conforme a Equacdo 3.8, que é funcdo da fracdo molar de cada elemento na

mistura (y,) e da fracdo do mesmo elemento no ambiente estavel de referéncia (yn o).

szQzL-Zyn-R-TO-ln( ynj (3.8)
DV M, Yno

Independentemente da temperatura e da pressdo, a exergia quimica de qualquer fluxo de
ar é nula porque a composicao é a mesma do ambiente estavel de referéncia, que neste modelo
termodindmico é o préprio ar. Este modelo para o céalculo da exergia quimica dos gases
produtos da combustdo é aproximado porque na temperatura e pressdo de referéncia parte do
vapor de dgua contida nos gases se condensaria. O modelo que considera esta condensacdo €
apresentado por Bejan et al. (1996). Porém, é muita complexidade para pouca diferenca. Por

1SS0, em termoeconomia, todos os autores usam 0 modelo aproximado pela Equagéo 3.8.

A exergia térmica (E") de uma mistura de gases ideais é calculada usando a Equacéo

3.9, em funcdo da temperatura (T) e do calor especifico a pressdo constante (Cp) do fluxo.

m P T
El= 0 — . Cp -|1--2|.dT 3.9
ZynTjo pn( Tj (3.9)

Zyn'Mn
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O modelo termodinamico usa uma funcdo polinomial para descrever a variacdo do calor

especifico a pressdo constante de cada gas que compdem o fluxo. A Tabela 3.3 mostra a

funcdo polinomial do calor especifico (Cp) e os respectivos coeficientes para os elementos (0s
gases) presentes no gas natural e nos produtos da combustdo completa com este combustivel.

Tabela 3.3: Funcéo Polinomial para Calor Especifico dos Gases (Lozano e Valero, 1986)

ELEMENTOS Cp=A+B-T+C-T?+D-T? [kcal/lkmol.K]
n Descricio Simbolo A B-10? c-10° D-10°
1 Metano CH, 4,75 1,2 0,303 -2,63
2 Etano CHs 1,648 4,124 -1,53 1,74
3 Propano CsHs -0,966 7,279 -3,755 7,58
4 Nitrogénio N 6,903 -0,03753 0,193  -0,6861
5 Dioxido de Carbono CO, 5,316 1,4285 -0,8362 1,784
6 Oxigeénio 0, 6,085 0,3631  -0,1709  0,3133
7 Vapor de Agua H.O 7,7 0,04594  0,2521  -0,8587
8 Argonio Ar 4,964 0,00 0,00 0,00

OBS: ™ (Verda et al., 2004)

Para calcular a parcela mecanica da exergia (EM) de uma mistura de gases ideais ndo é
preciso conhecer a composicdo quimica da mesma, como pode ser visto na Equacdo 3.10, ou

seja, basta conhecer a sua vazao total (m), sua massa molar (M) e sua pressao total (p).

EM =%- R-T, -|n(£j (3.10)

Po

A exergia fisica (E7) de uma mistura de gases ideais se calcula somando a sua parcela

térmica (E') com a parcela mecanica (EM), como mostra a Equacdo 3.11.

0

: Cp, p
E Cp, -dT T, - T +R-T, -| 3.11
Zyn {Zynj P, - Zynj + n[p H (3.11)

A Equacdo 3.11 mostra que na realidade a exergia fisica de uma mistura de gases ideais
é composta de trés (3) parcelas. Porém, para a aplicacdo desta metodologia (Modelo H&S) a
exergia fisica precisa ser desagregada em apenas duas parcelas (entalpica e neguentrdpica). A

primeira parcela é precisamente a entalpica, conforme mostra e Equacdo 3.12. A parcela
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neguentropica é formada pelas outras duas parcelas, como mostra a Equacdo 3.13, ja que a

neguentropia nada mais é que o produto da temperatura de referéncia pela entropia.

H=E"= Zynjc:pn -dT (3.12)

Zyn

m-T,

Sy zyn]%.dT_R.m(piﬂ (313)

To

S=E°®

Esta metodologia (Modelo H&S) ndo é contra 0 uso da exergia fisica desagregada nas
suas trés (3) parcelas mostradas na Equacgédo 3.11. Apenas nao aconselha esta préatica devido a
dificuldade de sua aplicacdo num ciclo a vapor (e de refrigeracdo), além de aumentar a
complexidade da estrutura produtiva sem permitir tirar grandes conclusdes na avaliacdo
termoecondmica. Esta pratica permite detalhar o processo de formacgdo de custos, mas nédo

fornece nenhuma vantagem adicional na alocagédo dos residuos e equipamentos dissipativos.

3.2 RESIDUOS E EQUIPAMENTOS DISSIPATIVOS

A maior parte das metodologias termoeconémicas convencionais de contabilidade de
custos geralmente ndo aprofundam na analise da alocacdo dos residuos. Resolver este assunto
¢ cada vez mais importante no que diz respeito a introdugcdo de custos ambientais em
termoeconomia, porque por vezes os residuos precisam ser eliminados usando equipamentos
de controle de poluicdo, cujos custos precisam ser imputados nos produtos finais. Por isso, €
urgente e necessario o desenvolvimento de novas metodologias ou estender as existentes para
incluir a alocacdo e também o processo de formacdo dos residuos (Torres et al., 2008). A
importancia deste tema ja foi levantada por outros autores, usando o nome de irreversibilidade

externa (Cerqueira e Nebra, 1999) ou perdas (Lazzaretto e Tsatsaronis, 2006).

A alocacdo dos residuos € um problema complexo porque ndo existe uma regra geral, ja
gue depende da natureza dos mesmos e de como (e onde) foram formados. Muitas vezes 0s
residuos que abandonam uma unidade produtiva sdo formados na propria unidade, como é o
caso dos gases de exaustdo das caldeiras convencionais. No caso das caldeiras de recuperacéo,
0s gases de exaustdo (os residuos) nao sdo totalmente formados nesta unidade produtiva,

mesmo quando h& queima suplementar. Situacdo parecida acontece com os condensadores
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dos ciclos a vapor, que dissipa o calor que foi gerado em outras unidades produtivas. Os gases
de exaustdo e o calor dissipado pelo condensador tém um custo de formacgédo que precisa ser

analisado e identificado para ser racionalmente alocado para os produtos finais.

Em qualquer sistema térmico, assim como existem o0s equipamentos produtivos, podem
existir também os equipamentos dissipativos, cujo proposito é eliminar total ou parcialmente
os fluxos indesejaveis (Torres et al., 2008). Qualquer equipamento dissipativo é indispensavel
para o bom funcionamento e melhoria da eficiéncia do sistema, ou seja, presta um servi¢o aos
equipamentos produtivos. O tipo de servico prestado precisa ser identificado para que o custo

dos equipamentos dissipativos seja alocado racionalmente para os equipamentos produtivos.

Quando o residuo sai do proprio equipamento que o originou, ndo é necessaria nenhuma
regra especial porque o seu custo ja reflete naturalmente no produto deste equipamento, como
é 0 caso dos gases de exaustdo que saem dos geradores de vapor. Mas no caso dos gases de
exaustdo que saem das caldeiras de recuperacdo em sistemas de cogeracao, é importante a
identificacdo dos equipamentos produtivos que estdo envolvidos na sua origem e formacao.
Do mesmo modo, quando o equipamento dissipativo presta servico a um Unico equipamento
produtivo, ambos podem se juntar formando uma Unica unidade produtiva. Este é geralmente
0 que acontece com a valvula redutora de presséo, ventilador de inducdo dos geradores de
vapor, intercooler dos compressores, torre de resfriamento do condensador, etc. A maioria das

metodologias concorda que o condensador serve a diversos equipamentos.

A estrutura fisica por si s6 ndo é suficiente para identificar o processo de formacéo dos
residuos e nem a funcdo dos equipamentos dissipativos. Por isso, é preciso definir a estrutura
produtiva do sistema que descreve todo o processo de formagéo de custos do sistema térmico,
incluindo os residuos e os equipamentos dissipativos. No Modelo H&S, a estrutura produtiva
de um ciclo térmico se define com base no comportamento dos seus subsistemas no plano h-s,

em funcéo da variacdo da entalpia e da entropia do fluido de trabalho nos mesmos.

3.2.1 Condensador

A Figura 3.1 representa o ciclo Rankine de poténcia simples no diagrama h-s. Séo
quatro (4) processos realizados pela bomba de alimentacdo (1-2), gerador de vapor (2-3),
turbina a vapor (3-4) e condensador (4-1). Segundo definicdo do Modelo H&S, a bomba de

alimentacédo e o gerador de vapor injetam entalpia no ciclo. Parte desta entalpia é convertida
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em trabalho na turbina a vapor. Toda a entalpia injetada no ciclo seria convertida em trabalho
na turbina a vapor, se nenhum destes trés processos fosse acompanhado do aumento de
entropia. Se assim fosse possivel, o condensador seria dispensavel. Por isso, a entalpia que
ndo é convertida em trabalho (residuo) é dissipada pelo condensador, cuja funcdo é injetar

neguentropia no ciclo para cancelar o aumento de entropia nos trés processos produtivos.

A}

Figura 3.1: Representacdo do Ciclo Rankine de Poténcia no Diagrama h-s

O produto do condensador (a neguentropia) é alocado para os equipamentos produtivos
que aumentam e entropia do fluido de trabalho. No capitulo anterior, ficou claro que quase
todas as outras metodologias também alocam o custo do condensador para 0s equipamentos
produtivos que aumentam a entropia do fluido de trabalho. Sendo assim, a Teoria do Custo
Exergético (TCE) e a Exergoeconomia (SPECO) usam o conceito de neguentropia de forma
implicita. A Teoria Estrutural (TECE), Analise Funcional Termoeconémica (AFT) e a Anélise
Funcional de Engenharia (AFE) usam explicitamente o conceito de neguentropia para definir
a funcdo do condensador. A diferenca entre 0 Modelo H&S e as outras metodologias que

usam a neguentropia explicitamente é na definicdo do insumo do condensador.

O Modelo H&S define a entalpia dissipada como o insumo do condensador. A Teoria
Estrutural (TECE) e a Andlise funcional Termoecondmica (AFT) usam a exergia dissipada
como o insumo do condensador e a neguentropia como produto, ou seja, estas metodologias
usam o Modelo E&S. Desta forma, o0 Modelo E&S apresenta algumas inconsisténcias porque,
como mostra a Tabela 2.15, o produto do condensador (Ss:1) € muito maior que 0 insumo
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(E4:1) e, consequentemente, a eficiéncia do condensador é muito maior que 100% e o custo
exergético unitario do produto do condensador € menor que um (0,139). Este valor contradiz
0 conceito de custo exergético unitario segundo os proprios autores da Teoria Estrutural do
Custo Exergético (Valero et al., 2006): uma medida da eficiéncia dos processos que deve ser

igual a um para processos reversiveis e maior que um para processos reais.

O Modelo H&S evita a inconsisténcia acima descrita ao definir a neguentropia e a
entalpia como produto e insumo do condensador (respectivamente). Desta forma, no Modelo
H&S, o custo exergético unitario do produto do condensador (a neguentropia) sera sempre

igual a um, para processos reversiveis e, maior que um para processos reais.

3.2.2 Gases de Exaustao

A Figura 3.2 representa o ciclo Brayton de Cogeracdo no diagrama h-s. Sdo também
quatro (4) processos realizados pelo compressor (1-2), cAmara de combustdo (2-3), turbina a
gas (3-4) e caldeira de recuperacdo (4-5). Diferente do que acontece com o condensador do

ciclo Rankine, a caldeira de recuperacédo nao fecha totalmente o ciclo.

A

Figura 3.2: Representacdo do Ciclo Brayton de Cogeracgdo no Diagrama h-s

O processo que fecha o ciclo (5-1) é realizado pelo ambiente, onde sdo jogados 0s gases
de exaustdo (fluxo 5) e de onde é aspirado o ar (fluxo 1). Analogamente ao ciclo Rankine, a
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mesma analise do processo produtivo pode ser feita no ciclo Brayton. Toda a entalpia injetada
no ciclo pelo compressor de ar e pela camara de combustdo ndo é convertida em trabalho na
turbina a gas devido ao aumento da entropia do fluido de trabalho. Neste caso, a neguentropia
é produzida na caldeira de recuperacdo e também no ambiente. Porém, por ndo ser um
equipamento dissipativo, a caldeira de recuperacdo produz também o calor util em forma de
vapor, que € um produto do sistema. Toda a neguentropia produzida é alocada para 0s

equipamentos que aumentam a entropia do fluido de trabalho.

A Teoria Estrutural do Custo Exergético também consideram que a neguentropia é
produzida pela caldeira de recuperacdo e pelo ambiente (chamado de chaminé), e também
redistribuem toda esta neguentropia produzida para 0s equipamentos que aumentam a entropia
do fluido de trabalho. Porém, ela define a variacdo da exergia como insumo da caldeira de
recuperacdo e do ambiente, 0 que leva as mesmas inconsisténcias verificadas no ciclo
Rankine, como mostra a Tabela 2.14. O Modelo H&S evita estas inconsisténcias ao definir a

variacdo da entalpia como insumo destes dois produtores de neguentropia.

O conceito de neguentropia permite ao Modelo H&S alocar a entalpia contida nos gases
de exaustdo, porque a origem deste contetdo se justifica pelo aumento da entropia no ciclo.
Porém, os gases de exaustdo contém também exergia quimica. As metodologias estruturais e
funcionais ndo costumam dar um tratamento explicito a exergia quimica contida nos residuos,
mas o Modelo H&S aloca este conteido na camara de combustdo, onde 0 mesmo originou,

porque devido a reacdo quimica o fluido de trabalho passa de ar a gases de combustao.

3.3 ESTRUTURA PRODUTIVA

No Modelo H&S, assim como em todas as metodologias, a estrutura produtiva precisa
ser definida. Neste aspecto, esta metodologia é parecida com a Teoria Estrutural e a Anélise
Funcional, porque a estrutura produtiva é definida através do diagrama produtivo. Os
equipamentos sdo representados por retangulos, unidos entre si e com o ambiente através de
setas. As setas entrando num determinado equipamento Sa0 0S seus iNSUMOs e as setas saindo
do mesmo sdo os seus produtos. Existem também as juncgdes, representadas por losangos,
onde dois ou mais fluxos produtivos se juntam. Do mesmo jeito, os circulos sdo bifurcacdes

onde o produto de um equipamento se subdivide em produtos de outros equipamentos. Alguns
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equipamentos incorporam pequenas juncdes para indicar que tém varios insumos, e/ou
pequenas bifurcacdes que indicam a existéncia de mais de um produto. Os fluxos produtivos
(as setas) sdo definidos em fungdo dos fluxos fisicos. Os fluxos produtivos de poténcia
elétrica e mecénica (P) sdo os proprios fluxos fisicos de poténcia. Os fluxos produtivos

externos, como o combustivel (Qc), também sdo os mesmos da estrutura fisica.

Os outros fluxos presentes no diagrama produtivo sdo variagdes da exergia total ou
parcial entre dois fluxos fisicos, conforme a simbologia das Equacfes 3.14, 3.15, 3.16 e 3.17.
Estes fluxos produtivos sdo as variagbes de: exergia quimica (Xi;j), entalpia (Hi;),
neguentropia (Si;j) e exergia total (Ei;). Estes fluxos representam a maioria dos insumos e
produtos que sdo respectivamente definidos em funcdo de dois fluxos fisicos: de exergia

quimica (X e X;), de entalpia (Hi e H;), de neguentropia (S; e S;) e de exergia total (E; e E)).

Xy =X, =X, (3.14)
H,, =H, -H, (3.15)
S, =S-S5, (3.16)
E,; =E —E, (3.17)

Existem certos equipamentos que funcionam como junces reais, onde fluxos fisicos se
misturam. Este é o caso dos atemperadores, desaeradores, etc. Nestes equipamentos, fluxos
diferentes se encontram trocando as parcelas de exergia e massa. Ao misturar dois fluxos com
potenciais exergéticos diferentes, o resultado € um terceiro fluxo com um potencial exergético
intermediario. O insumo é definido como a reducéo do potencial exergético da vazao massica

m; que entrou com maior potencial exergético, conforme as Equacdes 3.18, 3.19, 3.20 e 3.21.

Xy =m; - (X —X;) (3.18)
He=m; - (h —h)) (3.19)
Spy =M -To-(s,-3,) (3.20)
E., =m (e —e,) (3.21)

Nestes equipamentos, o produto € definido de forma analoga ao insumo, ou seja, 0

produto & o aumento do potencial exergético da vazéo massica m; que entrou no equipamento
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com menor potencial exergético, conforme as Equagdes 3.18, 3.19, 3.20 e 3.21. Exemplos de
definicdo do insumo e do produto deste tipo de equipamento sdo apresentados no préximo

capitulo, ao definir a fun¢do do desaerador nos ciclos de cogeragdo com turbina a vapor.

Xypo=m, (% —x,) (3.22)
Hijo=m;-(h —h;) (3.23)
Sy =M Ty (s —5;) (3.24)
E,o=m (e —¢,) (3.25)

Os combustores ndo fazem parte desta categoria porque a mistura das duas vazdes
massicas se da com uma reacdo quimica. Neste ponto, todas as metodologias concordam que
0 insumo da camara de combustdo e dos combustores em geral € o combustivel e o produto é
definido como a variacéo do potencial exergético do fluido de trabalho nestes subsistemas.

Para definir o insumo e o produto dos equipamentos de um ciclo térmico usando o
Modelo H&S é importante ter em mente que os fluxos de entalpia devem ser usados sempre
combinados com os fluxos de neguentropia, porque ambas séo parcelas da exergia. Qualquer
acdo entélpica é acompanhada de uma reagdo neguentropica. A reacdo neguentrdpica é nula
SO nos processos isentropicos. O insumo e o0s produtos (entdlpicos e neguentrépicos) sdo

identificados analisando o comportamento dos subsistemas e processos no plano h-s.

Além dos fluxos de poténcia (mecanica e elétrica), o Modelo H&S usa outros fluxos de
exergia total quando se trata de um fluxo externo (combustivel) ou produto final do ciclo
(calor util). Esta metodologia pode também usar fluxos de exergia total em sistemas cujos
processos produtivos ndo configuram um ciclo termodindmico, como é o caso das plantas de
dessalinizagdo. Exemplos de aplicacdo desta metodologia (Modelo H&S) séo apresentados na
seqliéncia deste capitulo, e também nos quatro estudos de casos dos préximos dois capitulos.

3.3.1 Ciclo Rankine de Poténcia

A Figura 3.3 mostra o diagrama produtivo do ciclo Rankine de poténcia simples que foi
usado no capitulo anterior, agora segundo o Modelo H&S. A primeira vista, este diagrama

parece ser o0 mesmo da Figura 2.9 do capitulo anterior, que foi definido segundo o Modelo
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E&S, conforme a Teoria Estrutural (TECE) e a Anélise Funcional Termoecondmica (AFT). A
novidade no Modelo H&S é o aparecimento dos fluxos de entalpia (Hi;) substituindo os
fluxos de exergia total (E;;) do Modelo E&S. Este pequeno detalhe faz toda a diferenca no
que diz respeito a consisténcia termodindmica da metodologia, e € baseado no comportamento

deste ciclo no diagrama h-s (Figura 3.1) e no conceito de desagregacdo da exergia fisica.

1 HQ.‘I H_g_.4
O—’ B <>—> TV-GE Bp Py

T S2:1 |

Ss.s .;'(]9_
| Hi.s
H;.» Sy
Q¢ =——> GV C

Figura 3.3: Diagrama Produtivo do Ciclo Rankine de Poténcia segundo o Modelo H&S

Os fluxos de entalpia (Hi;) sdo os produtos dos equipamentos que aumentam a entalpia
do fluido de trabalho e/ou sdo os insumos dos equipamentos que retiram a entalpia do fluido
de trabalho. A bomba de alimentagéo (B) e o gerador de vapor (GV) injetam a entalpia ao
fluido de trabalho, a0 mesmo tempo em que aumentam a entropia do mesmo. O aumento da
entropia significa o consumo de neguentropia, porque estes dois conceitos sdo simétricos, o
que justifica o sinal negativo da parcela neguentrépica nas Equacdes 3.3, 3.4 e 3.11 que
definem a exergia fisica. Além da bomba e do gerador de vapor, o outro equipamento que tem
a neguentropia (Si;) como insumo é o turbogerador a vapor (TV-GE), porque a entropia do

fluido de trabalho aumenta ao mesmo tempo em que cede entalpia para este equipamento.

O Unico equipamento que produz neguentropia € o condensador (C), que é responsavel
pela retirada da entropia injetada no fluido de trabalho pelos equipamentos restantes do ciclo.
O condensador também consome parte da entalpia do ciclo, ou seja, 0 insumo do condensador

é a entalpia dissipada. Os trés (3) fluxos de poténcia elétrica (P, Pc e Pg) sdo produtos do
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turbogerador a vapor. A poténcia liquida (P.) é o produto final do sistema. Os outros dois (2)
fluxos de poténcia (Pg € Pc) sdo os insumos da bomba de alimentacdo e da bomba de agua de
resfriamento do condensador (respectivamente). O (nico insumo exergético externo do

sistema € a exergia do gas natural (Qc) que é um dos insumos do gerador de vapor.

3.3.2 Ciclo Brayton de Cogeracao

No caso do ciclo Brayton de cogeracdo a diferenca entre 0 Modelo H&S (definido por
esta metodologia) relativamente ao Modelo E&S (definido pela Teoria Estrutural) vai além de
fluxos de entalpia (H;;) em vez de fluxos de exergia total (E;;), respectivamente. Na Figura
3.4, pode-se perceber que no diagrama produtivo do ciclo Brayton de cogeragéo definido pelo
Modelo H&S aparecem fluxos de exergia quimica (Xi;j) que ndo estdo presentes na Figura 2.8

gue mostra o diagrama produtivo do mesmo ciclo segundo a Teoria Estrutural (Modelo E&S).

1 H?.-j’ Hj‘.-4
<>—> CA <>—> TG @ Py

} o | | He
Oc —»0—' cC CR *O—i

I Xy, Ezis

| Qu

Figura 3.4: Diagrama Produtivo do Ciclo Brayton de Cogeracao segundo o Modelo H&S

Do ponto de vista produtivo e funcional, o compressor de ar (CA) e a turbina a gas (TG)
do ciclo Brayton sdo iguais a bomba e a turbina a vapor do ciclo Rankine, respectivamente.
Os insumos e o0 produto dos dois (2) tipos de turbinas sdo conceitualmente 0s mesmos, assim
como sao os da bomba e do compressor. A camara de combustdo (CC) do ciclo Brayton tem

também muitas similaridades com o gerador de vapor do ciclo Rankine, porque ambos tém a
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0 combustivel e a neguentropia como insumo, e a entalpia como produto. Porém, além de
aumentar a entropia e a entalpia do fluido de trabalho, a cdmara de combustdo aumenta a sua
exergia quimica. A exergia quimica produzida pela cdmara de combustdo ndo é usada em
nenhum processo produtivo do ciclo, sendo exaurido para o ambiente. Como é do ambiente
que o ar (isento de exergia quimica) € aspirado, considera-se que a exergia quimica &
consumida pelo ambiente, ou seja, 0 ambiente (A) é considerado uma unidade imaginaria da

estrutura produtiva que tem a exergia quimica como um dos seus insumos.

Como mostra a Figura 3.2 que representa o ciclo Brayton de cogeragédo no diagrama h-s,
0 compressor de ar, a cdmara de combustdo e a turbina a gas aumentam a entropia do fluido
de trabalho. Parte desta entropia é eliminada pela caldeira de recuperacdo (CR), que além de
produzir neguentropia, produz também o outro produto final da cogeracéo — o calor til (Qu).
A caldeira de recuperacdo consome uma parte da entalpia ndo convertida em trabalho na
turbina, porque a outra parte é exaurida ao ambiente. O ambiente (A) é que fecha o ciclo, ao

eliminar a outra parte da entropia que foi injetada no ciclo, produzindo assim a neguentropia.

O ambiente (A) tem a entalpia residual e a exergia quimica como insumos. Estas duas
parcelas da exergia definem o contetdo exergetico dos residuos. Como foi explicado no item
3.2, os residuos precisam ser alocados para 0s equipamentos que 0s originaram. Sendo assim,
a parte quimica é alocada na camara de combustdo e a parte entalpica nos equipamentos que

aumentam a entropia do fluido de trabalho através do conceito de neguentropia.

Além dos fluxos de poténcia mecanica (P_ e Pc) e do fluxo exergético de gas natural
(Qc), o unico fluxo de exergia total do diagrama produtivo é o calor util (Qu) produzido na
caldeira de recuperacdo, que € um dos produtos finais do ciclo Brayton de cogeragdo
(juntamente com a poténcia mecanica liquida). O calor util é definido como a variagdo da
exergia total (E7.) entre a 4gua de alimentagdo e o vapor da caldeira de recuperacdo. Isto
acontece porque, como ja foi dito anteriormente, os fluxos externos e os produtos finais do
ciclo devem ser exergia total, ja que o Modelo H&S s6 aceita a entalpia em termoeconomia

como uma parcela da exergia fisica que tem que ser usada juntamente com a neguentropia.

No caso do ciclo combinado, a caldeira de recuperacéo faz a interface entre o ciclo a gas
e o ciclo Rankine. Por isso, a caldeira de recuperacao produz entalpia para o ciclo Rankine, de
onde ela recebe a neguentropia. O efeito combinado da entalpia e da neguentropia substitui a
exergia fisica total. Para maiores detalhes, esta tese faz uma avaliagdo termoecondmica de um

ciclo combinado no Capitulo 5, onde é também avaliado um sistema de cogeracdo com
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turbina a gas regenerativa, que tem a particularidade de ter na sua composi¢do o regenerador
que produz neguentropia do lado gas e consome neguentropia no lado do ar, a0 mesmo tempo
em que consome entalpia no lado do gas e produz no lado do ar. O produto da caldeira de
recuperacdo no ciclo Brayton de cogeracdo pode ser tratado usando a entalpia e a
neguentropia se for conhecido os detalhes da utilizagcdo do vapor num determinado processo,
porgue neste caso, o produto final do sistema seria outro. No Capitulo 4, é abordada uma

forma de tratar a interface entre um sistema de cogerac¢ao e uma planta de dessalinizagéo.

O Modelo H&S foi desenvolvido tendo em vista e necessidade de alocacdo dos custos
ambientais relacionados principalmente aos gases de exaustdo das caldeiras de recuperacéo.
Embora a legislacdo ndo esteja bem definida neste aspecto, o0 Modelo H&S esta preparado
para isso através da unidade ficticia chamada de ambiente (A), com o qual, os residuos
quimicos e fisicos se relacionam. Esta unidade ficticia pode receber o custo ambiental e aloca-
lo para os restantes equipamentos, da mesma forma em que 0s outros equipamentos reais

recebem e alocam os seus respectivos custos de investimento, operacdo e manutencao.

3.4 EQUACOES E CUSTOS UNITARIOS

Se o diagrama produtivo descreve graficamente o processo de formacdo de custos num
sistema térmico, as equagdes de balanco de custo descrevem matematicamente o processo de
formagéo de custos. O diagrama produtivo deveria ser suficiente para explicar todo o processo
de formacdo de custos. Porém, por causa do conceito de subproduto introduzido pela Teoria
Estrutural, o processo de formacao de custo so fica claramente explicito usando também as
equacdes de custo, Unica maneira de conhecer a atribui¢do de custo nos equipamentos que tém
mais de um fluxo de saida. Antes da Teoria Estrutural, o diagrama produtivo era usado pelas
metodologias funcionais. A Analise Funcional foi a metodologia que introduziu o diagrama
produtivo. Por isso, como foi mostrado no item 2.3.3, antes da Teoria Estrutural, os fluxos do
diagrama produtivo que saiam da mesma unidade real recebiam o mesmo custo unitario, mas

a Teoria Estrutural passou a atribuir diferentes custos unitarios para estes fluxos produtivos.

No que diz respeito a atribuicdo de custos unitarios aos fluxos produtivos que saem da
mesma unidade real, o Modelo H&S concorda com a Analise Funcional Termoeconémica, ou

seja, os fluxos produtivos que saem da mesma unidade produtiva sdo todos produtos, logo tém
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0 mesmo custo unitario. O Modelo H&S néo é contra a classificacdo em si (subproduto). O
problema € o critério usado para eleger o produto e o subproduto, agravado pela regra que a
Teoria Estrutural usa para atribuir custo unitario a estes fluxos, além de ja ter sido mostrado
(Santos et al., 2008a) que esta regra ndo é aplicavel a qualquer sistema térmico.

Quando a exergia é desagregada nas suas parcelas térmica e mecanica (veja item 2.3.3
do capitulo anterior), a Teoria Estrutural elege 0 aumento da exergia mecanica como produto
do compressor (a parcela mecanica). O Modelo H&S concorda com Cerqueira (1999) que nédo
h& embasamento nenhum para justificar esta decisdo. Se num ciclo Brayton o compressor €
usado para elevar a pressdo do fluido de trabalho, num ciclo de refrigeracdo a sua funcéo é
elevar a temperatura do fluido de trabalho. Serd que neste caso o subproduto seria a exergia
mecanica? Lazzaretto e Tsatsaronis (2006) ja haviam criticado estd ambiguidade segundo o
qual o mesmo equipamento tem funcGes diferentes dependendo do sistema térmico.

Na Teoria Estrutural, o custo do subproduto de uma determinada unidade produtiva é
determinado por outra unidade produtiva completamente diferente, onde as irreversibilidades
sdo diferentes. Por exemplo, quem define o custo do subproduto do compressor é a cdmara de
combustdo. Esta regra é uma contradicdo aos conceitos de “gerador de custos” e “isolamento
termoecondmico” defendido pelos proprios autores da Teoria Estrutural, que defende o
isolamento dos equipamentos para detalhar o processo de formacéo de custos em funcdo das

irreversibilidades de cada equipamento (Torres e Valero, 2000 e Valero et al., 1994b, 2006).

No Modelo H&S, igualmente a Teoria Estrutural e a Analise Funcional, a atribuicédo de
custo ndo é feita em equacdes auxiliares separadamente, mas sim incorporadas nas proprias
equacOes de balanco de custo de cada unidade produtiva. Para isso, basta ter em mente que os
fluxos que saem de uma mesma unidade (real ou ficticia) no diagrama produtivo devem ter o
mesmo custo unitario. Na sequéncia sdo apresentadas as equacfes que descrevem o diagrama

produtivo do ciclo Rankine de poténcia e também do ciclo Brayton de cogeracéo.

3.4.1 Ciclo Rankine de Poténcia

O diagrama produtivo do ciclo Rankine de poténcia da Figura 3.3 pode ser representado
matematicamente por seis (6) Equaces (3.26, 3.27, 3.28, 3.29, 3.30 e 3.31), formuladas nas
suas respectivas unidades (reais e ficticias): bomba de alimentagdo; gerador de vapor; juncao

e bifurcacdo de entalpia; turbogerador a vapor; condensador e também a juncao e a bifurcacéo
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de neguentropia. A atribuicdo de custo exergético unitario (ky, kp € ks) acontece apenas nos
fluxos que saem das bifurcacdes de entalpia, poténcia e neguentropia (respectivamente)

porgue neste ciclo Rankine de poténcia cada unidade produtiva real tem um Gnico produto.

Ky -H,, —Kg S, Ky Py =0 (3.26)
Koy - Hgy —Ks - Sqp = Qg (3.27)
Ky (Hyy + Hyo)—Kg - Hy —Kgy - Hy, =0 (3.28)
Ko - (P, +P, +P.)—Kg - S, — Ky, -Hy, =0 (3.29)
Ke Sy —Ky Hyy —Kp P =0 (3.30)
Ke (S, +Ssp +Sus) —Ke +Syy =0 (3.31)

A Tabela 3.4 mostra os valores dos fluxos do diagrama produtivo do ciclo Rankine de
poténcia e 0s respectivos custos exergéticos unitarios obtidos usando estas equacdes. Todos

0s custos exergéticos unitarios obtidos usando 0 Modelo H&S sdo maiores que a unidade.

Figura 3.4: Custo dos Fluxos Internos do Ciclo Rankine segundo o Modelo H&S

FLUXO VALOR [kW] CUSTO EXERGETICO UNITARIO [KW/kW]
Ha 146,22 4,150
H, 63.406,09 2,820
Ha, 21.304,58 2,824
Hay 42.247,73 2,824
S 21,70 2,963
S32 36.731,52 2,963
Sua 3.594,51 2,963
S 40.347,73 2,963
Py 155,00 3,500
Pe 75,00 3,500
P 20.000,00 3,500
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E importante salientar que as pequenas jungdes foram consideradas parte das suas
respectivas unidades produtivas, mas poderiam ser tratadas separadamente. Neste caso, teria
um aumento da complexidade do modelo e do nimero de informagdes adicionais que néo
fornecem nenhuma vantagem adicional significativa. Do mesmo modo, as bifurca¢fes podem
ser tratadas separadamente, juntamente com uma unidade produtiva real ou unindo-se a uma
juncédo. Porém, duas bifurcacGes nunca podem fazer parte de uma mesma equacédo de custo,

porque séo as distribuidoras de custo, como mostram as Equacdes 3.28, 3.29 e 3.31.

3.4.2 Ciclo Brayton de Cogeracao

Para obter o custo monetério unitario dos fluxos do digrama produtivo do ciclo Brayton
de cogeracéo representado na Figura 3.4, sdo usadas sete (7) equacdes (3.32, 3.33, 3.34, 3.35,
3.36, 3.37 e 3.38), formuladas nas suas respectivas unidades (reais e ficticias): compressor de
ar; camara de combustdo; juncdo e bifurcacdo de entalpia; turbina a gas; caldeira de
recuperacdo; ambiente e também a juncao e a bifurcacdo de neguentropia. Neste caso, existem
unidades produtivas reais que tém dois produtos (duas parcelas da exergia), nomeadamente a
camara de combustdo, a caldeira de recuperacdo e o ambiente. Por isso, a atribui¢cdo de custo
unitario (Cs, Cu, Cp, Ccr, Ca € Ccc) acontece nos fluxos que saem das grandes bifurcacoes (de
entalpia, poténcia e neguentropia) e das pequenas bifurcacdes que estdo incorporadas as
unidades produtivas reais (camara de combustdo, caldeira de recuperacdo e ambiente). As

pequenas juncdes sdo também consideradas parte das suas respectivas unidades produtivas.

Cea-Hy —Cs - S, —Cp P =2, (3.32)
Cec -(Hap + X5,)—C Sy, —Cp - Xy =Zc +C - Qe (3.33)
Cy - (Hyy+H, s +H,)—Con-H, —Coc -Hy, =0 (3.34)
Cp-(PL+P.)—-c¢cs-S,;—¢, -Hy =74 (3.35)
Cer - (Qu +Su5)—Cy -H,us =24 (3.36)
Cp(Sgy +Xgy)—Cp -Hyy —Ce - X5, =0 (3.37)

Cs '(52:1 + S3:2 + S4;3) —Ch '85:1 —Cer '84:5 =0 (3.38)
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E importante salientar que, por ndo ser um equipamento real, a unidade chamada de
ambiente (A) ndo tem custo devido ao investimento, operacdo e manutencdo, igualmente as
unidades ficticias (junces e bifurcagdes). Porém, o ambiente é representado por um retangulo
como o0s demais equipamentos reais, por ser uma unidade que pode receber o custo ambiental.
Esta unidade ¢é peca chave na alocagdo do custo ambiental. Para isso, basta converter o custo
ambiental num fluxo monetario continuo, como é feito com o custo de investimento, operacédo
e manutencdo dos equipamentos reais. As equac¢des do Modelo H&S aqui apresentados estéo
aptos para alocar os custos ambientais para a cAmara de combustdo e para 0s equipamentos
que aumentam a entropia do fluido de trabalho no ciclo Brayton, proporcionalmente a exergia
quimica e ao contedo entalpico contidos nos residuos, respectivamente. Este modelo para
alocacdo do custo ambiental parte do principio que este custo é devido ao conteudo quimico
(emiss@es) juntamente com contetdo entélpico (alta temperatura dos gases). Se o custo devido
as emissdes for separado do custo devido a temperatura dos gases, basta desagregar a unidade

imaginaria (o ambiente) em ambiente quimico e fisico, respectivamente.

Com pequenas alteracfes nas equacfes de custo monetario unitério, o sistema fica apto
para calcular o custo exergético unitério destes mesmos fluxos produtivos (Kca, Kcc, Ku, Kp,
Kcr, Ka, € ks). Para isso, se desprezam o0s custos monetarios externos dos equipamentos do
sistema (Z,, = 0) e 0 custo exergético unitario do combustivel € considerado igual a unidade
(kc = 1). Desta forma, sdo obtidas as Equacdes 3.39, 3.40, 3.41, 3.42, 3.43, 3.44 e 3.45.

Kea -Hoy —Kg -S,, —Kp -P. =0 (3.39)
Kee -(Ha, + X5,) —Kg - Sa, — K, - Xy =Qc (3.40)
Ky -(Hyy +Hue +Hy) —Keny - Hyy —Kee - Hyy, =0 (3.41)
ko -(P.+P.)—-k-S,; -k, -H;, =0 (3.42)
Ker - (Qy +S,5)—k,, -H,s =0 (3.43)
Ka-(Seq + Xgy)—Ky - Hgy —Kee - X5, =0 (3.44)
Kg - (S, +S5, +S,3)—K,-Sgy —Keg S5 =0 (3.45)

A Tabela 3.5 mostra os valores dos fluxos produtivos do ciclo Brayton de cogeracdo e

0s respectivos custos exergéticos e monetarios unitarios obtidos usando o Modelo H&S.
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Figura 3.5: Custo dos Fluxos Produtivos do Ciclo Brayton segundo o Modelo H&S
CUSTO UNITARIO

FLUXO VALOR [kW]
Exergético [KW/KW]  Monetario [$/MWHh]
Ha 3.113,03 2,627 36,91
H, 10.806,96 2,101 19,39
Ha, 5.546,50 2,219 23,30
Hys 6.389,87 2,219 23,30
He, 1.983,62 2,219 23,30
X2 189,67 2,101 19,39
Xsy 189,67 2,604 27,08
Sa1 313,90 2,613 29,02
Sa2 4.202,19 2,613 29,02
Sus 307,13 2,613 29,02
Sus 3.170,04 2,617 30,03
S 1.653,19 2,604 27,08
Pe 3.113,03 2,363 28,83
P, 2.433,47 2363 28,83
Q 2.246,32 2,617 30,03

No Modelo H&S, os custos exegéticos unitarios de todos os fluxos produtivos sao
maiores que a unidade, o que confirma a coeréncia do modelo. Outros aspectos que mostram a

coeréncia e a consisténcia termodinamica desta metodologia sdo discutidos na seqiiéncia.

3.5 COMPARACAO COM AS OUTRAS METODOLOGIAS

Os autores da Teoria Estrutural do Custo Exergético atribuem a causa da dificuldade na
unificacdo e desenvolvimento da termoeconomia as diferentes nomenclaturas usadas pelas
diversas metodologias. Para isso, estes autores vém tentando provar que o formalismo

matematico da Teoria Estrutural é o formalismo padrdo que permite lidar com qualquer uma
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das metodologias (Torres et al., 1996; Erlach, 1998 e Erlach et al., 1999). Recentemente,

Tsatsaronis (2007) também tentou unificar a nomenclatura das variaveis termoecondmicas.

Na realidade, o que difere os resultados obtidos na analise termoeconémica sdo: a
estrutura produtiva, as regras de atribuicdo de custos e também a forma de alocar os residuos e
0s equipamentos. A nomenclatura usada ndo faz nenhuma diferenca, tanto é que as diferentes
metodologias termoeconémicas foram aplicadas no Capitulo 2 com sucesso, usando a mesma
nomenclatura do Modelo H&S. Valero et al. (2006) justificam a dificuldade para eleger a
melhor metodologia termoecondmica a falta de critérios soélidos para a validacdo dos custos
obtidos pelas diversas metodologias. Realmente, a validacdo dos custos é ainda um problema
a resolver. Apesar disso, Valero et al. (2006) defendem que os custos podem ser considerados
bons se pertencem a uma regido viavel de solugdes para um determinado problema, e que o
procedimento para validagdo de custos tem que ser baseado no comportamento da planta e na

termodinamica, porque a irreversibilidade é a magnitude geradora de custos.

A Figura 3.5 mostra graficamente como pode ser definida a regido viavel, do ponto de
vista termodinamico, para os custos obtidos por metodologias termoecondmicas aplicadas na
alocacdo da exergia do combustivel para a poténcia liquida (kp.) e para o calor Gtil (kg,) num
sistema de cogeracdo. Matematicamente, se 0 sistema de cogeracdo ja esta definido, para uma

determinada condicao operacional, qualquer par de custos pertence a reta de solugéo geral.

0 }(QUM k

Oy

Figura 3.5: Reta Solugdo na Alocacéo de Custos na Cogeracao
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Termodinamicamente, a regido viavel é mais restrita que a definida pela matematica, ou

seja, a regido viavel é o segmento de reta limitada pelos custos exergéticos maximos da
poténcia liquida (Kp...) € do calor Util (Kquw), regido essa cujos custos exergeticos unitarios
ndo contradizem a ja comprovada e estabelecida vantagem termodindmica da pratica da
cogeracdo, relativamente a producédo separada de poténcia e calor. O custo exergético unitario
maximo do calor util (Kqu..) é definido como sendo o de um sistema que produz somente o
calor Gtil num gerador de vapor (caldeira) convencional. O custo exergético unitario maximo
da poténcia (Kqu) é definido como sendo o de uma unidade termelétrica com uma tecnologia

termodinamicamente equivalente e que produz apenas poténcia.

Talvez a unica limitacao deste procedimento de validacdo seja o grau de arbitrariedade
gue pode ser necessario para calcular os custos exergéticos unitarios maximos da poténcia
liquida (Ke..) € do calor util (Kqu-). Para calcular o custo exergético unitario maximo do calor
util (koun) € preciso adotar uma eficiéncia energética para o referenciado gerador de vapor
(caldeira) convencional. Alguns autores consideram 90% uma eficiéncia razoavel (Wang e
Lior, 2007 e El-Nashar, 2001). Para calcular o custo exergético unitario maximo da poténcia
liquida (kp...) considera-se o da prépria planta de cogeracdo se o calor Gtil produzido fosse
convertido em poténcia. Neste caso € também necessario adotar uma eficiéncia para a
conversdo do calor Util em poténcia. Sdo varios 0s métodos propostos para estimar a poténcia
equivalente ao calor til: WEA (EI-Nashar, 1999), Quilowatts Perdidos (Uche et al., 2002),

Poténcia Ficticia (Santos, 2005), etc. Mas, nenhum destes métodos evita as arbitrariedades.

Porém, existem plantas de cogeracdo que permitem evitar estas arbitrariedades por
facilitarem o processo de determinacdo do custo exergético unitario maximo da poténcia. Na
cogeragdo com turbina a vapor de condensacgdo e extracdo, basta simular a planta operando
sem extracdo, ou seja, 0O vapor que seria entregue ao processo continua o seu processo de
expansdo pela turbina de baixa pressdo (Uche et al., 2001 e Santos et al., 2006). Numa planta
de cogeracdo com turbina a gas que injeta parte do vapor produzido na cdmara de combustéo,

basta simular a injecéo total do vapor na cdmara de combustdo (Wang e Lior, 2007).

Wang e Lior (2007) avaliaram a coeréncia dos custos obtidos por sete (7) métodos de
alocacdo de custos numa planta de cogeracdo aplicada a dessalinizacdo. Neste estudo, o valor
obtido para o custo exergético méximo invalidou o método que usou a formulacéo original da
Teoria do Custo Exergético, porque neste método os residuos sdo alocados somente para o
vapor, 0 que sobrecarrega o custo do calor em detrimento do da poténcia. Outro método que

se mostrou invalido, neste estudo, € a alocacdo dos custos com base na energia (primeira lei
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da termodinadmica), que também sobrecarrega o custo do calor til. Este critério da regido
termodinamicamente viavel para os custos exergéticos é aqui usado para validar os resultados
obtidos pelo Modelo H&S (neste capitulo) e pelas outras metodologias (no capitulo anterior)
no ciclo Brayton de poténcia. O gréafico da Figura 3.6 mostra 0s custos exergéticos unitarios
da poténcia liquida e do calor util, obtidos pelas diferentes metodologias: Modelo E (a Teoria
do Custo Exergético, a Exergoeconomia através de SPECO e a Teoria Estrutural, todos
usando exergia total), Modelo T&M-TECE (a Teoria Estrutural usando a exergia térmica e a
exergia mecanica), Modelo T&M-AFT (a Analise Funcional usando a exergia térmica e a
mecanica), Modelo E&S (a Teoria Estrutural usando exergia total e neguentropia) e Modelo

H&S (a nova metodologia que usa as parcelas entalpica, neguentrdpica e quimica da exergia).
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Figura 3.6: Comparacao dos Custos Exergéticos Unitarios no Ciclo Brayton de Cogeracao

O maior custo unitario do calor util (2,880 kW/kW) & obtido pelo Modelo E. Este custo
seria invalidado considerando como referéncia um sistema de geracdo de vapor com uma
eficiéncia exergética maior que 34,72%. Parece fécil, mas com este pardmetro de vapor
saturado (20 bar) e este gas natural, esta eficiéncia exergética sé seria conseguida em um
gerador de vapor com eficiéncia térmica de 101,97%. Esta eficiéncia é impossivel, o que

valida o custo exergético do calor atil no Modelo E, e nos outros quatro (4) Modelos.

O maior custo unitario da poténcia liquida (2,582 kW/kW) é obtido pelo Modelo E&S.
Este custo seria invalidado considerando como referéncia um sistema de geracao de poténcia

com uma eficiéncia exergética maior que 38,73%. A eficiéncia exergética do ciclo Brayton
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(separadamente) é de 20,92%. Se o vapor fosse usado para produzir poténcia adicional, o
sistema de poténcia combinado sé teria eficiéncia exergética de 38,73% se o ciclo Rankine
deste sistema combinado tivesse uma eficiéncia energética de 32,72%. Isto € pouco provavel,
pelos pardmetros do vapor produzido na caldeira de recuperacao (20 bar saturado). A titulo de
comparacédo, apesar do ciclo Rankine que compde o ciclo combinado no Capitulo 5 ter os
parametros de vapor mais altos (40 bar e 417 °C) a sua eficiéncia energética é de apenas
30,85%. Quando opera como planta de poténcia (sem extracdo de vapor para 0 processo), 0
ciclo de cogeracdo com turbina a vapor de condensacdo e extracdo estudado no Capitulo 4
tem eficiéncia energética de apenas 25,90%, apesar dos parametros de vapor (25 bar e 330

°C). Isto valida o Modelo E&S e conseqtientemente valida também os outros quatro Modelos.

E importante salientar que estas metodologias termoecondmicas estdo validadas no
quesito custo exergético unitario maximo, para esta aplicacdo. Outras aplicacdes e/ou outros
quesitos podem invalidar uma ou outra metodologia. Por exemplo, no que diz respeito ao
custo exergético unitario dos outros fluxos internos do sistema, os resultados obtidos pelo
Modelo E&S podem invalidar o Modelo porque alguns fluxos tém custo exergético unitario
menor que a unidade, o que ndo € consistente nem coerente do ponto de vista da

termodinamica, ja que o produto nunca deve ser maior que 0 insumo.

A termodinamica ndo aprova custo exergético unitario menor que a unidade, mas aceita
que seja igual a unidade num ciclo reversivel. Para avaliar as metodologias neste quesito,
algumas alteracdes sdo necessarias no ciclo Rankine de poténcia, conforme a Figura 3.7.
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Figura 3.7: Estrutura Fisica de um Ciclo Rankine Reversivel
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A estrutura fisica do ciclo Rankine reversivel (Figura 3.7) mostra apenas uma mudanca
relativamente ao ciclo Rankine real, ou seja, ndo existe mais a poténcia elétrica da bomba de
agua de resfriamento. Realmente, ndo tem sentido considerar a bomba de agua de
resfriamento no condensador, ja que ndo ha perda de carga e a temperatura de condensagéo €
a mesma do ambiente externo, que é a referéncia e a fonte fria. Além destas mudancgas, a
eficiéncia (isentrépica, mecanica e elétrica) da moto-bomba e do turbogerador agora é 100%.
A temperatura do fluido de trabalho ndo muda ao atravessar o gerador de vapor, € 0 consumo
exergético externo é igual a variacdo da exergia do fluido de trabalho no gerador de vapor. A

Tabela 3.6 detalha os parametros dos fluxos fisicos do ciclo Rankine de poténcia reversivel.

Tabela 3.6: Descri¢do dos Fluxos Fisicos do Ciclo Rankine Reversivel
FLUXOS FISICOS

NE DESCRICAD m [kg/s] p [bar] T[°C]
1 Mistura (x = 0,325) 19,5 0,032 25,0
2 Liquido Saturado 19,5 60,0 275,6
3 Vapor Saturado 19,5 60,0 275,6
4 Mistura (x = 0,674) 19,5 0,032 25,0

A Figura 3.8 mostra o diagrama produtivo do ciclo Rankine reversivel, definido

segundo o modelo H&S. O custo do condensador ¢ totalmente alocado no gerador de vapor.

HE:I Hjl-gﬁ’
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Figura 3.8: Diagrama Produtivo do Ciclo Rankine Reversivel segundo o Modelo H&S
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O diagrama produtivo do ciclo Rankine reversivel mostrado na Figura 3.8 pode ser

representado com apenas cinco Equacdes de custo exergético (3.46, 3.47, 3.48, 3.49 e 3.50).

kg -H,, —ky,-P; =0 (3.46)
Koy *Hap =K -S4 =Qc (3.47)
ky -(Hsy +Hus)—kg -H,, — kg, -Ha, =0 (3.48)
ko -(P.+P;)—k, -Hs, =0 (3.49)
Ko -S, —ky-H, =0 (3.50)

A Tabela 3.7 mostra os valores dos fluxos produtivos do ciclo Rankine reversivel, bem

COmo 0S respectivos custos exegéticos unitarios obtidos com a solucao deste Modelo H&S.

Figura 3.7: Custo dos Fluxos do Ciclo Rankine Reversivel segundo o Modelo H&S

FLUXO VALOR [kW] CUSTO EXERGETICO UNITARIO [KW/kW]
Ha 6.154,82 1,000
Ha, 30.628,67 1,000
Hay 20.142,77 1,000
Hy 16.640,72 1,000
S 16.640,72 1,000
P 6.154,82 1,000
P 13.987,95 1,000

Os custos exergéticos unitarios dos fluxos produtivos internos sdo iguais a unidade, o
que prova a coeréncia do Modelo H&S neste quesito, ja que todos 0s equipamentos tém
insumos iguais aos produtos, provando a coeréncia do modelo com a reversibilidade do ciclo.

Isto mostra que este modelo termoecondmico esta em sintonia com a termodinamica.

O Modelo E consegue também definir de forma coerente o diagrama produtivo do ciclo
Rankine reversivel usando apenas os fluxos de exergia total, mas sem isolar o condensador da

turbina a vapor. Neste caso também os insumos seriam iguais aos produtos.
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O Modelo E&S (proposto pela Analise Funcional e usado pela Teoria Estrutural €), a
Exergoeconomia (através de SPECO) e a Teoria do Custo Exergético ndo se aplicam ao ciclo
reversivel porque todos precisam da exergia dissipada no condensador para definir a estrutura
produtiva do ciclo Rankine. O ciclo Rankine reversivel ndo dissipa exergia no condensador, e
sim entalpia. No Modelo E&S, além desta inaplicabilidade, os insumos do gerador de vapor

sd0 maiores que o seu produto, o que contradiz o conceito de processo reversivel.

Nos préximos dois (2) capitulos, 0 Modelo H&S é aplicado e comparado com outras
metodologias na definigcdo de estruturas produtivas e analise termoeconémica de outros ciclos
termodinamicos: (i) planta dual para producdo combinada de eletricidade e 4gua dessalinizada
usando turbina a vapor de condensacéo e extracdo e também turbina a vapor de contrapressdo
(Capitulo 4) e (ii) cogeracdo com turbina a gas regenerativa e planta de poténcia em ciclo
combinado (Capitulo 5). Nestes sistemas aparecem subsistemas diferentes para analisar nos
diagramas produtivos como: desaerador, pré-aquecedor, regenerador e interfaces entre ciclos.
Além desta nova metodologia (0 Modelo H&S), sdo usadas outras metodologias e variantes

termoecondmicas, todas também baseadas na definicdo do diagrama produtivo:
e O Modelo E que define o diagrama produtivo usando fluxos de exergia total.

¢ O Modelo E&S-SP que define o diagrama produtivo usando os fluxos de exergia total
e também os fluxos de neguentropia. Como em todos o0s casos de estudo ha unidades
produtivas com mais de um fluxo de saida, o conceito de subproduto € usado para

atribuir custos diferentes a cada um destes fluxos, conforme a Teoria Estrutural.

e O Modelo E&S-MP é uma variante do modelo anterior que é aqui usada a titulo de
comparacao para verificar o que aconteceria com este modelo se usasse 0 conceito de
multiproduto, ou seja, os fluxos que saem de uma mesma unidade sdo todos produtos
com 0 mesmo custo unitario. Este procedimento é usado para fluxos de exergia

térmica e mecanica, como foi mostrado no item 2.3.3 através da Analise Funcional.

e O Modelo H&S-SP é também uma variante para avaliar o que aconteceria se esta

nova metodologia (Modelo H&S) usasse o conceito de subproduto.

Os modelos baseados na estrutura fisica ndo séo aplicados porque é clara a tendéncia da
termoeconomia em usar a modelagem baseada no diagrama produtivo. Devido a dificuldade
em desagregar a exergia nas suas parcelas térmicas e mecanicas num ciclo a vapor, esta

variante ndo ¢ aplicada, mesmo porque esta préatica é desaconselhada por muitos autores.



Capitulo 4

ESTUDO DE CASO I: ANALISE TERMOECONOMICA
DE DUAS PLANTAS DUAIS COM TURBINA A VAPOR

Uma planta dual é basicamente um sistema térmico que faz a integracdo da cogeragdo
com a dessalinizacdo. Neste tipo de planta pode-se empregar qualquer ciclo de cogeracédo de
forma combinada com um sistema de dessalinizacdo por via térmica. O vapor e uma parte da
eletricidade produzida na cogeracdo sdo usados como insumo energético na dessalinizag&o.
Em ambos os estudos de caso deste capitulo, os sistemas de cogeragdo empregam turbina a
vapor: uma com turbina de condensacéo e extracdo e outra com turbina de contrapressdo. A
unidade térmica de dessalinizacdo é a mesma para as duas plantas duais. No Anexo esta a

descricdo dos aspectos fisicos e operacionais de algumas unidades térmicas de dessalinizag&o.

Neste estudo de caso, a unidade de dessalinizacdo é do tipo MED-TVC (Multiple Effect
Distillation — Thermal Vapor Compression). A Figura 4.1 mostra o esquema de uma unidade
de dessalinizacdo do tipo MED-TVC com apenas trés efeitos. O vapor que vem da unidade de
cogeracdo entra no termocompressor, onde se mistura com o vapor gerado no ultimo efeito,
para depois condensarem no primeiro efeito. O condensado volta para a unidade de cogeracgéo
na mesma vazao do vapor entregue a unidade de dessalinizacdo. Portanto, o termocompressor
e o primeiro efeito do evaporador formam a interface térmica entre a unidade de cogeracdo e a
unidade de dessalinizacdo. A energia térmica trocada nesta interface e a energia elétrica
auxiliar permitem que o processo de destilacdo aconteca. Assim, da dgua bruta que vem do
mar com alta salinidade, se extrai a agua doce que é o produto da dessalinizacao, e a salmoura

com salinidade superior a dgua bruta é devolvida ao mar. Para maiores detalhes sobre esta



69
tecnologia, existem literaturas especializadas (Uche, 2000; Uche et al., 2002 e Santos, 2005).

No Anexo se encontram outros detalhes sobre as unidades térmicas de dessalinizacéo.
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™ Condensador
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Condensado ¢——— ]
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» Agua Doce ¢———
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Figura 4.1: Unidade Térmica de Dessalinizacao do tipo MED-TVC (Santos, 2005)

Geralmente, as unidades de dessalinizacdo do tipo MED-TVC usam vapor saturado ou
de baixa pressdo. Neste estudo, o evaporador da unidade de dessaliniza¢ao tem oito (8) efeitos
e usa vapor de baixa pressdo. A producdo de agua dessalinizada (dgua doce) é 2.400 m*/dia.
Nestas condicdes, o consumo elétrico auxiliar € de 200 kW. Os parametros do vapor de baixa

pressao e do condensado (vazao, pressao e temperatura) estdo na Tabela 4.1.

Tabela 4.1: Descricao dos Principais Fluxos Térmicos da Unidade de Dessalinizacéo

FLUXOS m [ka/s] p [bar] T[°C]
Vapor 3,194 2,000 136,00
Condensado 3,194 1,013 60,20

Esta unidade de dessalinizagcdo ¢ um projeto da SIDEM (Melicio, 1998). O seu custo
especifico de investimento é 12 $/GPD (1.760 $/m°) e o seu custo de operagio e manuteng&o
é 0,1 $/m®. Com um ambiente econémico que considera uma taxa de juros de 8 % ao ano,
num periodo Gtil de 25 anos e operacdo continua durante 90 % do ano (El-Nashar, 2001), se

calculam os fluxos monetarios externos destes equipamentos mostrados na Tabela 4.2. A
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interface entre a dessalinizacéo e a cogeragédo (E1-TC), composta pelo termocompressor (TC)
juntamente com o primeiro efeito do evaporador (E1), representa 12,5 % do custo total na
unidade de dessalinizacdo. Os restantes 87,5 % sdo atribuidos a outra parte (E2:8-C) que é

composta pelos outros sete efeitos do evaporador (E2:8) e pelo condensador auxiliar (C).

Tabela 4.2: Fluxos Monetéarios Externos dos Equipamentos da Unidade de Dessalinizagao
EQUIPAMENTO

- i Z [$/h]
Descrigéo Abreviatura
1° Efeito do Evaporador e Termocompressor E1-TC 7,66
2° ao 8° Efeito do Evaporador e Condensador E2:8-C 53,61

Analogamente, a interface responde por 12,5 % dos 200 kW elétricos consumidos pela

unidade de dessalinizacdo e 87,5 % sdo atribuidos aos outros sete efeitos e ao condensador.

4.1 COM TURBINA DE CONDENSACAO E EXTRACAO

A unidade de dessalinizacdo do tipo MED-TVC pode ser combinada com qualquer ciclo
de cogeracdo (Santos, 2005). A integracdo desta unidade de dessalinizagdo com um ciclo de

cogeracdo empregando turbina a vapor de condenacéo e extracao € descrita na seqiiéncia.

4.1.1 Descricado da Planta

A planta dual com turbina a vapor de condensacéo e extracdo (TVCE) esta representada
pela sua estrutura fisica na Figura 4.2. No ponto de projeto, a sua capacidade de geragéo &

4.073 kW de poténcia elétrica liquida e produz 100 m*/h de agua dessalinizada.

O vapor produzido no gerador de vapor (GV) se expande na turbina a vapor de alta
pressdo (TA). Uma parte deste vapor continua a sua expansao na turbina de baixa presséo
(TB) e outra parte é extraida. O vapor extraido vai para o desaerador (D), o prée-aquecedor
(PA) e o termocompressor (TC) da unidade de dessalinizacdo. O vapor entregue a unidade de
dessalinizagdo se condensa no primeiro efeito do evaporador (E1) cedendo calor para dar
continuidade ao processo de destilacdo nos restantes efeitos do evaporador até o condensador



71
auxiliar (E2:8-C). Igualmente ao condensador auxiliar da unidade de dessalinizacdo, o
condensador da unidade de cogeracdo (C) é também resfriado com &gua do mar que entra a
25°C e sai a 32°C. Além das bombas da unidade de dessalinizagdo, a unidade de cogeracéo
conta também com quatro bombas: a bomba de condensado (BC), a bomba de baixa pressdo
(BB), a bomba de alta pressdo (BA) e também a bomba de resfriamento do condensador. A

Tabela 4.3 mostra os parametros dos fluxos que representam o fluido de trabalho da planta.
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Figura 4.2: Estrutura Fisica da Planta Dual com Turbina de Condensacéo e Extracao

O combustivel consumido no gerador de vapor da planta dual é o gas natural, que em
base exergética e nas condicBes de projeto, € de 24.873 kW. Dos bornes do gerador elétrico
(GE) saem 4.375 kW, dos quais 302 kW sdo consumidos pelos auxiliares da propria planta. O
maior consumo elétrico da planta dual é da unidade de dessalinizacdo (200 kW), mas 0s
auxiliares do gerador de vapor consomem 53,46 kW e o restante é consumido pelas bombas
da unidade de cogeracdo: de alta pressao (39,39 kW), de resfriamento do condensador (6,09
kW), de baixa pressdo (0,16 kW) e de condensado (2,90 kW). A planta pode também operar
como uma termelétrica (sem extracdo de vapor para a unidade de dessalinizacdo), quando a

poténcia elétrica liquida é de 5.300 kW, e o0 consumo de combustivel € 0 mesmo (24.873 kW).
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FLUXOS FISICOS

NE DESCRICAO m [kg/s] p [bar] T[°C]
1 Agua 7,940 1,013 60,20
2 Agua 7,940 1,228 60,20
3 Agua 8,597 1,228 105,5
4 Agua 8,597 26,01 106,0
5 Vapor 8,597 25,00 330,0
6 Vapor 4,045 2,000 136,0
7 Vapor 0,657 2,000 136,0
8 Vapor 3,194 2,000 136,0
9 Vapor 0,193 2,000 136,0
10 Vapor 4,552 2,000 136,0
11 Mistura (x = 0,929) 4,552 0,056 35,00
12 Agua 4,745 0,056 35,00
13 Agua 0,193 0,056 35,00
14 Agua 4,745 1,033 35,11
15 Agua 4,745 1,013 60,20
16 Agua 3,194 1,013 60,20

A Tabela 4.4 mostra os fluxos monetarios externos devido aos custos de investimento

operagédo e manutengéo dos equipamentos que fazem parte da unidade de cogeracao.

Tabela 4.4: Fluxo Monetario Externo dos Equipamentos da Planta Dual com TVCE

EQUIPAMENTO

Z [$/h]
Descricdo Abreviatura

Gerador de Vapor GV 45,18
Turbogerador a Vapor TA, TBe GE 29,08
Condensador C 4,44
Bomba de Condensado BC 0,16
Pré-Aquecedor PA 0,82
Bomba de Alta Presséo BA 0,82
Desaerador D 1,23
Bomba de Baixa Pressdo BB 0,41
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O ambiente econdmico para a determinacdo dos fluxos monetarios externos considera

uma taxa de juros de 8%, 25 anos de vida util, para operacdo continua durante 90% do ano

(El-Nashar, 2001). O custo especifico de investimento da unidade de cogeracdo é 950 $/kW e

0s custos de operacdo e manutencdo sdo 32 $/kWano (fixo) e 0,0035 $/kWh (variavel). A

contribuicdo dos equipamentos na formacdo do custo total da unidade de cogeracao é definida

usando os dados da literatura (EI-Nashar, 1989; Uche, 2000 e Balestieri, 2002). O custo do
combustivel é 6,91 $/MWh (Uche et al., 2001), resultando num fluxo externo de 171,87 $/h.

4.1.2 Modelagem e Analise Termoecondmica

Um modelo termoecondmico € um sistema de equagdes que descreve todo o processo
de formac&o de custos na planta. A base de um modelo termoecondmico esta no critério usado

para definir a estrutura produtiva da planta e para formular as equacdes auxiliares de custo.

4.1.2.1 Modelo E: sem neguentropia

A Figura 4.3 representa a estrutura produtiva da planta dual com turbina a vapor de

condensacéo e extragdo (TVCE), definida usando apenas exergia total dos fluxos internos.
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Ej.'f

Py

N E;,
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Figura 4.3: Estrutura Produtiva da Planta Dual com TVCE segundo o Modelo E
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A estrutura produtiva da Figura 4.3 destaca de um lado as unidades produtivas que
injetam exergia ao fluido de trabalho (GV, BA, D, BB, PA e BC) e do outro as que retiram
exergia do mesmo (TA, TB-C e E1:8-C-TC). Toda a exergia injetada no ciclo se junta na
juncdo (Je) antes de ser distribuida através da bifurcacdo (Bg). As unidades produtivas que
recebem diferentes tipos de insumo (GV, E1:8-C-TC e TB-C), ttm uma pequena juncao
auxiliar cada. A estrutura produtiva estd desagregada de tal forma que se pode ver isolado
cada equipamento por onde passa o fluido de trabalho. Na unidade de dessalinizacdo, o fluido
de trabalho atravessa apenas a interface entre esta e a unidade de cogeracdo, que é formada
pelo termocompressor (TC) e o primeiro efeito (E1) do evaporador, onde a exergia usada no
processo é absorvida. Por isso a unidade de dessalinizacdo poderia estar dividida em mais
subsistemas, mas isso ndo alteraria em nada o custo dos produtos finais. Neste aspecto, o
turbogerador a vapor esta desnecessariamente desagregado nas suas se¢des e gerador elétrico
apenas para mostrar graficamente o processo de formacdo de custos numa turbina de
condensacao e extracdo. Por ndo considerar a neguentropia, 0 condensador tem que se juntar a
turbina a vapor de baixa pressdo formando uma Unica unidade produtiva (TB-C), porque neste
caso ndo é possivel definir um produto para o condensador (Serra, 1994).

Os produtos e os insumos de cada unidade produtiva estdo definidos na propria estrutura
produtiva, em funcdo dos fluxos fisicos: poténcia elétrica (P), vazdo volumétrica de agua
dessalinizada produzida (Va), exergia do combustivel (Qc) e a varia¢do da exergia quando o
fluido de trabalho atravessa as unidades produtivas (Ei;j e Ei.;). Os insumos e os produtos que
sdo definidos respectivamente em funcdo da exergia retirada e adicionada ao fluido de

trabalho estdo definidos de forma genérica pelas Equacdes 4.1 e 4.2.

Sh :mi'[hi_hj_To'(si_Sj)] (4.1)
Ei:j':mj'[hi_hj_To'(si_sj)] (4.2)

Para obter o sistema de equacdes de custo (0 modelo termoeconémico) sdo formuladas
equacdes de balanco de custos em cada unidade (real e ficticia) da estrutura produtiva, como
foi descrito nos dois capitulos anteriores. Nas unidades que tém mais de um fluxo de saida sdo
necessarias equacdes auxiliares. Neste caso, as Unicas unidades com varios fluxos de saida séo
as bifurcagdes de exergia (Bg) e de poténcia elétrica (Bp). Nestes tipos de bifurcacdes, todas a
metodologias termoeconémica sdo unanimes em atribuir o0 mesmo custo unitario aos fluxos
que saem dos mesmos. A Tabela 4.5 mostra o valor de cada fluxo da estrutura produtiva da

Figura 4.3, bem como os respectivos custos unitarios exergéticos e monetarios.
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Tabela 4.5: Custo Unitario dos Fluxos da Planta Dual com TVCE segundo o Modelo E

FLUXO  VALOR [KW]

CUSTO UNITARIO

Exergeético [KW/KW]

Monetéario [$/MWh]

= 0,12 6,22 3.598,93
Eso 243,57 4,39 44,10
Eas 25,17 7,10 107,78
Es.4 8.817,38 2,85 24,89
Es-10 4.063,67 2,93 26,04
Ers 365,21 2,93 26,04
Es.16 1.873,52 2,93 26,04
Eo:13 114,65 2,93 26,04
Ei0:11 2.372,30 2,93 26,04
Ei11 331,80 2,93 26,04
Eis12 0,54 24,56 566,37
Eis:14 34,91 9,62 109,03

Pa 53,46 4,54 48,00
Po 39,39 4,54 48,00
P. 0,16 4,54 48,00
Pq 200,00 4,54 48,00
Pe 2,90 4,54 48,00
Ps 6,09 4,54 48,00
P 4.073,00 4,54 48,00
Va 100,00 63,94 1,207
“Im¥h] T [kwhim®] 7 [$/mP]

O custo unitario da 4gua dessalinizada é calculado em uma unidade diferente (kWh/m®e

$/m°) relativamente aos demais fluxos porque este fluxo é valorizado em funcio da sua vazao

volumétrica (m*/h). Esta é uma pratica usual na anélise termoecondmica de plantas duais, que

ndo contradiz em nada a termoeconomia. Santos et al. (2005) mostraram que 0s Unicos fluxos

da estrutura produtiva que precisam ser valorizados obrigatoriamente em unidades de exergia

sd0 0s que saem de uma mesma unidade real ou ficticia, porque 0s custos unitarios destes

fluxos sempre sdo obtidos usando direta ou indiretamente as equacgdes auxiliares. Segundo

Wang e Lior (2007), que também analisaram uma planta dual, usualmente a unidade usada

para expressar o custo exergético unitario é kJ/kJ, mas numa planta dual o interesse é na

quantidade de agua dessalinizada produzida e ndo na sua exergia.

Para o calculo do insumo e do produto do desaerador tem uma particularidade, porque

se trata de um trocador de calor de mistura. O seu produto € o aumento da exergia da agua,
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mas é relativa a vazdo massica da agua na entrada (Equacdo 4.2). Da mesma forma o seu

insumo é a variacdo da exergia do vapor relativa a vazdo do vapor que entra.

A coeréncia dos custos unitarios dos fluxos internos e produtos finais mostrados na
Tabela 4.5 serd analisada no item 4.1.2.4 em comparacdo com 0s obtidos por outras
metodologias, quando serdo também analisados as eficiéncias obtidas em funcdo dos produtos

e insumos dos subsistemas e também os critérios de formulacdo das equacdes auxiliares.

4.1.2.2 Modelo E&S: neguentropia como fluxo ficticio

Para definir a estrutura produtiva da planta dual com o condensador da unidade de
cogeracdo isolado da turbina a vapor de baixa pressdo € preciso, além dos fluxos de exergia,
usar também os fluxos de neguentropia para definir os produtos e insumos dos subsistemas. A
Figura 4.4 mostra a estrutura produtiva da planta dual definida usando fluxos de neguentropia

como um fluxo ficticio, juntamente com os fluxos de exergia (Modelo E&S).
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Figura 4.4: Estrutura Produtiva da Planta Dual com TVCE segundo o Modelo E&S

Os fluxos de exergia da Figura 4.4 sdo os mesmos da Figura 4.3. Devido a inclusdo da

neguentropia, cada um dos subsistemas da estrutura produtiva do Modelo E&S incorporam



77
uma pequena juncdo que indica que estes tém mais de um insumo. A inclusdo da neguentropia
também permite mostrar a dupla fungéo da interface (E1-TC) entre a unidade de cogeracéo e a
unidade de dessalinizagdo. Por isso, a unidade de dessalinizacdo pode ser desagregada em
duas unidades produtivas, ou seja, a interface esta isolada dos restantes efeitos do evaporador

e condensador auxiliar.

As unidades produtivas que aumentam a entropia do fluido de trabalho (GV, BA, D,
BB, PA, BC, TA e TB) tém o respectivo fluxo de neguentropia como um de seus insumos, e
os subsistemas que reduzem a entropia do fluido de trabalho (C, E1-TC, D e PA) produzem
um fluxo de neguentropia cada. Por isso, a estrutura produtiva da Figura 4.4 incorpora mais
uma juncéo (Js) e mais uma bifurcacédo (Bs) que junta os fluxos de neguentropia produzidos e
os distribui como insumo para as unidades produtivas que aumentam a entropia do fluido de
trabalho. O pré-aquecedor (PA) e o desaerador (D) produzem neguentropia do lado do vapor
enquanto os mesmos consomem neguentropia do lado da agua. Por outro lado, estas unidades
produzem exergia do lado da agua ao mesmo tempo em que 0S mesmos consomem exergia do
lado vapor. Consequentemente, estas duas unidades incorporam suas respectivas pequenas
bifurcacdes para indicar que os mesmos tém dois fluxos de saida (exergia e neguentropia). A
interface (E1-TC) tem também a sua pequena bifurcacdo devido a sua dupla funcdo: produzir
neguentropia e absorver o calor Util (exergia) para a dessalinizacdo. Os fluxos de neguentropia

(Si;j e Si;jr) e de calor util (Qu) sdo calculados usando as Equages 4.3, 4.4 e 4.5.

Sij=m; Ty (s —5;) (4.3)
Si:j':mj'To'(Si_SJ) (4.4)
Qu = Egy (4.5)

Para obter o sistema de equacOes de custo sdo formuladas equacdes em cada unidade
(real e ficticia) da estrutura produtiva. Igualmente ao Modelo E, nas bifurcacdes de exergia
(Be), de poténcia elétrica (Bp) e de neguentropia (Bs), se atribui 0 mesmo custo unitario aos
fluxos que saem dos mesmos. Mas no Modelo E&S sdo necessarias outras equacfes auxiliares
porque existem as trés unidades produtivas que tem dois fluxos de saida, cada (desaerador,
pré-aquecedor e interface). Neste caso, sdo estudados dois diferentes critérios para formular
estas equacOes auxiliares: subproduto (E&S-SP) e multiproduto (E&S-MP). A Tabela 4.6
mostra o valor de cada fluxo da estrutura produtiva, bem como os respectivos custos unitarios

(exergéticos e monetarios) obtidos considerando os dois critérios (E&S-SP e E&S-MP).
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Tabela 4.6: Custo Unitario dos Fluxos da Planta Dual com TVCE segundo o Modelo E&S

CUSTO UNITARIO

FLUXO VALOR [kW] Exergético [KW/KW] Monetario [$/MWh]
E&S-SP E&S-MP E&S-SP E&S-MP
Eza 0,12 6,34 7,62 3.600,64 3.613,35
Es:> 243,57 4,71 1,39 48,31 14,43
= 25,17 7,26 8,78 109,96 125,07
Es.4 8.817,38 3,02 3,63 27,14 33,29
Es:10 4,063,67 3,10 3,57 28,37 33,06
E7:s 365,21 3,10 3,57 28,37 33,06
Es:16 1.873,52 3,10 3,57 28,37 33,06
Eo:13 114,65 3,10 3,57 28,37 33,06
Eio:11 2.372,30 3,10 3,57 28,37 33,06
Ei1:12 331,80 3,10 3,57 28,37 33,06
Ei4:12 0,54 25,38 31,54 577,34 638,95
Eis:14 34,91 10,43 1,52 119,85 16,81
Pa 53,46 4,61 5,48 49,01 57,63
Pb 39,39 4,61 5,48 49,01 57,63
Pc 0,16 4,61 5,48 49,01 57,63
Pg: 25,00 4,61 5,48 49,01 57,63
Pg- 175,00 4,61 5,48 49,01 57,63
Pe 2,90 4,61 5,48 49,01 57,63
Py 6,09 4,61 5,48 49,01 57,63
Sa:1 0,03 0,11 0,49 1,43 5,32
Sa:2’ 1.265,42 0,11 0,49 1,43 5,32
Sa:3 10,53 0,11 0,49 1,43 5,32
Ss:4 13.819,79 0,11 0,49 1,43 5,32
S10:5° 1.142,84 0,11 0,49 1,43 5,32
S7:3 1.144,28 0,11 1,39 1,43 14,43
Se:16 6.071,93 0,11 0,86 1,43 8,94
So:13 385,82 0,11 1,52 1,43 16,81
S11:10 792,90 0,11 0,49 1,43 5,32
S1:12 9.892,54 0,11 0,12 1,43 1,59
S1a:12 2,06 0,11 0,49 1,43 5,32
Si15:14 462,95 0,11 0,49 1,43 5,32
Qu 1.873,52 2,82 0,86 28,48 8,94
PL 4.073,00 4,61 5,48 49,01 57,63
Va 100,00 60,87 25,70 1,167 0,807

“Im¥h] T [kwhim®] 7 [$/mP]
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O critério do subproduto (E&S-SP) é usado pela Teoria Estrutural. Segundo este
critério, cada unidade produtiva tem uma Unica funcdo, ou seja, um unico produto. Por isso, se
uma unidade tiver mais de um fluxo de saida, um é o produto e o0s outros sao subprodutos. No
caso do ciclo a vapor, este critério considera que a funcdo do desaerador e do pré-aquecedor é
produzir exergia. Portanto, a neguentropia que estes produzem sdo subprodutos. O mesmo
acontece com a interface cuja funcdo principal € absorver o calor Util para o processo de
dessalinizagdo. Baseado neste conceito de subproduto, a Teoria Estrutural atribui aos fluxos
de neguentropia (considerados subprodutos) o0 mesmo custo da neguentropia produzida pelo
condensador, que é o Unico subsistema cuja Unica funcdo é produzir neguentropia. A Teoria
Estrutural (usando o critério do subproduto) foi aplicada por outros autores na modelagem
termoeconémica de uma planta dual (Uche, 2000 e Uche et al., 2001) e também de uma
termelétrica a vapor (Zhang et al., 2006, 2007). Nestas quatro aplica¢fes da Teoria Estrutural,
0s autores ndo mostraram explicitamente na estrutura produtiva que o desaerador e o pré-
aquecedor produzem neguentropia. Como a neguentropia produzida por estas duas unidades é
sempre menor que a neguentropia consumida, e sabendo que estes fluxos de neguentropia tém
todos 0 mesmo custo unitario, os autores consideraram que a neguentropia consumida (o
insumo) é igual a diferenca entre a neguentropia consumida do lado agua e a neguentropia
produzida do lado vapor. Realmente, quando se aplica o critério do subproduto, esta
simplificacdo é valida. A planta dual analisada por Uche et al. (2001) usa turbina a vapor de
condensacao extracdo, mas a unidade de dessalinizagdo é do tipo MSF (Multi-Stage Flash).
Uche et al. (2001) ndo desagregaram a unidade de dessalinizacdo, embora a interface entre a
unidade de cogeracdo e uma unidade de dessalinizacdo do tipo MSF pode ser facilmente

definida. Os detalhes sobre esta unidade de dessalinizacdo podem ser encontrados no Anexo.

O critério do multiproduto (E&S-MP) considera que todos os fluxos que saem de uma
mesma unidade da estrutura produtiva sdo todos produtos desta unidade. Se estes fluxos sdo
produzidos pelo mesmo equipamento e, conseqlientemente, estdo todos sujeitos aos mesmos
custos e irreversibilidades, é razoavel que tenham 0 mesmo custo unitario. Por isso, com base
neste critério, os fluxos de neguentropia que saem do desaerador o do pré-aquecedor tém o
mesmo custo unitario dos respectivos fluxos de exergia produzidos. O mesmo acontece na
interface entre a unidade de cogeracdo e a unidade de dessalinizacdo com relacdo ao fluxo de
neguentropia produzido e ao fluxo de calor util absorvido para ser usado na dessalinizacao.
Usando este critério, o custo unitario de cada fluxo interno da estrutura produtiva depende
diretamente dos custos e das irreversibilidades envolvidos na sua producéo, ou seja, depende
diretamente dos recursos e da performance operacional da unidade que produz cada fluxo.
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Na Tabela 4.6, o custo exergético unitario de alguns fluxos internos é menor que a
unidade. Isto acontece porque algumas unidades tém produto muito maior que o insumo, o
gue é questionavel do ponto de vista da segunda lei da termodindmica, porque a eficiéncia
destas unidades seria assim muito maior que 100%. Os custos unitarios serdo analisados no
item 4.1.2.4 em comparacdo com os obtidos pelas outras metodologias, quando serdo também

analisados as eficiéncias dos subsistemas e os critérios de formulacédo das equacdes auxiliares.

4.1.2.3 Modelo H&S: neguentropia como parcela da exergia fisica

Quando a neguentropia € usada como uma parcela da exergia fisica, juntamente com a
entalpia (Modelo H&S), nenhuma unidade da estrutura produtiva tem produto maior que o
insumo e, conseqlientemente, nenhuma unidade produtiva tem eficiéncia maior que 100% e
nenhum custo exergético unitario dos fluxos internos é menor que a unidade, como mostra a
Tabela 4.7. A Figura 4.5 mostra a estrutura produtiva da planta dual, definida usando fluxos
de neguentropia como uma parcela da exergia fisica, juntamente com os fluxos de entalpia.
Graficamente, a estrutura produtiva definida pelo Modelo H&S (Figura 4.5) é igual a definida
Modelo E&S (Figura 4.4). Porém, ha uma grande diferenca conceitual entre as duas porque 0s

fluxos de entalpia do Modelo H&S substituem os fluxos de exergia do Modelo E&S.
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Figura 4.5: Estrutura Produtiva da Planta Dual com TVCE segundo o Modelo H&S
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CUSTO UNITARIO

FLUXO VALOR [kW] Exergético [KW/KW] Monetario [$/MWh]

H&S-SP H&S-MP H&S-SP H&S-MP

Hz:1 0,14 5,73 5,60 2.925,42 2.925,01
Hs.2 1.508,99 3,36 3,22 31,58 30,57
Ha:s 35,70 6,04 5,90 85,88 85,44
Hs.4 22.637,17 3,07 3,02 27,88 27,75
Hs:10 2.920,82 3,10 3,04 28,37 28,13
H7:s 1.509,49 3,10 3,04 28,37 28,13
He:16 7.945,45 3,10 3,04 28,37 28,13
Ho:13 500,47 3,10 3,04 28,37 28,13
Hi0:11 1.579,41 3,10 3,04 28,37 28,13
Hi11 10.224,33 3,10 3,04 28,37 28,13
Hia:12 2,60 7,69 7,51 141,54 140,99
His:14 497,86 3,62 3,36 34,78 32,36
Pa 53,46 4,61 4,51 49,00 48,67
Po 39,39 4,61 4,51 49,00 48,67
P 0,16 4,61 4,51 49,00 48,67
Py 25,00 4,61 4,51 49,00 48,67
Pg 175,00 4,61 4,51 49,00 48,67
Pe 2,90 4,61 4,51 49,00 48,67
Ps 6,09 4,61 4,51 49,00 48,67
S21 0,03 3,21 3,12 29,79 29,57
Ss:2 1.265,42 3,21 3,12 29,79 29,57
Sa3 10,53 3,21 3,12 29,79 29,57
Ss:4 13.819,79 3,21 3,12 29,79 29,57
Si0:5 1.142,84 3,21 3,12 29,79 29,57
Sr:3 1.144,28 3,21 3,22 29,79 30,57
Se:16 6.071,93 3,21 3,05 29,79 29,25
So:13 385,82 3,21 3,36 29,79 32,36
S11:10 792,90 3,21 3,12 29,79 29,57
S11:12 9.892,54 3,21 3,14 29,79 29,55
S14:12 2,06 3,21 3,12 29,79 29,57
S15:14 462,95 3,21 3,12 29,79 29,57
Qu 1.873,52 2,82 3,05 28,49 29,25
P 4.073,00 4,61 4,51 49,00 48,67
Va 100,00 60,90 65,11 1,167 1,177

“Im¥h] T [kwhim®] 7 [$/mP]
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Os fluxos de entalpia (Hi;j e Hij) da estrutura produtiva sdo calculados usando as
Equacdes 4.6 e 4.7, e representam 0s produtos e/ou 0s insumos dos subsistemas ou unidades

produtivas que adicionam e/ou retiram entalpia do fluido de trabalho, respectivamente.
Hi:j :mi'(hi_hj) (4.6)
Hi; =m;-(h —hy) 4.7)

Quando a modelagem termoeconémica é feita usando a exergia desagregada em suas
parcelas, como é o caso do Modelo H&S e da Anélise Funcional (Frangopoulos, 1994), os
unicos fluxos de exergia total da estrutura produtiva sdo 0s insumos externos (combustivel) e
os produtos finais do ciclo (poténcia e calor util). Excecédo é feita apenas quando existe uma
interface entre dois ciclos, como é num ciclo combinado (veja Capitulo 5, item 5.2.2.3). No
caso da planta dual, existe uma interface entre a unidade de dessalinizagdo e a unidade de
cogeracdo, mas a unidade de dessalinizagdo ndo configura um ciclo termodinamico. Por isso,
a unidade de cogeracdo, que faz parte da planta dual, recebe a exergia total do combustivel

para produzir poténcia elétrica (exergia total) e calor atil (exergia total).

O modelo termoecondmico é obtido formulando equacgdes de custo em cada unidade da
estrutura produtiva. Os fluxos que saem da mesma bifurcacdo (Bu, Bp € Bs) tém 0 mesmo
custo unitario. Como os fluxos da estrutura produtiva da unidade de cogeracdo sdo todos
fluxos de exergia (parcial ou total), os fluxos que saem de uma mesma unidade produtiva tém
0 mesmo custo unitario, ou seja, 0 Modelo H&S é adepto do critério do multiproduto (H&S-
MP). Este critério (multiproduto) é usado por outros autores (Tsatsaronis e Pisa, 1994; Torres
et al., 1996; Wang e Lior, 2007) para atribuir o mesmo custo unitario as parcelas da exergia
(mecénica e térmica) produzidas pelo compressor das turbinas a gas. Embora o0 Modelo H&S
ndo concorda com o critério de atribuicdo de custo usando o critério do subproduto, porque 0s
produtos de certos subsistemas (desaerador, pré-aquecedor e interface) sdo forcados a assumir
0 mesmo custo unitario do produto de um subsistema completamente diferente (condensador),
excepcionalmente nesta tese, 0 Modelo H&S experimenta o critério do subproduto (H&S-SP)

para avaliar a influéncia e o peso deste critério na modelagem termoecondmica.

4.1.2.4 Analise Comparativa: custo, eficiéncia e equacdes auxiliares

O gréfico da Figura 4.6 compara 0s custos monetarios unitarios dos dois produtos finais
(eletricidade e agua dessalinizada) obtidos na planta dual com turbina a vapor de condensacéo

e extracdo, considerando os trés modelos termoecondmicos (E, E&S e H&S) combinados com
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suas variantes (SP e MP). O modelo que usa a neguentropia juntamente com a exergia, de
forma combinada com o conceito de multiproduto (E&S-MP), obtém o maior custo monetario
unitario da eletricidade e, consequentemente, 0 menor custo monetario unitario da dgua. Os

modelos restantes e variantes obtém custos monetarios unitarios relativamente proximos.
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Figura 4.6: Custo Monetario Unitario dos Produtos Finais na Planta Dual com TVCE

Analisando os custos exergéticos unitarios dos dois produtos finais obtidos usando os

mesmos modelos, a tendéncia é também a mesma, como mostra o grafico da Figura 4.7.

5,70 -
5,60 |
5,50 |
5,40
5,30 |
5,20 |
5,10
5,00 | E&S-MP
4,90
4,80
470 - H&S-SP
4,60 |
4,50 L X
4,40
4,30 ; ; ; ; ; ‘ ‘ ; ; ; |
20,00 2500 30,00 3500 4000 4500 50,00 5500 60,00 6500 70,00 75,00

¢E

W E&S-SP

Custo Exergético Unitario da Poténcia [kW/kW]

H&S-MP

Custo Exergético Unitario da Agua [kWh/m3]

Figura 4.7: Custo Exergético Unitario dos Produtos Finais na Planta Dual com TVCE
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A sobrecarga no custo na eletricidade em detrimento do custo da agua é devido ao efeito

da inclusdo da neguentropia juntamente com a exergia na estrutura produtiva (Modelo E&S).
Os fluxos de neguentropia penalizam as unidades (ou subsistemas) que aumentam a entropia
do fluido de trabalho, enquanto premiam as que reduzem a entropia do fluido de trabalho.
Porém, os fluxos de exergia (EquacBes 4.1 e 4.2) ja contém o termo que define os fluxos de
neguentropia (Equacdes 4.3 e 4.4). Por isso, 0 uso da neguentropia, juntamente com a exergia,
penaliza duas vezes 0s equipamentos que aumentam a entropia do fluido de trabalho, como é
0 caso da turbina a vapor. Por outro lado, a unidade de dessalinizacdo (através da interface) é
premiada duas vezes pela reducdo da entropia do fluido de trabalho. Isto justifica a grande

sobrecarga no custo na eletricidade em detrimento do custo da agua.

O célculo da eficiéncia da turbina a vapor de baixa pressdo prova a dupla penalizacéo
do Modelo E&S as unidades (ou subsistemas) que aumentam a entropia do fluido de trabalho.
A eficiéncia, segundo o Modelo E&S, é calculada usando a Equacéo 4.8, ou seja, o produto é
a poténcia mecanica (Wrg) € 0s insumos séo a exergia e a neguentropia (Eio:11 € S11:10), 0 que
prova que a neguentropia é usada duas vezes nesta equagdo. Quando a neguentropia é usada
como uma das parcelas da exergia fisica, juntamente com a entalpia (Modelo H&S), a
eficiéncia da turbina de baixa pressdo (Equacao 4.9) coincide com a sua eficiéncia exergética
(66,58%). Segundo o Modelo E&S a eficiéncia da turbina a vapor de baixa pressdo é 49,90%.

100-W,, 100-W,,

eSS = - (4.8)
" ElO:ll + Sll‘lO (HlO:ll + Sll‘lO) + SlZI.'lO

100-Wy  100-Wy,
HlO:ll + S11:10 ElO:ll

H&S _
B -

= 771!58 (4.9)

Por outro lado, o Modelo H&S consegue explicar de forma coerente e quantitativa a
funcdo da interface entre a unidade de cogeragédo e a unidade de dessalinizagdo: ela recebe
7.945,45 KW de insumo em forma de entalpia (Hs:16), dos quais 6.072,13 kW séo convertidos
em neguentropia (Sg:16) € 1.873,52 kW é a exergia absorvida como calor util (Qu) para o
processo de dessalinizagdo. De acordo com o Modelo E&S, o produto total da interface (Ss:16
=6.072,13 kW e Qu = 1.873,59 kW) é bem maior que 0 seu insumo (Eg.16 = 1.873,59 kW).

A eficiéncia do condensador é outro indicador que prova a incoeréncia termodinamica
do modelo termoecondmico que usa a neguentropia como um fluxo ficticio, juntamente com a
exergia (Modelo E&S). Segundo o modelo H&S (Equacéo 4.10), a eficiéncia do condensador
é 96,75% porque ele recebe a entalpia, dissipa a exergia contida nela (3,25%) e devolve a
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neguentropia. Considerando o Modelo E&S, a eficiéncia do condensador (Equacdo 4.11)
resulta num valor absurdo (2.981,50 %), porque neste caso 0 insumo (exergia) € muito menor
que o produto (neguentropia). A eficiéncia do condensador segundo o Modelo H&S (Equacéo
4.11) é coerente, porque resulta em valores de eficiéncia sempre inferiores a 100%, j& que a
temperatura ambiente (de referéncia) é sempre inferior a temperatura de condensacao, ou seja,

a eficiéncia do condensador s6 seria 100% num ciclo de poténcia a vapor reversivel.

phes = 100- S,y (4.10)
Hiwo

pEes — 100-S,,,, (4.11)
Eie

E importante lembrar que a termoeconomia é uma disciplina que aplica a segunda lei da
termodinamica, e os especialistas em termodinamica (Bejan, 1988; Moran e Shapiro, 2006;
Cengel e Boles, 2006) ndo aceitam eficiéncia da segunda lei maior que 100%. A eficiéncia da
segunda lei da termodinamica é unanimemente aceita como um indicador que mostra o0 quéo
perto um processo se aproxima da reversibilidade. Valero et al. (1995) também concordam
com esta defini¢do. Cengel e Boles (2006) aceitam que hd uma certa liberdade na defini¢do do
insumo e do produto dos sistemas, mas concordam também que ao escolher o insumo e o
produto deve-se ter em mente que a eficiéncia (relacdo produto-insumo) tem que variar entre
zero (para processos totalmente irreversiveis) e 100% (para processos totalmente reversiveis).

O fato de ter unidades da estrutura produtiva com insumos menores que 0s produtos, no
Modelo E&S, justifica a obtencdo de fluxos internos com custo exergético unitario menor que
a unidade, o que ¢ inadmissivel do ponto de vista termoeconémico. Num sistema irreversivel,
0S custos exergéticos unitarios dos fluxos externos devem ser maiores que a unidade. Os
unicos fluxos da estrutura produtiva que podem ter custo exergético unitéario igual a unidade

S80 0s recursos externos, como por exemplo, o combustivel consumido na planta.

Quando o Modelo E&S usa o conceito de multiproduto (MP) para formular as equagdes
auxiliares nos subsistemas que tém mais de um fluxo de saida (E&S-MP), o valor obtido para
0 custo exergético unitario da eletricidade (5,48 KW/kW) € tdo alto que chega a contradizer a
ja estabelecida e reconhecida vantagem exergética da cogeracgdo, relativamente a producéao
separada de calor e poténcia. Quando esta planta dual opera como uma termelétrica (sem
extracdo de vapor para a dessalinizacdo), o custo exergético unitario da eletricidade é 4,69

KW/KW, ou seja, qualquer método de alocacdo de custo que obtém valor maior que este é
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incoerente (Wang e Lior, 2007). Analogamente, qualquer método de alocacdo de custo que
obtiver custo exergético unitario da dgua superior a 97,46 kWh/m® é considerado incoerente,
porque este seria obtido se o vapor usado na dessaliniza¢do fosse produzido num gerador de
vapor com eficiéncia térmica (primeira lei) igual ao do gerador de vapor da planta dual, e com

a eletricidade auxiliar vinda da planta dual operando como termelétrica (Wang e Lior, 2007).

Os custos unitarios dos produtos finais obtidos pelo modelo que usa a neguentropia
como uma parcela da exergia fisica, juntamente com a entalpia (Modelo H&S), sdo similares
aos obtidos pelo modelo que usa exergia total, sem neguentropia (Modelo E), o que ja era
esperado porque ambos usam apenas 0 conceito de exergia. Os resultados s6 ndo sdo
coincidentes devido ao nivel de desagregacdo que é diferente. No Modelo E, o custo da
interface (E1-TC) é alocado diretamente para a agua dessalinizada e o custo do condensador é
diretamente alocado para a eletricidade. No Modelo H&S, estas unidades séo isoladas e os

seus custos sao distribuidos indiretamente para ambos os produtos finais.

Quando o Modelo E&S aplica o conceito do subproduto (SP) para formular as equagoes
auxiliares (E&S-SP), a turbina a vapor continua sendo penalizada duas vezes por aumentar a
entropia do fluido de trabalho, a unidade de dessalinizagdo continua sendo premiada duas
vezes por reduzir a entropia do fluido de trabalho e o produto do condensador continua sendo
muito maior que o seu produto. Conseqlientemente, muitos fluxos internos continuam tendo
custo exergético unitario menor que a unidade. Porém, os custos unitarios dos produtos finais
obtidos sdo coerentes com a reconhecida vantagem exergética da cogeracao. Isto se explica
porgue o conceito do subproduto forga os fluxos de neguentropia a assumirem 0 mesmo custo
do produto do condensador que é baixissimo. Desta maneira, 0 Modelo E&S-SP consegue
suavizar a dupla penalizagcdo no custo unitério da eletricidade e a dupla premiagdo do custo
unitario da &gua dessalinizada. O que é mais impressionante é que quando se usa 0 conceito
do subproduto, os custos unitarios dos produtos finais sdo 0s mesmos independentemente da
neguentropia ser considerada um fluxo ficticio (Modelo E&S-SP) ou uma parcela da exergia
fisica (Modelo H&S-SP). Este fato deixa margem para que o conceito do subproduto seja
interpretado como uma arbitrariedade para camuflar qualquer inconsisténcia na definicdo da
estrutura produtiva porque 0 mesmo é mais determinante nos resultados do que a aplicacédo

correta dos conceitos relacionados com a segunda lei da termodinamica.

Enquanto o conceito de subproduto é uma condicdo necessaria para que o0 Modelo E&S
obtenha custo unitario coerente para os produtos finais, 0 Modelo H&S obtém resultados
coerentes com a termodinamica e com a termoeconomia (eficiéncia, custo, etc.), independente
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do critério usado para formular as equacgdes auxiliares. Como o conceito de subproduto néo é
aplicavel em qualquer sistema térmico, como se mostra na seqiéncia através da analise
termoecondmica de uma planta dual com turbina a vapor de contrapressao, o Modelo E&S
fica sem o seu escudo de protecédo, o que ndo faz nenhuma diferenca para o Modelo H&S.

4.2 COM TURBINA A VAPOR DE CONTRAPRESSAO

A mesma unidade de dessalinizacdo pode ser também combinada com um ciclo de
cogeracgdo com turbina a vapor de contrapressé@o (TVCP), conforme se descreve na sequéncia.

4.2.1 Descricao da Planta

A planta dual com a unidade de dessalinizacao do tipo MED-TVC integrada ao ciclo de
cogeracdo com turbina a vapor de contrapressao esta representada pela estrutura fisica da
Figura 4.8. No ponto de projeto, a planta gera 898 kW de poténcia elétrica liquida e produz
100 m*h de 4gua dessalinizada, consumindo 10.242 kW de combustivel (em base exergética).
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Figura 4.8: Estrutura Fisica da Planta Dual com Turbina a Vapor de Contrapressao
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O vapor produzido no gerador de vapor (GV) se expande totalmente na turbina a vapor

de contrapressdo (TV). Uma pequena parte do vapor que sai da turbina de contrapressdo é
usada no desaerador (D), e a maior parte vai para a unidade de dessalinizagdo. A unidade de
cogeracdo tem duas bombas: a de baixa presséo (BB) e a de alta pressdo (BA). A Tabela 4.8

mostra os parametros dos fluxos fisicos que representam o fluido de trabalho da planta.

Tabela 4.8: Descricdo dos Principais Fluxos Fisicos da Planta Dual com TVCP
FLUXOS FISICOS

NE DESCRICAO m [kg/s] p [bar] T[°C]
1 Agua 3,194 1,013 60,20
2 Agua 3,194 1,228 60,20
3 Agua 3,459 1,228 105,5
4 Agua 3,459 26,01 106,0
5 Vapor 3,459 25,00 330,0
6 Vapor 3,459 2,000 136,0
7 Vapor 0,265 2,000 136,0
8 Vapor 3,194 2,000 136,0

Dos bornes do gerador elétrico saem 1.138 kW, dos quais 240 kW sdo consumidos
pelos auxiliares da propria planta. O maior consumo elétrico da planta dual é na unidade de
dessalinizagdo (200 kW), mas os auxiliares do gerador de vapor consomem 23,69 kW e o
restante € consumido pelas duas bombas da unidade de cogeragdo: a bomba de alta presséo
consome 16,25 kW e a bomba de baixa pressao consome 0,07 kW.

A Tabela 4.9 mostra os fluxos monetarios externos devido aos custos de investimento

operacgédo e manutencgédo dos equipamentos que fazem parte da unidade de cogeracao.

Tabela 4.9: Fluxo Monetario Externo dos Equipamentos da Planta Dual com TVCP
EQUIPAMENTO

Z [$/h]
Descricao Abreviatura
Gerador de Vapor GV 15,33
Turbogerador a VVapor TV eGE 6,86
Bomba de Alta Presséo BA 0,23
Desaerador D 0,34

Bomba de Baixa Pressao BB 0,11




89

O ambiente econémico considera uma taxa de juros de 8%, 25 anos de vida Util, para
operacgdo continua durante 90% do ano (El-Nashar, 2001). O custo especifico de investimento
da unidade de cogeracao € 1.000 $/kW e os custos de operacdo e manutengdo séo 40 $/kWano
(fixo) e 0,0035 $/kWh (varidvel). A contribuicdo dos equipamentos na formagdo do custo
total da unidade de cogeracdo é definida usando os dados da literatura (Balestieri, 2002). O

fluxo monetéario externo devido ao consumo de combustivel (gas natural) € 70,72 $/h.

4.2.2 Modelagem e Analise Termoecondmica

Sdo trés diferentes modelos termoecondmicos obtidos com base em trés tipos diferentes

de estrutura produtiva, em funcéo das magnitudes usadas para valorizar os fluxos internos.

4.2.2.1 Modelo E: sem neguentropia

A Figura 4.9 representa a estrutura produtiva da planta dual com turbina a vapor de

condensacao e extracdo (TVCP), definida usando apenas exergia total dos fluxos internos.
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Figura 4.9: Estrutura Produtiva da Planta Dual com TVCP segundo o Modelo E

A estrutura produtiva da Figura 4.9 mostra que algumas unidades produtivas injetam
exergia ao fluido de trabalho (GV, BA, D e BB) enquanto outras retiram exergia do mesmo
(TV e E1:8-C-TC). A exergia injetada se junta na juncdo (Jg) para ser distribuida através da

bifurcacdo (Bg). As unidades produtivas que recebem diferentes tipos de insumo (E1:8-C-TC
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e GV), ttm uma pequena juncdo auxiliar cada. A estrutura produtiva esta desagregada de tal
forma que se pode ver isolado cada equipamento por onde passa o fluido de trabalho. Os
insumos e os produtos que sdo definidos em fungéo da exergia retirada e adicionada ao fluido
de trabalho (Ei;j e Ei;j) estdo definidos de forma genérica pelas Equagdes 4.1 e 4.2.

O modelo termoeconémico é obtido formulando equagdes de custos em cada unidade
produtiva. Os fluxos que saem de uma mesma bifurcacdo tém o mesmo custo unitario. A
Tabela 4.10 mostra o valor de cada fluxo da estrutura produtiva representada pela Figura 4.9,

bem como os respectivos custos unitarios exergéticos e monetarios segundo o Modelo E.

Tabela 4.10: Custo Unitario dos Fluxos da Planta Dual com TVCP segundo o Modelo E

CUSTO UNITARIO
FLUXO  VALOR [kW]

Exergético [KW/KW] Monetéario [$/MWh]
E21 0,05 5,95 2.504,58
Es. 97,98 4,46 41,39
Ea:s 10,13 6,84 90,37
Es.4 3.547,67 2,92 24,54
Es:10 1.635,02 2,97 25,20
Er:s 147,31 2,97 25,20
Es:1 1.873,52 2,97 25,20
Pa 23,69 4,26 42,24
Pp 16,25 4,26 42,24
Pc 0,07 4,26 42,24
Py 200,00 4,26 42,24
PL 898,00 4,26 42,24
Va 100,00 64,13 1,17

“Im¥h] T [kWh/m®] T [$/md)

Estes resultados obtidos pela aplicacdo do Modelo E (Tabela 4.10) serdo analisados no

item 4.2.2.4 em comparacao com 0s obtidos pela aplicacdo das outras metodologias.

4.2.2.2 Modelo E&S: neguentropia como fluxo ficticio

Embora a planta dual com turbina a vapor de contrapressao nao tenha condensador nem
pré-aquecedor, a neguentropia é produzida pelas duas unidades produtivas que reduzem a
entropia do fluido de trabalho: a interface entre a unidade de dessalinizacdo e a unidade de
cogeracdo (E1-TC), e também o desaerador (D) que produz neguentropia do lado vapor. A
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Figura 4.10 mostra a estrutura produtiva da planta dual definida usando fluxos de

neguentropia como um fluxo ficticio, juntamente com os fluxos de exergia (Modelo E&S).
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Figura 4.10: Estrutura Produtiva da Planta Dual com TVCP segundo o Modelo E&S

As unidades produtivas que aumentam a entropia do fluido de trabalho (GV, BA, D, BB
e TV) sdo os consumidores da neguentropia produzida pelos subsistemas que reduzem a
entropia do fluido de trabalho (E1-TC e D). A interface (E1-TC) tem também a funcdo de
absorver o calor util (exergia) para a dessalinizag&o. Os fluxos de neguentropia (S e Si;j) e de
calor util (Qu) sdo calculados usando as Equagdes 4.3, 4.4 e 4.5.

Para obter o sistema de equacdes de custo sdo formuladas equacdes em cada unidade
(real e ficticia) da estrutura produtiva. Igualmente ao Modelo E, nas bifurcacdes de exergia
(Be), de poténcia elétrica (Bp) e de neguentropia (Bs), se atribui 0 mesmo custo unitario aos
fluxos que saem dos mesmos. Na estrutura produtiva da planta dual com turbina a vapor de
contrapressdo segundo o Modelo E&S, sdo duas unidades produtivas (E1-TC e D) que tém
dois fluxos de saida. Nestas unidades se usa o critério do multiproduto (MP) para obter mais
duas equac0es auxiliares (uma para cada), ou seja, os fluxos que saem de uma mesma unidade
sdo ambos produtos e, conseqiientemente, tém o0 mesmo custo unitario. A Tabela 4.11 mostra
o0 valor de cada fluxo interno da estrutura produtiva definida para a planta dual com turbina a
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vapor de contrapressao segundo o Modelo E&S, bem como 0s respectivos custos unitarios

obtidos usando o critério do multiproduto (MP) na formulacéo das equacdes auxiliares.

Tabela 4.11: Custo Unitario dos Fluxos da Planta Dual com TVCP segundo o Modelo E&S

FLUXO  VALOR [KW]

CUSTO UNITARIO

Exergético [KW/kW]

Monetério [$/MWh]

E21 0,05 10,73 2.551,77
Es. 97,98 7,25 68,92
Ea: 10,13 12,52 146,42
Es.4 3.547,67 4,80 43,09
Es:s 1.635,02 4,88 44,10
Ez:s 147,31 4,88 44,10
Eg:1 1.873,52 4,88 44,10
S2:1 0,01 1,19 11,70
Sa:2 1,71 1,19 11,70
Sa:3 4,24 1,19 11,70
Ss:4 5.560,39 1,19 11,70
Se:5 459,82 1,19 11,70
Sr:3 1,55 7,25 68,92
Se:1 6.071,93 1,17 11,60
Pa 23,69 7,49 74,12
Pp 16,25 7,49 74,12
Pc 0,07 7,49 74,12
Pe 25,00 7,49 74,12
Py 175,00 7,49 74,12
Qu 1.873,52 1,17 11,60
PL 898,00 7,49 74,12
Va 100,00 35,13 0,88
“[mih] 7 [kwh/m®] [$/m°]

E importante salientar que o critério de subproduto (SP) n&o é aplicavel nesta planta

dual porque, de acordo com a definicdo usada pela Teoria Estrutural, ndo existe nenhuma

unidade na estrutura produtiva cuja funcdo principal seja a producdo de neguentropia (um

condensador, por exemplo). De acordo com esta definicdo, todos os fluxos de neguentropia

produzidos pelas unidades na estrutura produtiva (Figura 4.10) sdo subprodutos. Isto quer

dizer que a Teoria Estrutural ndo consegue usar 0 seu conceito de neguentropia (Modelo

E&S) numa planta de cogeracdo com turbina a vapor de contrapressao. Porém, o Modelo E é
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também usado pela Teoria Estrutural, ou seja, neste caso esta metodologia teria que usar a
estrutura produtiva baseada em apenas fluxos de exergia (sem a neguentropia). Desta forma,
algumas unidades produtivas (E1-TC e D) teriam fungdes produtivas diferentes dependendo
do sistema analisado. Esta flexibilidade, que leva a uma ambiguidade na interpretacéo, ja foi
criticada por Lazzaretto e Tsatsaronis (2006). Estes dois autores acreditam que ha uma grande
necessidade de usar procedimentos menos ambiguos para definir insumos e produtos de

subsistemas, e que sejam independentes do propoésito da anélise e da configuracdo do sistema.

Como j& era previsto, os custos unitarios dos fluxos internos e dos produtos finais
obtidos usando o Modelo E&S-MP (Tabela 4.11) mostram uma grande sobrecarga aos custos
unitérios da eletricidade em detrimento dos custos unitarios da dgua dessalinizada, em relacao
aos custos obtidos anteriormente usando o Modelo E (Tabela 4.10). Uma analise comparativa

dos custos obtidos usando os trés modelos sera levada a cabo no item 4.2.2.4.

4.2.2.3 Modelo H&S: neguentropia como parcela da exergia fisica

A Figura 4.11 representa a estrutura produtiva da planta dual com turbina a vapor de
contrapressao definida usando os fluxos de neguentropia como uma parcela da exergia fisica,

juntamente com os fluxos de entalpia, conforme definido pelo Modelo H&S.
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Figura 4.11: Estrutura Produtiva da Planta Dual com TVCP segundo o Modelo H&S
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Os fluxos de entalpia (Hi; e Hi;j) presentes na estrutura produtiva da Figura 4.11 séo

calculados usando as Equaces 4.6 e 4.7. A Tabela 4.11 mostra o valor de cada fluxo interno e

produto final da estrutura produtiva definida para a planta dual com turbina a vapor de

contrapressdo, segundo o Modelo H&S, bem como 0s respectivos custos unitarios obtidos
usando apenas o critério do multiproduto (MP) na formulacdo das equacdes auxiliares.

Tabela 4.12: Custo Unitario dos Fluxos da Planta Dual com TVCP segundo o Modelo H&S

CUSTO UNITARIO

FLUXO  VALOR [KW]

Exergético [KW/KW] Monetario [$/MWh]
Ha:1 0,06 5,44 2.040,02
Hs.2- 607,02 3,00 27,63
Ha:s 14,36 5,76 75,55
Hs.4 9.108,06 2,98 26,84
Hs:s 1.175,19 2,99 26,98
H7:3 608,85 2,99 26,98
Hs:1 7.945,45 2,99 26,98
S2:1 0,01 3,02 28,30
S0 1,71 3,02 28,30
Sa:3 4,24 3,02 28,30
Ss:4 5.560,39 3,02 28,30
Se:5 459,82 3,02 28,30
Sr3 1,55 3,00 27,63
Se:1 6.071,93 3,00 28,08
Pa 23,69 4,31 45,33
Pb 16,25 4,31 45,33
Pc 0,07 4,31 45,33
Pg: 25,00 4,31 45,33
Pg- 175,00 4,31 45,33
Qu 1.873,52 3,00 28,08
P 898,00 4,31 45,33
Va 100,00 63,75 1,147

“Im¥h] T [kwhim®] 7 [$/m]

Por ndo ter um equipamento dissipativo (como o condensador) na estrutura produtiva
da planta dual com turbina a vapor de contrapressao, o critério do subproduto (SP) para
formulacdo das equacgdes auxiliares ndo é aplicavel mesmo usando o Modelo H&S. Porém,
este critério € originalmente da Teoria Estrutural que usa o Modelo E&S. Na planta dual com
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turbina a vapor de condensacdo e extragdo, o Modelo H&S experimentou a aplicacdo do
critério do subproduto (SP) meramente como um parametro comparativo. No Modelo H&S,
os fluxos que saem de uma mesma unidade ou subsistema sdo ambos produtos e,
conseqlientemente, tém o mesmo custo unitario. Portanto, originalmente o Modelo H&S usa o
critério de multiproduto (MP) para formular equacdes auxiliares. Por ser uma metodologia
baseada no conceito de exergia, embora separando as suas parcelas, 0s custos unitarios dos

produtos finais obtidos pelo Modelo H&S sdo muito similares aos obtidos pelo Modelo E.

4.2.2.4 Analise Comparativa: custo e equagfes auxiliares

O gréfico da Figura 4.12 compara 0s custos monetarios unitarios dos produtos finais da
planta dual com turbina a vapor de contrapressdo, usando os trés modelos termoecondmicos.
O modelo que usa a neguentropia como um fluxo ficticio, juntamente com a exergia, obtém o
maior custo monetario da eletricidade e, conseqiientemente, 0 menor custo monetario unitario

da agua. Os modelos restantes e variantes obtém custos monetarios relativamente proximos.
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Figura 4.12: Custo Monetario Unitario dos Produtos Finais na Planta Dual com TVCP

Os custos exergéticos unitarios dos dois produtos finais mostrados no gréafico da Figura
4.13 confirmam que a sobrecarga no custo na eletricidade em detrimento do custo da agua €
devido ao efeito da inclusdo da neguentropia juntamente com a exergia na estrutura produtiva

(Modelo E&S-MP), porque este conceito de neguentropia penaliza a turbina a vapor duas
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vezes pelo aumento da entropia do fluido de trabalho enquanto premia a unidade de

dessalinizagao duas vezes pela reducdo da entropia do fluido de trabalho.
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Figura 4.13: Custo Exergético Unitario dos Produtos Finais na Planta Dual com TVCP

O valor obtido para o custo exergético unitario da eletricidade (7,49 kW/kW) pelo
Modelo E&S-MP é tdo alto que chega a contradizer a j& estabelecida e reconhecida vantagem
exergética da cogeracdo, relativamente a producdo separada de calor e poténcia. Se o vapor
entregue para a unidade de dessalinizacdo continuasse na mesma linha de expansdo através de
uma turbina a vapor (hipotética), a planta estaria operando como uma termelétrica a vapor.
Com esta poténcia elétrica equivalente, sem o consumo elétrico da unidade de dessalinizacdo,
esta termelétrica a vapor (hipotética) produziria eletricidade com um custo exergético unitario
de 4,69 KW/KW, ou seja, 0 custo exergético unitario da eletricidade obtido pelo Modelo E&S-
MP € incoerente. Para calcular a poténcia elétrica equivalente ao consumo térmico da unidade
de dessalinizagdo, considera-se como referéncia os parametros de operacdo (pressao e
temperatura) dos equipamentos que fazem parte o sistema de condensacgéo e de baixa presséo
da planta dual com turbina a vapor de condensacdo e extracdo: turbina a vapor de baixa

pressdo (TB), condensador (C), bomba de condensado (BC) e pré-aquecedor (PA).

Os custos unitarios dos produtos finais obtidos pelo modelo que usa a neguentropia
como uma parcela da exergia fisica (Modelo H&S), sdo praticamente 0s mesmos obtidos pelo
modelo que usa exergia total (Modelo E), o que ja era esperado porque ambos modelos usam

0 conceito de exergia. Os resultados sé ndo sdo coincidentes devido ao nivel de desagregacéo



97
que é diferente. No Modelo E, o custo da interface (E1-TC) é alocado diretamente para a agua
dessalinizada engquanto que no Modelo H&S esta unidade é isolada e 0s seus custos sdo
distribuidos indiretamente para ambos os produtos finais (eletricidade e agua dessalinizada)
em funcgdo da neguentropia produzida e do calor util absorvido (respectivamente). Neste caso,
a grande vantagem do Modelo H&S ¢é detalhar o processo de formacdo de custos na planta,
mostrando a funcdo da interface entre a unidade de dessalinizacdo e a unidade de cogeracéo.
Por outro lado, 0 Modelo H&S evita que subsistemas tenham funcdes diferentes dependendo
do sistema ao qual eles pertencem, devido a sua aplicabilidade em qualquer sistema cujos

processos podem ser descritos no diagrama h-s, inclusive num ciclo a vapor reversivel.

Se fosse possivel aplicar o conceito do subproduto (SP), o Modelo E&S conseguiria
obter custos unitarios dos produtos finais que sdo coerentes com a reconhecida vantagem
exergética da cogeracdo, apesar dos demonstrados resultados incoerentes (eficiéncia e custo)
obtidos devido a inconsisténcias usadas na definicdo de insumos e produtos dos subsistemas.
Portanto, o conceito de subproduto é uma condicdo necessaria para que o Modelo E&S
obtenha custo unitario coerente para os produtos finais, mas ndo evita outras inconsisténcias
relativas a eficiéncia dos subsistemas e aos custos unitarios de outros fluxos internos. Por isso,

o critério do subproduto parece mais um escudo de protecdo para camuflar as inconsisténcias.



Capitulo 5

ESTUDO DE CASO II: SISTEMA DE TURBINA A GAS
REGENERATIVA E PLANTA DE CICLO COMBINADO

O estudo do sistema de turbina a gas regenerativa € uma maneira de mostrar a aplicacéo
da nova metodologia (Modelo H&S) num sistema cuja estrutura fisica € igual ao usado no
problema CGAM e comparar 0s procedimentos e os resultados com as outras metodologias
(Modelos E e E&S). Por outro lado, a planta de ciclo combinado permite analisar, num dnico
sistema, o problema de alocacdo dos residuos (0s gases de exaustdo) e dos equipamentos
dissipativos (o condensador), aléem de permitir mostrar a modelagem termoecondémica da

interface (a caldeira de recuperacgéo) entre os dois ciclos termodindmicos (Brayton e Rankine).

5.1 COGERACAO COM TURBINA A GAS REGENERATIVA

Este sistema de cogeracdo com turbina a gas regenerativa usa 0S mesmos parametros

termodinamicos (temperatura, pressao e vazao) do sistema otimizado por Cerqueira (1999).

5.1.1 Descricao da Planta

A Figura 5.1 representa a estrutura fisica do sistema de cogeracdo com turbina a gas

regenerativa atraves de suas cinco unidades ou subsistemas: compressor de ar (CA), cdmara
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de combustdo (CC), turbina a gas (TG), regenerador (R) e caldeira de recuperacdo (CR). O

consumo exergético de combustivel (Qc) € de 6.447,34 kW. A turbina a gas produz 5.233,34

kW de poténcia mecénica, dos quais 2.376,57 kW séo usados para acionar o compressor de ar

(Pc) e, consequentemente, a poténcia mecanica liquida produzida (P.) é de 2.856,77 kW.
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Figura 5.1: Estrutura Fisica da Cogeracdo com Turbina a Gas Regenerativa

Na Tabela 5.1 esta a descri¢do dos fluxos fisicos do sistema de cogeracdo com turbina a

gas regenerativa, bem como 0s seus respectivos parametros (vazao, pressao e temperatura).

Tabela 5.1: Descricdo dos Fluxos Fisicos da Cogeracdo com Turbina a Gas Regenerativa

FLUXOS FiSICOS

_ m [kg/s] p [bar] T[°C]

N° DESCRICAO
1 Ar 10,00 1,0132 25,00
2 Ar 10,00 5,9490 255,10
3 Ar 10,00 5,7970 657,42

4 Gases 10,13 4,6550 1.133,55

) Gases 10,13 1,0452 712,03
6 Gases 10,13 1,0379 309,34
7 Gases 10,13 1,0132 188,91
8 Agua 0,644 10,000 179,87
9 Vapor 0,644 10,000 179,87
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Diferente de Cerqueira (1999), que considerou um modelo com o ar como fluido de
trabalho, 0 modelo termodinamico considera combustdo completa com excesso de ar, ou seja,
sem formacdo de CO e NOy. O compressor aspira 0 ar nas condigdes ambientais: presséo
atmosférica de 1,0132 bar, temperatura de bulbo seco de 25°C e umidade relativa de 60%. O
combustivel usado é o gas natural, cuja composi¢do se encontra na Tabela 3.1 do Capitulo 3.
Para o balanco de massa e energia, 0 ar e 0s gases de combustdo foram considerados misturas
de gases com calor especifico varidvel com a temperatura, conforme a funcdo polinomial e 0s
coeficientes que estdo na Tabela 3.3 do Capitulo 3. A caldeira de recuperacdo é na realidade
apenas um evaporador (sem economizador nem superaquecedor) porque recebe agua saturada
e produz vapor saturado. O calor util produzido na caldeira de recuperacdo (Qu), em base
exergética, € de 443,68 kW. A Tabela 5.2 mostra a composi¢do quimica elementar dos fluxos
de ar e gases que fazem parte do sistema de cogeracdo com turbina a gas regenerativa.

Tabela 5.2: Composicédo do Ar e dos Gases na Cogeracdo com Turbina a Gas Regenerativa

ELEMENTOS PORCENTAGEM [%]
Descrigéo Simbolo Ar Gases
Oxigénio 0, 20,56 15,79
Dioxido de Carbono CO; 0,030 2,255
Vapor de Agua H.0 1,876 6,055
Nitrogénio N> 76,61 74,99
Argbnio Ar 0,924 0,903

O fluxo monetério externo devido ao custo do combustivel consumido (gas natural) é de
44,52 $/h. Os restantes fluxos monetérios externos que estdo na Tabela 5.3 sdo devido ao

investimento, operacdo e manuten¢do dos cinco subsistemas da planta.

Tabela 5.3: Custo Horario dos Equipamentos do Sistema com Turbina a Gas Regenerativa
EQUIPAMENTO

Z [$/h]
Descricao Abreviatura
Camara de Combustéo CcC 3,18
Turbina a Gas TG 16,19
Compressor de Ar CA 9,66
Regenerador R 10,31

Caldeira de Recuperacéo CR 7,28
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O ambiente econémico para o calculo dos fluxos monetarios considera uma taxa de

juros de 8%, 25 anos de vida econdmica e operacao continuamente durante 90% do ano.

5.1.2 Modelagem e Analise Termoecondmica

Para descricdo de cada modelo termoeconémico basta mostrar e descrever a estrutura

produtiva e também os critérios usados para formulacdo das inevitaveis equacdes auxiliares.

5.1.2.1 Modelo E: sem neguentropia

A Figura 5.2 representa a estrutura produtiva do sistema de cogeracao com turbina a gas

regenerativa, definida usando apenas a exergia total para quantificar os fluxos internos.
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Figura 5.2: Estrutura Produtiva do Sistema com Turbina a Gas Regenerativa (Modelo E)

Na estrutura produtiva segundo o Modelo E (Figura 5.2), séo trés unidade produtivas
que injetam exergia ao fluido de trabalho (CC, CA e R) e trés que retiram exergia do mesmo
(TG, CR e R). Por isso, o regenerador (R) produz exergia (do lado ar) e consome exergia (do
lado gases). Toda esta exergia injetada no ciclo se junta na juncao (Jg) antes de ser distribuida
através da bifurcacdo (Bg). Através da bifurcacdo de poténcia (Bp), a poténcia mecanica
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produzida na turbina a gas é dividida em poténcia de compressdo que aciona 0 compressor e
poténcia liquida que ¢ um dos produtos finais da planta juntamente com o calor Util. Os
produtos e os insumos de cada unidade produtiva sdo todos fluxos de exergia total e estdo
definidos em funcédo dos fluxos fisicos: poténcia mecanica (Pc e P), exergia do combustivel
(Qc) e a variacdo da exergia quando o fluido de trabalho atravessa cada unidade produtiva
(Ei;j). Os insumos e produtos definidos em fungéo da exergia retirada e adicionados ao fluido

de trabalho (respectivamente) estdo definidos de forma genérica pela Equacédo 5.1.

E.=E —E. (5.1)

Para obter o sistema de equacgOes de custo (0 modelo termoecondmico) sdo formuladas
equacOes de balanco de custos em cada unidade (real e ficticia) da estrutura produtiva. Nas
bifurcacBes, que sdo as Unicas unidades com mais de um fluxo de saida, sdo formuladas
equacdes auxiliares que atribuem o mesmo custo unitario aos fluxos que saem dos mesmos. A
Tabela 5.4 mostra o valor de cada fluxo da estrutura produtiva representada na Figura 5.2,

bem como os respectivos custos unitarios exergéticos e monetarios, segundo o Modelo E.

Tabela 5.4: Custo Unitario na Cogeragdo com Turbina a G&s Regenerativa (Modelo E)

CUSTO UNITARIO
FLUXO  VALOR [kW]

Exergético [KW/kW] Monetario [$/MWh]
Eza 2.144,04 2,09 32,24
Es:2 2.538,81 2,05 27,87
= 4.604,85 1,40 10,36
Ess 5.404,68 1,82 21,23
Es:s 2.846,72 1,82 21,23
Ee:7 583,16 1,82 21,23
Pc 2.376,57 1,88 25,02
PL 2.856,77 1,88 25,02
Qu 443,68 2,40 44,31

Quando a estrutura produtiva do sistema de cogeracdo com turbina a gas regenerativa é
definida usando apenas os fluxos de exergia total, o contetdo exergético contido nos residuos
(E7.1) é alocado implicitamente para todos os subsistemas que retiram exergia do fluido de
trabalho (TG, CR e R). Desta forma, o custo de formacao dos residuos é alocado para os dois
produtos finais (P_. e Qu) de forma proporcional aos insumos da turbina a gas (TG) e da

caldeira de recuperacdo (CR), respectivamente. Os valores dos fluxos internos e dos produtos
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finais do sistema bem como 0s seus respectivos custos unitarios, mostrados na Tabela 5.4, séo

analisados no item 5.1.2.4 em comparagdo com os obtidos pelas outras metodologias.

5.1.2.2 Modelo E&S: neguentropia como fluxo ficticio

Para definir a estrutura produtiva da planta de cogeracdo com turbina a gas mostrando
explicitamente o processo de alocagdo do custo dos residuos é preciso, além dos fluxos de
exergia, usar também os fluxos de neguentropia para definir os produtos e insumos dos
subsistemas. A Figura 5.3 mostra a estrutura produtiva do sistema definida usando fluxos de

neguentropia como um fluxo ficticio, juntamente com os fluxos de exergia (Modelo E&S).
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Figura 5.3: Estrutura Produtiva do Sistema com Turbina a Gas Regenerativa (Modelo E&S)

Todos os fluxos de exergia presentes na estrutura produtiva da Figura 5.2 continuam na
Figura 5.3. Porém, a estrutura produtiva da Figura 5.3 mostra também o fluxo que representa
0 conteudo exergético dos residuos (E7:1), que é entregue ao ambiente (A), onde é convertida
em neguentropia (S7:1). Devido a inclusdo da neguentropia, a maioria dos subsistemas passa a
incorporar uma pequena jungdo para indicar que estes tém mais de um insumo. As unidades
produtivas que aumentam a entropia do fluido de trabalho (CA, R, CC e TG) tém um fluxo de
neguentropia como um de seus insumos, e 0s subsistemas que reduzem a entropia do fluido de

trabalho (A, CR e R) produzem um fluxo de neguentropia cada. Consequentemente, a caldeira
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de recuperacdo (CR) produz neguentropia, alem de calor util. O regenerador (R) também
produz neguentropia, além de exergia. Por isso, estes dois subsistemas (CR e R) incorporam
uma pequena bifurcagdo (cada) para indicar que tém dois fluxos de saida (neguentropia e
exergia). Devido a inclusdo da neguentropia, a estrutura produtiva da Figura 5.3 incorpora
mais uma juncao (Js) e mais uma bifurcagdo (Bs). Os fluxos de neguentropia (S;;) presentes
na estrutura produtiva séo calculados em fungéo da neguentropia dos fluxos fisicos (S; e §j),

conforme a Equacdo 5.2. A neguentropia dos fluxos fisicos se calcula usando a Equagéo 3.13.
Si:j =S, - Sj (5.2)

Para obter o sistema de equagdes de custo sdo formuladas equacdes em cada unidade.
Os fluxos que saem de uma mesma bifurcacdo (Bg, Bp € Bs) tém 0 mesmo custo unitario. Nos
dois subsistemas (CR e R) que tém dois fluxos de saida, sdo usados dois critérios para
formular as equacgOes auxiliares: subproduto (E&S-SP) e multiproduto (E&S-MP). A Tabela

5.5 mostra o valor dos fluxos internos e produtos, bem como 0s respectivos custos unitarios.

Tabela 5.5: Custo Unitario na Cogeracdo com Turbina a Gas Regenerativa (Modelo E&S)

CUSTO UNITARIO

FLUXO  VALOR [kW] Exergético [KW/KW] Monetario [$/MWh]
E&S-SP E&S-MP E&S-SP E&S-MP
E2 2.144,04 2,31 2,47 34,83 38,70
Es:2 2.538,81 2,19 1,86 29,57 26,42
Eas 4.604,85 1,63 1,85 12,99 16,93
Eas 5.404,68 1,94 2,00 22,56 24,55
Es:s 2.846,72 1,94 2,00 22,56 24,55
Ee:7 583,16 1,94 2,00 22,56 24,55
E7a 453,13 1,94 2,00 22,56 24,55
S2:1 232,53 0,63 1,27 7,36 18,38
Sa:2 1.862,75 0,63 1,27 7,36 18,38
Sa:3 1.647,84 0,63 1,27 7,36 18,38
Ss:4 171,34 0,63 1,27 7,36 18,38
Ss:6 1.792,64 0,63 1,86 7,36 26,42
Se:7 733,35 0,63 0,99 7,36 18,35
S71 1.388,48 0,63 0,65 7,36 8,01
Pc 2.376,57 2,02 2,10 26,64 29,05
PL 2.856,77 2,02 2,10 26,64 29,05

Qu 443,68 1,50 0,99 33,89 18,35




105

O critério do subproduto (E&S-SP), que é usado pela Teoria Estrutural, considera que

os dois fluxos de neguentropia produzidos pela caldeira de recuperacdo (CR) e pelo
regenerador (R) s&o subprodutos destes subsistemas. Por isso, estes dois fluxos recebem o
mesmo custo unitario do fluxo de neguentropia produzido pelo ambiente (A). O critério do
multiproduto (E&S-MP) considera que todos os fluxos que saem de uma mesma unidade da
estrutura produtiva sdo todos produtos desta unidade. Por isso, o fluxo de neguentropia
produzido pelo regenerador (R) tem que ter 0 mesmo custo unitario do fluxo de exergia
produzido pelo mesmo. Do mesmo modo, a neguentropia é produzida na caldeira de

recuperacdo (CR) com o mesmo custo unitério do calor Util produzido pela mesma unidade.

Na Tabela 5.5 alguns subsistemas produzem fluxos cujos custos exergéticos unitarios
sd0 menores gque a unidade, porque 0s seus produtos sS40 muito maiores gue 0S Seus iNsUMos
(eficiéncia muito maior que 100%). Os custos unitarios dos fluxos internos e produtos finais

sdo analisados no item 5.1.2.4 em comparagdo com os obtidos pelas outras metodologias.

5.1.2.3 Modelo H&S: neguentropia como parcela da exergia fisica

A Figura 5.4 representa a estrutura produtiva do sistema de cogeracdo com turbina a gas

regenerativa definida usando os fluxos de neguentropia como uma parcela da exergia fisica.
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Figura 5.4: Estrutura Produtiva do Sistema com Turbina a Gas Regenerativa (Modelo H&S)
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Quando a neguentropia € usada como uma parcela da exergia fisica, os outros fluxos da
estrutura produtiva sdo: de entalpia que é a outra parcela da exergia fisica e também de
exergia quimica. Desta forma, se evita que subsistemas da estrutura produtiva tenham produto
maior que o insumo e, conseqiientemente, nenhuma unidade produtiva tenha eficiéncia maior
que 100% e nenhum custo exergetico unitario dos fluxos internos seja menor que a unidade,
como mostra a Tabela 5.6. A estrutura produtiva definida pelo Modelo H&S (Figura 5.4) €
graficamente muito parecida com a definida pelo Modelo E&S (Figura 5.3). Além dos fluxos
de entalpia do Modelo H&S que substituem os fluxos de exergia do Modelo E&S, aparecem

também os fluxos de exergia quimica no Modelo H&S que ndo existem no Modelo E&S.

Tabela 5.6: Custo Unitario na Cogeragdo com Turbina a G&s Regenerativa (Modelo H&S)

CUSTO UNITARIO

FLUXO  VALOR [kW] Exergético [KW/KW] Monetario [$/MWh]
H&S-MP H&S-MP
Ha:1 2.376,57 2,14 33,80
Ha: 4.401,56 2,04 27,39
Ha:s 6.155,34 1,63 15,55
Ha:s 5.233,34 1,86 22,93
Hs: 4.639,36 1,86 22,93
He:7 1.316,52 1,86 22,93
Hy.1 1.744,25 1,86 22,93
X4:3 97,35 1,63 15,55
X7:1 97,35 2,29 27,94
S2:1 232,53 2,14 28,42
S3:2 1.862,75 2,14 28,42
Sa:3 1.647,84 2,14 28,42
Ss:4 171,34 2,14 28,42
Ss:6 1.792,64 2,04 27,39
S6:7 733,35 2,08 31,83
S71 1.388,48 2,29 27,94
Pc 2.376,57 1,93 26,96
PL 2.856,77 1,93 26,96
Qu 443,68 2,08 31,83

A exergia quimica € produzida na cadmara de combustdo (CC) onde a exergia quimica
do fluido de trabalho aumenta. Esta exergia é entregue ao ambiente, de onde o sistema recebe

0 ar puro. Como o custo dos residuos deve ser alocado nos equipamentos que 0s originaram,
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0S equipamentos que aumentam a entropia do fluido de trabalho séo responsabilizados pela
parcela fisica (entalpica) dos residuos através da neguentropia e a camara de combustdo é
responsavel pela parcela quimica da exergia contida nos residuos. Por isso, a ambiente produz
neguentropia e também tem a funcdo de “purificar” os gases de exaustdo. Os fluxos de
entalpia (Hi;j) e de exergia quimica (Xi;) presentes na estrutura produtiva representam a
entalpia e a exergia quimica adicionada e removida do fluido de trabalho e sdo calculados
usando as Equac0es 5.3 e 5.4, em funcdo das entalpias (Hi e H;) e das exergias quimicas (X; e
X;) dos fluxos fisicos, respectivamente. Os fluxos fisicos de entalpia e de exergia quimica s&o

calculados usando, respectivamente, as Equacdes 3.12 e 3.8 apresentadas no Capitulo 3.
H.=H -H. (5.3)
Xi:j :Xi_xj (5.4)

Quando a modelagem termoecondmica € feita usando a exergia desagregada em suas
parcelas, como € o caso do Modelo H&S e da Analise Funcional (Frangopoulos, 1994), os
unicos fluxos de exergia total da estrutura produtiva sdo os insumos externos (combustivel) e
os produtos finais do sistema de cogeracdo (poténcia e calor Util), ou seja, 0 sistema recebe a

exergia total do combustivel e produz poténcia (exergia total) e calor Util (exergia total).

O modelo termoeconémico é obtido formulando equacGes de custo em cada unidade da
estrutura produtiva. Os fluxos que saem da mesma bifurcagéo (Bu, Bp € Bs) tém 0 mesmo
custo unitario. Nas unidades da estrutura produtiva que tém mais de um fluxo de saida
(caldeira de recuperacao, regenerador e ambiente) se usa o critério de multiproduto (H&S-
MP), ou seja, 0 Modelo H&S ¢é adepto do critério do multiproduto (H&S-MP). De acordo
com o Modelo H&S, os fluxos que saem da mesma unidade da estrutura produtiva sdo todos
parcelas da exergia e, por isso, devem ter 0 mesmo custo unitario. O critério do subproduto
ndo é aplicavel neste sistema porque, segundo este critério, os fluxos de exergia quimica
seriam todos subprodutos, o que impossibilitaria a atribuicdo de custo aos mesmos. Este

critério s6 se aplica no Modelo E&S que nédo explicita os fluxos de exergia quimica.

5.1.2.4 Anélise Comparativa: custo e equacdes auxiliares

O grafico da Figura 5.5 compara 0s custos monetarios unitarios dos dois produtos finais
(poténcia e calor) obtidos para o sistema de cogeracdo com turbina a gas regenerativa usando
os trés diferentes modelos termoecondmicos (E, E&S e H&S) combinados com suas variantes

(SP e MP), quando aplicavel. O modelo que usa a neguentropia juntamente com a exergia, de
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forma combinada com o conceito de multiproduto (E&S-MP), obtém o maior custo monetario
unitario da poténcia e, consequientemente, 0 menor custo monetario unitario do calor (til.
Porém, quando este modelo é combinado com o critério do subproduto (E&S-SP), 0s custos
monetarios unitérios sdo relativamente proximos aos obtidos pelo modelo H&S-MP.
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Figura 5.5: Custo Monetario Unitario dos Produtos Finais no Sistema de Cogeracao

A Figura 5.6 compara 0s custos exergéticos unitarios dos mesmos dois produtos finais

obtidos para 0 mesmo sistema de cogeracdo usando os mesmos modelos termoeconémicos.
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A sobrecarga no custo da poténcia em detrimento do custo do calor atil € devido ao
efeito da inclusdo da neguentropia juntamente com a exergia (Modelo E&S) na estrutura
produtiva. Este modelo penaliza duas vezes as unidades (ou subsistemas) que aumentam a
entropia do fluido de trabalho, enquanto premia duas vezes as que reduzem a entropia do
fluido de trabalho, ja que os fluxos de exergia ja contém o termo que define a neguentropia.

Isto justifica a sobrecarga no custo da poténcia em detrimento do custo do calor util.

O maior custo exergético unitario do calor atil (2,40 KW/KW) no sistema de cogeracao
estudado é obtido usando 0 Modelo E. Este mesmo custo exergético unitario do calor sé seria
conseguido se o0 vapor (com 0s mesmos parametros) fosse produzido num gerador de vapor
convencional com eficiéncia térmica de 127,17%, usando 0 mesmo combustivel. Isto mostra
gue o custo exergético unitario do calor atil usando qualquer um dos modelos é coerente com

a vantagem energética da cogeracao relativamente a producéo separada de calor (til.

O maior custo unitario da poténcia mecanica (2,10 kW/kW) é obtido usando o Modelo
E&S combinado com o conceito de multiproduto (E&S-MP). Se o vapor produzido neste
sistema de cogeracédo fosse usado para produzir poténcia adicional, para que este sistema de
poténcia (hipotético) usando ciclo combinado produzisse poténcia mecanica com 0 mesmo
custo exergético (2,10 kW/kW) basta que o ciclo Rankine deste sistema de ciclo combinado
tivesse uma eficiéncia energética de 16,06%. Isto é termodinamicamente possivel, apesar dos
baixos pardmetros do vapor produzido nesta planta de cogeracdo (10 bar, saturado). A titulo
de comparacgéo, o ciclo Rankine que compde o ciclo combinado analisado na seqliéncia tem
eficiéncia energética de 30,85%, embora os parametros de vapor sejam mais altos (40 bar e
417 °C). Quando opera como planta de poténcia (sem extracdo de vapor), o ciclo de cogeracgdo
com turbina a vapor de condensacdo e extracdo estudado no Capitulo 4 tem eficiéncia
energética de 25,90%, também com parametros de vapor mais altos (25 bar e 330 °C). Isto
mostra que o custo exergético unitario da poténcia mecanica obtido pelo Modelo E&S-MP é
perfeitamente questionavel. Com relacdo ao custo exegético unitario da poténcia obtido pelo
Modelo E&S-SP (2,02 kW/kW), o ciclo Rankine do ciclo combinado (hipotético) teria que ter
uma eficiéncia energética de 25,39%, 0 que € pouco provavel com estes parametros de vapor.

Isto mostra a coeréncia do custo exergético da poténcia obtido pelo Modelo E&S-SP.

No que diz respeito ao custo exergético unitario dos outros fluxos internos do sistema,
alguns resultados obtidos pelo Modelo E&S, independente de usar critério do subproduto (SP)
ou multiproduto (MP) para formular as equacgdes auxiliares, ndo sdo coerentes porque alguns

fluxos tém custo exergético unitario menor que a unidade, o que néo é consistente do ponto de
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vista da termoeconomia. Isto sO acontece porque ao usar a neguentropia juntamente com a
exergia os produtos de algumas unidades (ou subsistemas) da estrutura produtiva, como a
caldeira de recuperagéo (CR) e 0 ambiente (A), sdo muito maiores que 0S Seus insumos, o que
ndo é consistente do ponto de vista da segunda lei da termodinamica.

Quando o Modelo E&S usa o conceito do subproduto (SP) para formular as equacoes
auxiliares (E&S-SP), unidades produtivas como a turbina a gas continuam sendo penalizados
duas vezes por aumentar a entropia do fluido de trabalho, outras unidades como a caldeira de
recuperacdo continuam sendo premiadas duas vezes pela reducdo da entropia do fluido de
trabalno e o produto do ambiente continua sendo muito maior que 0 seu produto.
Consequentemente, muitos fluxos internos continuam tendo custo exergético unitario menor
gue a unidade. Porém, os custos unitarios dos produtos finais obtidos sdo coerentes com a
reconhecida vantagem exergética da cogeragdo. Isto se explica porque o conceito do
subproduto forga os fluxos de neguentropia a assumirem 0 mesmo custo unitario do produto
do ambiente que é baixissimo, devido também as incoeréncias na defini¢cdo do seu insumo e
do seu produto. Desta maneira, 0 Modelo E&S-SP consegue aliviar a dupla penalizagéo no
custo unitéario da poténcia e a dupla premiagdo do custo unitario do calor, fazendo com que o
Modelo E&S-SP alcance assim custos unitarios mais coerentes para os dois produtos finais. O
Modelo H&S obtém resultados coerentes com a termodindmica e com a termoeconomia

(eficiéncia, custo, etc.), independente do critério usado para formular as equacdes auxiliares.

5.2 TERMELETRICA DE CICLO COMBINADO

A estrutura fisica da planta de ciclo combinado é a combinacdo do ciclo Brayton de
cogeracdo com o ciclo Rankine de poténcia, ambos usados nos capitulos 2 e 3 para apresentar

as metodologias termoecondmicas ja existentes e a nova metodologia, respectivamente.

5.2.1 Descricao da Planta

A Figura 5.7 representa a estrutura fisica da unidade termelétrica de ciclo combinado,
através de seus oito subsistemas: compressor de ar (CA), cadmara de combustdo (CC), turbina

a gas (TG) e caldeira de recuperacdo (CR), bomba de alimentacédo (B), turbina a vapor (TV),
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condensador (C) e gerador elétrico (GE). O consumo exergético de combustivel (Qc) é de
209.697,64 kW. A turbina do ciclo Brayton produz 157.173,15 kW de poténcia mecénica, dos
quais 98.893,09 kW sdo usados para acionar o compressor (Pc) e, consequentemente, a
poténcia mecanica liquida produzida no ciclo Brayton (P.) é 58.280,05 kW. A turbina do
ciclo Rankine produz 27.903,64 kW de poténcia mecénica. As duas turbinas acionam o
mesmo gerador elétrico que gera 84.415,00 kW de poténcia elétrica, dos quais 205,00 kW séo
consumidos pela bomba de alimentacdo e 210,00 kW sdo usados pelos auxiliares do
condensador. A poténcia elétrica liquida da termelétrica de ciclo combinado é 84.000,00 kW.
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Figura 5.7: Estrutura Fisica da Unidade Termelétrica de Ciclo Combinado
O modelo termodindmico do ciclo Brayton considera combustdo completa com o gas
natural, cuja composi¢do se encontra na Tabela 3.1 do Capitulo 3. Por isso, 0s gases produtos

da combust&o e o ar sdo compostos pelos mesmos elementos, como mostra a Tabela 5.7.

Tabela 5.7: Composicédo do Ar e dos Gases na Termelétrica de Ciclo Combinado

ELEMENTOS PORCENTAGEM [%]
Descrigéo Simbolo Ar Gases
Oxigénio 0, 20,56 15,56
Dioxido de Carbono CO; 0,030 2,362
Vapor de Agua H,0 1,876 6,256
Nitrogénio N> 76,61 74,92

Argbnio Ar 0,924 0,902
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Na Tabela 5.8 esta a descricdo dos principais fluxos do modelo fisico da unidade
termelétrica de ciclo combinado, bem como o0s respectivos parametros (vazdo, pressdo e
temperatura). Para o balanco de massa e energia, 0 ar e 0s gases produtos da combustéo séo
considerados misturas de gases com calor especifico varidvel em funcdo da temperatura,

conforme mostra a fungé@o polinomial e os coeficientes da Tabela 3.3 do Capitulo 3.

Tabela 5.8: Descri¢éo dos Fluxos Fisicos da Termelétrica de Ciclo Combinado
FLUXOS FISICOS

NE DESCRICAG m [kg/s] p [bar] T[°C]
1 Ar 310,0 1,0132 25,000
2 Ar 310,0 9,1190 331,78
3 Gases 314,2 9,0280 870,00
4 Gases 314,2 1,0433 443,05
5 Gases 314,2 1,0132 180,64
6 Agua 29,08 0,0650 37,630
7 Agua 29,08 40,800 38,350
8 Vapor 29,08 40,000 417,00
9 Mistura (x = 0,886) 29,08 0,0650 37,630

O modelo econdmico considera que 0 custo monetario unitario do combustivel usado
(gas natural) é de 6,91 $/MWh, resultando num fluxo monetario do combustivel de 1.447,92

$/h. Os fluxos monetarios externos devido aos equipamentos do ciclo estdo na Tabela 5.9.

Tabela 5.9: Custo Horario dos Equipamentos da Termelétrica de Ciclo Combinado
EQUIPAMENTO

Z [$/h]
Descricdo Abreviatura

Camara de Combustéo CcC 1,42
Turbina a Gas TG 455,61
Compressor de Ar CA 560,23
Caldeira de Recuperacéo CR 186,13
Turbina a Vapor TV 190,10
Gerador Elétrico GE 15,59

Condensador C 8,22

Bomba B 0,28
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O ambiente econémico para a determinacdo dos fluxos monetarios devido a aquisicéo,
operacdo e manutencdo dos equipamentos do ciclo considera uma taxa de juros de 8% ao ano,

25 anos de vida econémica e operagdo continuamente durante 90% do ano.

5.2.2 Modelagem e Analise Termoecondmica

O modelo termoeconémico é um sistema de equacdes de custo que descreve todo o
processo de formacdo do custo na planta. Por ser uma planta com produto Unico (a poténcia
elétrica liquida), o custo do produto final da unidade termelétrica tem 0 mesmo custo unitario
independentemente da metodologia termoecondmica usada. Porém, todos os modelos
termoecondmicos calculam também os custos unitérios dos outros fluxos internos. Por isso, 0s
trés modelos sdo avaliados levando em conta os custos unitarios dos fluxos de poténcia

mecanica produzidos pela turbina a gas (ciclo Brayton) e pela turbina a vapor (ciclo Rankine).

5.2.2.1 Modelo E: sem neguentropia

A Figura 5.8 representa a estrutura produtiva da unidade termelétrica usando ciclo

combinado, definida usando apenas a exergia total dos fluxos internos do mesmo (Modelo E).
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Figura 5.8: Estrutura Produtiva da Termelétrica de Ciclo Combinado (Modelo E)
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A estrutura produtiva da Figura 5.8 mostra que algumas unidades produtivas (CA e CC)
injetam exergia ao fluido de trabalho do ciclo Brayton, enquanto outras retiram exergia do
mesmo (TG e CR). A exergia injetada se junta na juncdo (Jep) para ser distribuida através da
bifurcacdo (Bgy). Uma bifurcagdo de poténcia mecanica (Bpm) distribui o produto da turbina a
gas do ciclo Brayton para o compressor e para o gerador elétrico. A caldeira de recuperacéo €
a interface entre o ciclo Brayton e o ciclo Rankine, cujo produto se junta com o produto da
bomba e com a eletricidade auxiliar do condensador na juncdo de exergia do ciclo Rankine
(Jer). O condensador e a turbina a vapor formam uma Unica unidade (TV-C). Uma juncdo de
poténcia mecénica (Jpm) € também usada porque o gerador elétrico é acionado pelas duas
turbinas. Uma bifurcacdo de poténcia elétrica (Bp.) Separa 0 produto total do gerador elétrico
para ser usada na bomba, nos auxiliares do condensador e como produto final da planta. Os
fluxos internos que sdo insumos e produtos definidos em funcdo da exergia retirada e

adicionada aos fluidos de trabalho (Ei;) sdo calculados usando a Equagéo 5.1.

O modelo termoeconémico é obtido com equacgdes formuladas em cada unidade da
estrutura produtiva. Os fluxos que saem de uma mesma bifurcagdo tém o mesmo custo
unitario. A Tabela 5.10 mostra o valor de cada fluxo da estrutura produtiva, bem como os
custos unitarios exergéticos e monetarios obtidos pelo Modelo E. Estes resultados séo

analisados no item 5.2.2.4 em comparagdo com os obtidos pelas outras metodologias.

Tabela 5.10: Custo Unitario dos Fluxos da Termelétrica de Ciclo Combinado (Modelo E)

CUSTO UNITARIO

FLUXO  VALOR [kW]

Exergético [KW/kW] Monetério [$/MWHh]
E21 89.807,74 2,30 34,59
Es: 132.835,57 1,58 10,91
Esu 164.998,07 1,99 21,76
= 44.334,68 1,99 21,76
E7:6 122,25 4,19 59,52
Es:7 35.396,38 2,49 32,52
Pa 98.893,09 2,09 25,74
Pb 58.280,05 2,09 25,74
Pe 27.903,64 3,19 48,87
P 205,00 2,50 34,11
Pe 210,00 2,50 34,11
PL 84.000,00 2,50 34,11

P 84.415,00 2,50 34,11




115
5.2.2.2 Modelo E&S: neguentropia como fluxo ficticio

A Figura 5.9 mostra a estrutura produtiva da termelétrica de ciclo combinado usando a
neguentropia como um fluxo ficticio, juntamente com os fluxos de exergia (Modelo E&S).

Figura 5.9: Estrutura Produtiva da Termelétrica de Ciclo Combinado (Modelo E&S)

Com a inclusédo dos fluxos de neguentropia na estrutura produtiva, o condensador pode
ser analisado separadamente da turbina a vapor e, conseqlientemente, no ciclo Rankine s&o
necessarios mais uma bifurcacdo de exergia (Bg,) e outra de neguentropia (Bs;). Também, no
ciclo Brayton aparece a unidade chamada de ambiente (A), além de uma juncgéo (Jsp) € de uma
bifurcagdo de neguentropia (Bsp). As unidades produtivas incorporam pequenas jungdes para

indicar que tém dois tipos diferentes de insumo (exergia total e neguentropia).

A caldeira de recuperacdo € a interface que retira exergia do ciclo Brayton e produz
exergia para o ciclo Rankine. Consequlientemente, esta unidade produtiva tem a neguentropia
como insumo (lado do ciclo Rankine) e produto (lado do ciclo Brayton), porque aumenta a
entropia do fluido de trabalho do ciclo Rankine e reduz a entropia do fluido de trabalho do
ciclo Brayton. Por isso, igualmente a estrutura produtiva definida para o ciclo Brayton de

cogeracdo (Figura 2.8) e também para a cogeracdo com turbina a gas regenerativa (Figura
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5.3), a caldeira de recuperacdo incorpora uma pequena jun¢do para indicar que a mesma
produz neguentropia além de também produzir exergia total. Os fluxos de neguentropia (S;;)

da estrutura produtiva sdo calculados usando a Equagao 5.2.

A Tabela 5.11 mostra o valor de cada fluxo interno da estrutura produtiva definida para
a unidade termelétrica de ciclo combinado segundo o Modelo E&S, bem como 0s respectivos
custos unitarios obtidos usando tanto o critério do subproduto (SP) bem como o critério do

multiproduto (MP) para formular a equacédo auxiliar na caldeira de recuperagéo.

Tabela 5.11: Custo Unitario dos Fluxos da Termelétrica de Ciclo Combinado (Modelo E&S)

CUSTO UNITARIO

FLUXO VALOR [kW] Exergético [KW/KW] Monetario [$/MWHh]
E&S-SP E&S-MP E&S-SP E&S-MP
Eza 89.807,74 2,76 3,18 39,65 46,07
Es:2 132.835,57 1,97 2,19 15,18 18,66
= 164.998,07 2,29 2,59 25,05 29,72
Ess 44.334,68 2,29 2,59 25,05 29,72
Es:1 13.310,56 2,29 2,59 25,05 29,72
E7:6 122,25 4,24 4,23 60,37 60,14
Es:7 35.396,38 2,06 1,46 28,43 19,22
Es:o 32.992,96 2,07 1,47 28,54 19,36
Eo:6 2.525,67 2,07 1,47 28,54 19,36
S2:1 9.085,35 0,74 1,16 8,07 14,65
Saz:2 70.279,57 0,74 1,16 8,07 14,65
Saz3 7.824,93 0,74 1,16 8,07 14,65
Sas 45.882,23 0,74 1,46 8,07 19,22
Ss:1 41.307,61 0,74 0,83 8,07 9,58
S7:6 70,06 0,10 0,07 1,47 1,08
Se:7 54.440,00 0,10 0,07 1,47 1,08
So:8 5.089,32 0,10 0,07 1,47 1,08
So:6 59.599,38 0,10 0,07 1,47 1,08
Pa 98.893,09 2,44 2,78 29,60 34,83
Pb 58.280,05 2,44 2,78 29,60 34,83
Pc 27.903,64 2,46 1,75 40,82 29,90
Pyq 205,00 2,50 2,50 34,11 34,11
Pe 210,00 2,50 2,50 34,11 34,11
PL 84.000,00 2,50 2,50 34,11 34,11

P 84.415,00 2,50 2,50 34,11 34,11
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O sistema de equacdes de custo é obtido formulando equacdes de custo nas unidades da
estrutura produtiva. Nas bifurcacGes, se atribui 0 mesmo custo unitario aos fluxos que saem
dos mesmos. O critério do subproduto (E&S-SP) considera que o fluxo de neguentropia
produzido pela caldeira de recuperagdo tem o0 mesmo custo unitario do fluxo de neguentropia
produzido pela unidade chamada de ambiente. Por outro lado, o critério do multiproduto
(E&S-MP) considera que o fluxo de neguentropia e o fluxo de exergia total produzidos pela

caldeira de recuperagdo tem 0 mesmo custo unitario, porque sdo ambos produtos da mesma.

5.2.2.3 Modelo H&S: neguentropia como parcela da exergia fisica

A Figura 5.10 representa a estrutura produtiva da unidade termelétrica usando ciclo
combinado definida usando fluxos de neguentropia como uma parcela da exergia, juntamente

com os fluxos de entalpia e de exergia quimica, conforme definido pelo Modelo H&S.

P,

Figura 5.10: Estrutura Produtiva da Termelétrica de Ciclo Combinado (Modelo H&S)

Os fluxos de entalpia (Hi;j) e de exergia quimica (X;;) presentes na estrutura produtiva
da Figura 5.10 sdo calculados usando as Equagdes 5.3 e 5.4. Os unicos fluxos da estrutura
produtiva que ndo sdo parcelas da exergia, e sim exergia total, sdo os de poténcia mecénica e

elétrica. A Tabela 5.12 mostra o valor dos fluxos internos da estrutura produtiva do ciclo,
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segundo o Modelo H&S, bem como os respectivos custos unitarios obtidos usando apenas o
critério do multiproduto (MP) para formular a equacdo auxiliar na caldeira de recuperacéao e

também na unidade chamada de ambiente que também tem dois produtos diferentes.

Tabela 5.12: Custo Unitario dos Fluxos da Termelétrica de Ciclo Combinado (Modelo H&S)

CUSTO UNITARIO

FLUXO VALOR [kW] Exergético [KW/KW] Monetario [$/MWHh]
H&S-MP H&S-MP

Ha:1 98.893,09 2,46 37,01
Ha:» 199.884,45 1,94 17,90
Ha:s 157.173,15 2,11 24,22
Ha:s 90.216,91 2,11 24,22
Hs:1 51.387,49 2,11 24,22
Hz:6 192,31 3,58 49,43
Hag.7 89.836,39 2,42 30,24
Ha:o 27.903,64 2,42 30,28
Ho:6 62.125,05 2,42 30,28
X3:2 3.230,69 1,94 17,90
Xs:1 3.230,69 2,58 29,25
Sa:1 9.085,35 2,49 29,77
Sa:2 70.279,57 2,49 29,77
Sa:3 7.824,93 2,49 29,77
Sa:s 45.882,23 2,42 30,24
Ss:1 41.307,61 2,58 29,25
S76 70,06 2,53 31,82
Sg:7 54.440,00 2,53 31,82
So:g 5.089,32 2,53 31,82
So:6 59.599,38 2,53 31,82
Pa 98.893,09 2,24 28,61
Pb 58.280,05 2,24 28,61
Pc 27.903,64 2,88 42,90
Pyq 205,00 2,50 34,11
Pe 210,00 2,50 34,11
PL 84.000,00 2,50 34,11
P 84.415,00 2,50 34,11

O critério do subproduto (SP) para formulacdo das equacGes auxiliares ndo é aplicavel

no Modelo H&S, porgue a exergia quimica ndo € o produto principal de nenhum subsistema.
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5.2.2.4 Analise Comparativa: custo e equagdes auxiliares

O custo unitério do produto final da unidade termelétrica de ciclo combinado (poténcia
elétrica liquida) é sempre o mesmo, independente do modelo termoeconémico usado. Porém,
0s custos unitarios dos fluxos de poténcia mecanica produzidos pelas turbinas dos dois ciclos
(Brayton e Rankine) dependem do modelo termoeconémico usado. O grafico da Figura 5.11
compara 0s custos monetarios unitarios obtidos para os produtos das duas turbinas (a gas e a

vapor), usando os trés modelos e suas respectivas variantes, quando forem aplicaveis.
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Figura 5.11: Custo Monetario Unitario dos dois Fluxos de Poténcia Mecénica Produzidos

O Modelo E&S obtém os maiores custos monetarios unitarios para a poténcia mecanica
produzida pela turbina a gés e, conseqlientemente, 0s menores custos monetarios unitarios
para a poténcia mecanica produzida pela turbina a vapor. O custo unitario da poténcia
mecanica produzida pela turbina do ciclo Rankine depende unicamente do custo unitario da
exergia (ou entalpia) produzida pela caldeira de recuperacdo, j& que o custo do produto da
bomba é sempre 0 mesmo porque o mesmo depende do custo da eletricidade que é o mesmo
independente do modelo termoecondmico usado. Por isso, 0s resultados dependem somente
da estrutura produtiva do ciclo Brayton. Os custos exergéticos unitarios dos dois fluxos de
poténcia mecanica mostrados no grafico da Figura 5.12 confirmam a sobrecarga no custo do
produto da turbina a gas em detrimento do custo do produto da turbina a vapor devido ao

efeito da inclusdo da neguentropia juntamente com a exergia na estrutura produtiva (Modelo
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E&S), porque este conceito de neguentropia penaliza a turbina a gas duas vezes pelo aumento

da entropia do fluido de trabalho do ciclo Brayton enquanto premia a caldeira de recuperagéo

duas vezes pela reducdo da entropia do fluido de trabalho do ciclo Brayton.
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Figura 5.12: Custo Exergético Unitario dos dois Fluxos de Poténcia Mecénica Produzidos

Num sistema de cogeracdo com turbina a gas, a coeréncia termodindmica do custo
exergético unitério da poténcia produzida é avaliada tendo como referéncia o custo exergético
da poténcia mecénica produzida num ciclo combinado hipotético onde o ciclo Brayton é
composto pelos mesmos equipamentos do sistema de cogeracdo e o vapor produzido na
cogeracdo é usado para produzir poténcia adicional num ciclo Rankine hipotético. Se assim e,
no ciclo combinado o custo exergético unitario da poténcia produzida pela turbina a gas tem
gue ser menor que o custo da poténcia mecanica total produzida pelo ciclo combinado (2,45
KW/kW). O custo da poténcia mecénica total do ciclo combinado € calculado pela média
ponderada dos custos exergéticos unitarios das poténcias produzidas pelas duas turbinas que
fazem parte do mesmo ciclo combinado. Sendo assim, o custo exergético unitario da poténcia
mecanica produzida pela turbina a gas, obtido usando o Modelo E&S-MP (2,78 kKW/kW), é
incoerente do ponto de vista da termodindmica. O valor obtido pelo Modelo E&S-SP (2,44

kW/KW) fica dentro da faixa de coeréncia mas perto do limite permissivel.

O maior custo exergético unitario para a poténcia mecanica produzida pela turbina a
vapor é obtido usando o Modelo E (3,19 kW/kW). Este mesmo custo exergético unitario para

a poténcia mecanica produzida na turbina a vapor sé seria obtido se, ao invés da caldeira de
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recuperacdo, o vapor fosse produzido num gerador de vapor convencional com eficiéncia
energética de 105,80%. Isto mostra que, com relagcdo ao custo exergético unitario da poténcia
mecéanica produzida pela turbina a vapor, todos os valores obtidos pelos modelos e variantes
(Figura 5.12) sdo coerentes do ponto de vista da termodinamica.

Os custos unitarios obtidos para os dois fluxos de poténcia mecéanica produzidos pelas
duas turbinas usando o modelo que usa a neguentropia como uma parcela da exergia fisica
(Modelo H&S), estdo dentro da faixa de coeréncia termodinamica e sdo muito préximos dos
obtidos pelo modelo que usa exergia total (Modelo E), o que ja era esperado porque ambos
modelos usam apenas o conceito de exergia. Os resultados s6 ndo séo coincidentes devido ao
tratamento dado a interface entre o ciclo Rankine e o ciclo Brayton (caldeira de recuperacao)
e também devido a forma de alocar o custo dos residuos (gases de exaustdo). No Modelo E, os
custos envolvidos na operacdo da caldeira de recuperacdo sdo alocados unicamente para a
poténcia produzida no ciclo Rankine. No Modelo H&S, a caldeira de recuperagdo tem dupla
funcdo e, por isso, os custos envolvidos na sua operacdo sdo alocados para a poténcia da
turbina a gas e também para a poténcia da turbina a vapor, proporcionalmente a neguentropia
e a entalpia produzida pela mesma, respectivamente. No Modelo E, os custos dos residuos sdo
alocados para a poténcia da turbina a gas e para a poténcia da turbina a vapor de forma
proporcional aos insumos exergéticos da turbina a gas e da caldeira de recuperacéo,
respectivamente. No Modelo H&S, os custos dos residuos sdo alocados na cdmara de
combustdo (parcela quimica) e também para os equipamentos do ciclo Brayton que aumentam
a entropia do fluido de trabalho (parcela fisica). Desta forma, o custo dos residuos € alocado
para a poténcia da turbina a gas e também para a poténcia da turbina a vapor em funcdo dos
insumos (entalpia e neguentropia) da turbina a gas e também do insumo (entalpia) da caldeira
de recuperacdo. A grande vantagem do Modelo H&S ¢é detalhar o processo de formacdo de
custos na planta, mostrando a funcdo da interface entre os dois ciclos e alocando de forma

separada as duas diferentes parcelas dos residuos nos equipamentos que 0s originaram.

O Modelo E&S s6 consegue obter custos exergéticos unitarios coerentes para as
poténcias mecanicas produzidas pelas duas turbinas quando usa o critério do subproduto (SP)
para formular a equacdo auxiliar na caldeira de recuperacdo (Modelo E&S-SP). Porém, este
critério ndo evita que alguns subsistemas tenham produtos maiores que 0s insumos e que, por
isso, alguns custos exergéticos unitarios de fluxos internos sejam menores que a unidade. Isto
mostra que o conceito de subproduto consegue camuflar, mas néo evita as inconsisténcias que

sdo consequéncias de usar a neguentropia como um fluxo ficticio (juntamente com a exergia).



Capitulo 6

CONCLUSOES

Todas as metodologias termoecondmicas usam a exergia para quantificar os fluxos
internos na defini¢do da estrutura produtiva dos sistemas térmicos. Realmente a exergia é uma
magnitude termodinamica adequada para ser combinada com o conceito de custo na analise
termoecondmica porque incorpora informacdes da segunda lei da termodinamica. A exergia

permite identificar e quantificar as irreversibilidades nos sistemas térmicos.

Algumas das metodologias termoecondmicas usam a exergia fisica desagregada nas
suas parcelas mecénica e térmica. N&o resta a menor ddvida de que esta desagregacao permite
detalhar o processo de formacao de custo na planta e, consequentemente, refinar os resultados
das anélise termoecondmica. Porém, esta desagregacao ndo é aconselhavel pela dificuldade de
sua aplicacdo em ciclos a vapor e de refrigeracdo. Além disso, este tipo de desagregacdo ndo

resolve o problema de alocacao do custo dos residuos e dos equipamentos dissipativos.

Quando se usa apenas a exergia total ou desagregada nas parcelas (quimica, térmica e
mecénica) na modelagem termoecondmica, 0s custos de formagdo dos residuos (dos gases de
exaustdo, por exemplo) ndo podem ser redistribuidos de forma explicita para os produtos da
planta. Por exemplo, num sistema de cogeracdo com turbina a gas, o custo devido ao
conteddo exergético presente nos gases de exaustdo é imputado de forma implicita na turbina
gas e na caldeira de recuperacdo proporcionalmente aos insumos exergéticos destas duas
unidades produtivas e, consequentemente, o custo deste residuo é alocado para a poténcia e
para o calor dtil, respectivamente. Como esta alocacdo nao é feita de forma explicita a

possibilidade de inclusdo do custo ambiental neste tipo de modelagem fica comprometida.
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A modelagem termoecondmica usando apenas a exergia total ou desagregada nas
parcelas (quimica, térmica e mecanica) na definicdo da estrutura produtiva ndo permite que 0s
equipamentos dissipativos (condensador, por exemplo) sejam isolados para que 0S custos
envolvidos na sua operacdo sejam adequadamente alocados para 0s equipamentos produtivos
e produtos finais do sistema. Por exemplo, num ciclo a vapor, o condensador precisa se juntar
a turbina formando uma Gnica unidade produtiva, uma vez que o produto do condensador ndo
pode ser definido em termos de exergia. Esta limitacdo impede que este equipamento
dissipativo seja isolado para a aplicacdo da otimizacdo e/ou diagnostico termoeconémico.

Para alocar os custos envolvidos na operacdo do condensador para 0s equipamentos
produtivos do ciclo a vapor, todas as metodologias termoeconémicas usam o conceito de
neguentropia. A neguentropia permite alocar o custo deste equipamento dissipativo para 0s
produtivos em funcdo do aumento da entropia do fluido de trabalho. Assim, o condensador do
ciclo a vapor pode ter um produto, que é a neguentropia. O conceito de neguentropia é usado

para definir o produto do condensador, cuja funcéo é reduzir a entropia do fluido de trabalho.

Na definicdo de estrutura produtiva de um ciclo a vapor, o produto do condensador é a
neguentropia e 0 insumo € a exergia dissipada neste equipamento dissipativo. A introducdo da
neguentropia como um fluxo ficticio (juntamente com a exergia) em termoeconomia permitiu
isolar o condensador na definicdo de estrutura produtiva de um ciclo Rankine. Este fato
representa um grande avanco da disciplina. Para que tenha a mesma unidade da exergia, a

neguentropia é calculada multiplicando a variagao da entropia pela temperatura de referéncia.

Porém, ao usar a neguentropia como um fluxo ficticio, juntamente com a exergia, 0
produto do condensador (neguentropia) é muito maior que o seu produto (exergia), o que é
uma inconsisténcia do ponto de vista da termodindmica. Se a termoeconomia é uma disciplina
que combina a termodinamica (segunda lei) com a economia na modelagem de sistemas, o
processo de formacédo de custo deve ser definido de forma consistente com a segunda lei da
termodinamica, ou seja, o produto de qualquer sistema real tem que ser menor que 0 Seu
insumo e o produto de sistemas reversiveis é igual o seu insumo. Por isso, a0 usar a
neguentropia como um fluxo ficticio (juntamente com a exergia), 0 custo exergético unitario
do produto do condensador é menor gque a unidade, o que € uma inconsisténcia do ponto de
vista da termoeconomia. O custo exergético unitario € sempre igual ou maior que a unidade.
Os unicos fluxos que podem ter custo exergético unitario igual a unidade séo os produzidos
por processos reversiveis ou que ndo passaram por nenhum processo produtivo na planta.

Mas, custo exergético unitario menor que a unidade é uma inconsisténcia termoeconémica.
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Né&o restam duvidas de que a distribui¢do do custo do condensador de um ciclo Rankine

para 0s equipamentos produtivos usando o conceito de neguentropia é elegante e bem

fundamentada na termodinamica porque o condensador reduz a entropia do fluido de trabalho,

entropia esta que foi aumentada pelos equipamentos produtivos. Nada mais justo, que 0 seu

custo seja alocado para 0s equipamentos que aumentaram a entropia do fluido de trabalho de

forma proporcional a contribuicdo de cada um deles no aumento da entropia total no fluido de

trabalho. O conceito de neguentropia premia 0s equipamentos que reduzem a entropia do
fluido de trabalho e penaliza os que aumentam a entropia do fluido de trabalho.

O problema é que ao usar a neguentropia juntamente com a exergia, 0S equipamentos
gue aumentam a entropia do fluido de trabalho sdo penalizados duas vezes e 0s que reduzem a
entropia do fluido de trabalho sdo premiados duas vezes, porque a exergia ja contém o termo
que define a neguentropia. Isto justifica a incoeréncia que é ter o produto maior que 0 insumo
no condensador. Alids, 0 motivo de usar a exergia na modelagem termoecondmica (em vez de
entalpia, somente) é penalizar os equipamentos que aumentam a entropia do fluido de
trabalho, porque o aumento da entropia é que faz com que um fluxo de entalpia perca a sua
capacidade de ser convertido em trabalho — pura interpretacdo do conceito de disponibilidade.

Por outro lado, usando a neguentropia juntamente com a exergia, impossibilita de vez a
modelagem de um ciclo a vapor reversivel pela auséncia de exergia dissipada no condensador.
Se um ciclo reversivel é o limite termodindmico & medida que um ciclo real se aproxima mais
e mais da perfeicdo (reversibilidade), ele deveria ser representavel termoeconomicamente para
demonstrar a auséncia de formacéo do custo exergético, e todos 0s seus subsistemas deveriam
ter produto igual ao insumo. Além de ndo ter exergia dissipada no condensador, ao usar a
neguentropia como um fluxo ficticio (juntamente com a exergia) na modelagem de um ciclo a

vapor reversivel, o gerador de vapor tem produto menor que 0s insumos.

Por penalizar duas vezes 0s equipamentos que aumentam a entropia do fluido de
trabalho, as metodologias termoecondmicas que usam a neguentropia juntamente com a
exergia tendem a sobrecarregar muito o custo da poténcia num ciclo de cogeragdo em
detrimento do custo do calor Gtil. Em muitos casos, a sobrecarga no custo da poténcia é tal
gue chega a contradizer a comprovada e estabelecida vantagem termodindmica da cogeragédo
relativamente a producdo separada de poténcia e calor. Para evitar esta sobrecarga algumas
metodologias usam o critério de subproduto, baseada em consideracbes especiais, para
atribuir custos “ndo-competitivos” aos fluxos de neguentropia. Porém, estes custos “nao-

competitivos” sdo consequéncias das inconsisténcias na defini¢cdo do insumo e do produto de
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alguns equipamentos (o condensador, por exemplo). Atraveés do conceito de subproduto,
fluxos produzidos por um certo equipamento sdo for¢ados a assumir o custo de um outro

fluxo produzido por um equipamento completamente diferente.

O critério do subproduto contradiz a ideéia de isolamento termoecondmico e de
autonomia dos subsistemas no processo de formacdo de custos que defende que o custo de
cada fluxo deve depender unicamente dos insumos e do processo usado na sua producéo.
Além disso, o critério do subproduto usado para formular as equagdes auxiliares consegue
camuflar os resultados do ponto de vista da alocacdo de custo, mas ndo consegue camuflar as
outras inconsisténcias termodinamicas que sdo consequéncias de definir produto maior que
insumo em alguns subsistemas. Alias, este critério de formulacdo das equacdes auxiliares ndo
é aplicavel em qualquer subsistema, o que deixa estas metodologias sem o seu escudo de

protecdo, impossibilitando a aplicacdo das mesmas até para alocacéo de custos na cogeracao.

A neguentropia é também usada para alocar os custo dos residuos de forma explicita. A
redistribuicdo do custo dos residuos usando o conceito de neguentropia € também elegante e
bem fundamentada na termodinamica ja que o aparecimento dos residuos pode ser justificado
pelo aumento da entropia do fluido de trabalho. Neste caso, se considera que 0s residuos sao
dissipados no ambiente. Como 0 ambiente ndo é um equipamento real, ele ndo possui custo
devido a sua aquisicdo, mas € atraves deste equipamento dissipativo imaginario que os custos
ambientais podem ser redistribuidos para os equipamentos produtivos. Porém, ao usar a
neguentropia juntamente com a exergia, 0s mesmos problemas e inconsisténcias acontecem:
produto de subsistemas maior que 0s insumos, custo exergético unitario menor que a unidade
e a necessidade de usar o critério do subproduto para formular as equacdes auxiliares evitando

assim a incoerente sobrecarga no custo exergético unitario da poténcia na cogeracao.

Esta tese mostrou que todas as vantagens que a utilizacdo da neguentropia oferece na
alocacdo do custo dos residuos e dos equipamentos dissipativos podem ser aproveitadas
evitando estas inconsisténcias, arbitrariedades e inaplicabilidades acima citadas. Para isso, a
neguentropia deve ser usada como uma das parcelas da exergia fisica. Desta forma, se evita
que os subsistemas tenham produto maior que o insumo e, conseqlientemente, 0S custos

exergéticos unitarios dos produtos internos sempre serdo maior ou igual a unidade.

A contribuicdo desta tese € apresentar uma nova metodologia termoecondmica que
define a estrutura produtiva de sistemas térmicos aplicando ao mesmo tempo a neguentropia e

a exergia desagregada nas suas parcelas, as duas estratégias que permitem detalhar o processo
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de formacéo de custos em termoeconomia. A desagregacao da exergia fisica nas suas parcelas
entélpica e neguentrépica ndo oferece nenhuma dificuldade de aplicacdo porque para calcular

a exergia fisica total é preciso antes determinar a entalpia e a entropia.

Ao usar a neguentropia como uma parcela da exergia fisica, o insumo do condensador ¢é
a entalpia dissipada (ao invés de exergia). Sendo assim, o produto de qualquer condensador
real (neguentropia) é sempre menor que o seu insumo (entalpia) e, coerentemente, o produto
do condensador de um ciclo Rankine reversivel sera sempre igual ao seu insumo. Alias, esta
nova metodologia descreve o processo produtivo de qualquer ciclo térmico tendo em conta a
trajetdria que o fluido de trabalho descreve no plano h,s — pura termodinamica. Por isso, esta

metodologia é aplicavel a qualquer ciclo cujos processos podem ser descritos no plano h,s.

Quando a neguentropia é considerada uma parcela da exergia fisica, nos subsistemas
que produzem exergia e neguentropia, ambos aos fluxos séo considerados produtos e tém o
mesmo custo unitario, ou seja, esta nova metodologia ndo usa o conceito de subproduto para
formular as equagdes auxiliares. Desta forma, o custo de todos os fluxos internos da estrutura

produtiva dependem unicamente dos insumos e do rendimento do subsistema que os produz.

Apesar de usar a neguentropia como uma parcela da exergia, o custo do condensador
continua sendo alocado para os outros equipamentos em funcdo do aumento da entropia que
0s mesmos provocam no fluido de trabalho, ou seja, esta nova metodologia também penaliza
0S equipamentos que aumentam a entropia do fluido de trabalho e premia os subsistemas que

reduzem a entropia do fluido de trabalho, mas uma unica vez.

No caso dos residuos existe um tratamento diferenciado para as suas duas parcelas, ja
gue os residuos (0s gases de exaustdo) tém um contetdo entalpico (devido a sua temperatura e
pressao diferentes do ambiente de referéncia) e também um conteddo quimico (devido a sua
composicao quimica que é diferente do ambiente de referéncia — o ar atmosférico). Como os
residuos devem ser alocados nos equipamentos que os originaram, a parcela quimica é
alocada na camara de combustdo onde o fluido de trabalho muda de composicéo, e a parcela
entalpica é que é alocada nos equipamentos que aumentam a entropia do fluido de trabalho.

Com relacdo a aplicacdo da neguentropia na modelagem termoeconémica de sistemas
térmicos, esta nova metodologia representa a forma coerente, do ponto de vista da segunda lei
da termodinamica, para aproveitar as vantagens que a neguentropia oferece. Com relagdo a
exergia total, a exergia desagregada nas suas parcelas (quimica, entéalpica e neguentropica),

usada por esta nova metodologia, representa um ajuste fino nos resultados quando aplicada na
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alocacdo de custos em sistemas de cogeracdo. Porém, no que diz respeito ao diagnostico e
otimizacdo termoecondmica, esta metodologia ultrapassa a limitacdo da exergia total para
desagregar os equipamentos dissipativos, como é o caso do condensador do ciclo Rankine.
Além disso, esta desagregacdo da exergia permite que esta nova metodologia consiga alocar
de forma explicita o custo dos residuos possibilitando assim a inclusdo de custos ambientais,
0 que ndo é tao facil usando apenas a exergia total. Com relacdo a desagregacdo da exergia
fisica nas suas parcelas mecénica e térmica, este novo conceito de desagregacdo da exergia
permite também aproveitar as vantagens que a neguentropia oferece, além de ser facilmente

aplicavel em todos os fluidos de trabalho, como em sistemas de refrigeracéo e a vapor.

Embora qualquer nova teoria ou metodologia deve ser apresentada usando exemplos
simples, a sua forca estd na sua capacidade de resolver problemas praticos. Por isso, s6 com a
aplicacdo desta nova metodologia a sistemas mais complexos € que se pode ter a certeza de
haver limitagdes ou ndo, embora pela sua caracteristica ndo restam duvidas quanto a sua facil
aplicacdo em qualquer ciclo cujos processos sejam representaveis no diagrama h,s. De forma
mais especifica, recomenda-se a sua aplicacdo no diagndstico e otimizacdo termoecondmica, e

também numa analise termoecondémica incluindo os custos ambientais.

Por se tratar de uma metodologia baseada na desagregacéo da exergia fisica nas suas
duas parcelas (entélpica e neguentrdpica), seria interessante analisar uma desagregacdo da
exergia fisica em trés parcelas, ja que a parcela neguentropia pode ser desagregada em outras
duas parcelas: uma que depende da temperatura e outra que depende da pressdo. Embora esta
aplicacdo ndo seja facilmente aplicavel num ciclo a vapor ou de refrigeracdo, este estudo
poderia ser feito usando o ciclo Brayton de cogeracdo usado nesta tese para depois comparar e

analisar as vantagens da desagregacédo da exergia nos resultados na alocac¢ao de custos.
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Anexo

UNIDADES TERMICAS DE DESSALINIZACAO

Um processo de dessalinizagdo tem por objetivo eliminar ou diminuir a salinidade da
agua bruta (dgua do mar, por exemplo), deixando-a prOpria para 0 consumo. A agua
dessalinizada é também chamada de agua doce ou agua potavel. Neste processo ndo se obtém
o0 sal como subproduto. O sal extraido sai no fluxo de salmoura (rejeito). A salmoura € uma
agua mais salgada (ou mais concentrada) que a agua bruta, considerada um residuo ou

rejeicdo do processo A Figura A.1 mostra os principais fluxos do processo de dessalinizagao.

Consumo de

Energia

i — 5 AguaDoce
Agua g
S

Bruta ., Salmoura

Figura A.1: Fluxos Basicos do Processo de Dessalinizagéo

A dessalinizacdo € caracterizada pelo alto consumo de energia, que dependendo do
processo pode ser totalmente na forma de eletricidade ou predominantemente na forma de
calor, ja que ha sempre um consumo elétrico para o bombeamento e para os equipamentos

auxiliares. Existem vérias tecnologias de dessalinizacdo, mas poucas sdo economicamente
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viaveis a ponto de serem usadas a nivel industrial. Quanto a forma de energia consumida, as

unidades de dessalinizacdo podem ser classificadas de:
e Unidades Elétricas de Dessalinizacdo
e Unidades Térmicas de Dessalinizacdo

As unidades de dessalinizagdo usadas em plantas duais sdo as térmicas que aproveitam
o calor produzido na unidade de cogeracdo. Nestas unidades térmicas, a dessalinizacdo é

conseguida por destilacdo, usando principalmente as seguintes tecnologias:
e Evaporacdo Multietapa por efeito Flash (MSF)
e Destilacdo a Multiplos Efeitos (MED)

A tecnologia MED vem sofrendo nos dltimos anos algumas melhorias visando a sua

melhora de eficiéncia, acoplando a ela alguns equipamentos:
e Termocompressor (MED-TVC)
e Bomba de calor por absor¢cdo (MED-AHP)

A destilacdo é um processo de extracdo da &gua pura a partir de uma solucdo.
Adicionando calor a solucdo (agua salgada) é possivel fazer com que a 4gua pura se evapore
deixando o sal. Depois de condensar o vapor de agua obtido na evaporacdo pode-se obter
agua doce para o consumo humano. Embora a destilacdo exista na natureza no proprio ciclo
hidrolégico da &gua, a sua realizagcdo de forma artificial veio evoluindo aos poucos. As
unidades térmicas de dessalinizacdo mais usadas nas plantas duais para viabilizar este

processo serdo aqui apresentadas e descritas de forma resumida e simplificada.

A.1 MSF: EVAPORACAO MULTIETAPA POR EFEITO FLASH

A Figura A.2 mostra de forma simplificada o esquema funcional de uma unidade MSF
(Multi-Stage Flash). A unidade MSF geralmente tem varias etapas, mas para se entender o
béasico do funcionamento de uma unidade, trés etapas sao suficientes. A evaporacédo por efeito
flash acontece quando a &gua bruta que vem pré-aquecida a uma determinada pressdo

encontra uma célula ou etapa onde reina uma pressdo menor que aquela que ela se encontrava.
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Devido a esta diferenca de pressdo, uma parte da agua se evapora instantaneamente (flash).
Esta tecnologia de evaporacdo dispensa uma superficie de transferéncia de calor permitindo
que este equipamento funcione a temperaturas maiores que 75 °C, sem risco de problemas de
corrosao e incrustacdo. Numa unidade MSF a evaporagdo acontece sob vacuo, com a dgua do

mar previamente aquecida, em varias etapas sucessivas ao longo das células.

Vacuo

1% Etapa 2° Etapa 3% Etapa

Vapor

—

\{
.
Condensado ¢—

Salmoura <*——

AguaDoce «——

Condensador Agua Bruta

Figura A.2: Processo de Destilagcdo Multietapa por efeito Flash (MSF)

A energia térmica entregue a unidade é em forma de vapor de média ou baixa pressao.
Este vapor se condensa no condensador, cedendo o calor para aquecer a agua bruta até
aproximadamente a sua temperatura de saturagdo, motivo pela qual, muitos autores
denominam o condensador de aquecedor (heater). Como a pressao na primeira etapa € menor
que aquela da agua bruta no condensador, parte da agua pura contida na solucéo de &gua bruta
se evapora. A outra parte que ndo evaporou passa para a segunda etapa onde a pressdo é ainda
menor, fazendo com que outra parte da agua pura se evapore, € assim sucessivamente.

A condensacdo em cada etapa acontece por transferéncia de calor, quando o vapor de
agua, gerado por efeito “flash”, sobe e entra em contato com a parte exterior dos tubos que
ficam na parte superior da propria etapa. O condensado (dgua doce) de cada etapa cai e é
recolhida por uma calha que é comum a todas as etapas. No interior dos tubos escoa a agua
bruta que vai pré-aquecendo com o calor latente de condensagdo. O vacuo em cada etapa é

garantido pelos ejetores, por onde os ndo condensaveis também sdo extraidos. A evaporacao
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numa unidade MSF acontece sob um pequeno VAcuo na primeira etapa e este vacuo vai
aumentando nas etapas seguintes com uma diferenca de pressdo suficiente para garantir

evaporacdes sucessivas. A evaporacao na ultima etapa acontece sob um grande vacuo.

A.2 MED: DESTILACAO A MULTIPLOS EFEITOS

A Figura A.3 mostra de forma resumida em trés efeitos o principio de funcionamento de
uma unidade MED. A destilacdo a maltiplos efeitos (Multiple Effect Distillation) é também
um processo baseado no principio da evaporacdo sob vacuo. Numa unidade MED a
evaporacao acontece sob vacuo usando o calor de condensacdo do vapor de agua. A diferenca
é que como este processo acontece ao longo de varios efeitos, entdo o vapor gerado num
efeito ou célula se condensa no proximo, evaporando uma outra parte que se condensa no
efeito seguinte e assim sucessivamente. Como a evaporagcdo acontece por transferéncia de
calor através de uma superficie, a temperatura maxima de evaporagdo que acontece no
primeiro efeito ndo deve ultrapassar os 75 °C para evitar incrustacoes e corrosdo. A unidade
MED tem alguns aspectos parecidos com o MSF, ou seja, recebe também energia térmica em
forma de vapor que depois volta condensado, tém também um sistema de véacuo garantido
pelos ejetores por onde também saem 0s ndo condensaveis, e a pressao varia desde um

pequeno vacuo no primeiro efeito até um grande vacuo no condensador auxiliar.

Vacuo

1° Efeito 2° Efeito 3° Efeito

ondensador

Vapor

Condensado

—» Salmoura

Agua Doce +——

Agua Bruta

Figura A.3: Processo de Destilagdo a Multiplos Efeitos (MED)
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A &gua bruta é pré-aquecida no condensador, devido ao calor latente de condensacao do
vapor gerado no ultimo efeito, e em seguida é pulverizada em cada efeito. A pulverizacdo da
agua bruta sobre os tubos de cada efeito permite molhar bem a superficie externa destes tubos
e facilitar assim a evaporagdo de parte desta dgua bruta, devido ao calor de condensagdo que
acontece no interior dos tubos. O vapor que vem da unidade de cogeracdo se condensa logo
no primeiro efeito e volta como condensado do processo, deixando o calor latente de
condensacdo para impulsionar o processo. O vapor gerado no primeiro efeito, devido a
evaporacao de uma parcela da agua do mar, se condensa no segundo efeito, cedendo calor

para evaporar outra parte da agua bruta no segundo efeito e assim sucessivamente.

O vapor gerado no ultimo efeito é condensado no condensador, pré-aquecendo a agua
bruta que alimenta a unidade MED. A parcela da agua bruta ndo evaporada em cada efeito é
recolhida em forma de salmoura e devolvida a natureza. A partir do segundo efeito o
condensado é recolhido como produto (agua doce). A energia solicitada para essa unidade é
basicamente na forma de calor, sendo a energia elétrica somente para as bombas e outros
equipamentos auxiliares. A unidade MED é a tecnologia de destilagdo que mais conheceu

melhorias visando sempre a sua melhor eficiéncia, os quais sdo aqui apresentados em seguida.

A.2.1 MED-TVC: MED com Termocompresséao do Vapor

A tecnologia de compressao térmica do vapor (Thermal Vapor Compression) apareceu
com o objetivo de aproveitar melhor o vapor gerado no ultimo efeito fazendo recircular parte
dele. Para fazer esta recirculacdo € usado o mesmo principio dos ejetores de vacuo, usando

um equipamento ou dispositivo conhecido por ejeto-compressor ou termocompressor.

Como pode ser observada na Figura A.4, a diferenca entre 0o MED e o MED-TVC ¢
unicamente o termocompressor. Enquanto no MED todo o vapor gerado no ultimo efeito se
condensa no condensador, no MED-TVC parte deste vapor se junta ao vapor que vem da
cogeracdo para aumentar a energia térmica entregue ao primeiro efeito, ou fazendo com que

seja necessario menos vapor da cogeracao para a mesma producédo de agua doce.

O vapor do processo, que vem da unidade de cogeracdo, entra no termocompressor da
unidade de dessalinizagdo e ao passar pela menor se¢cdo a sua velocidade aumenta e
conseqiientemente a sua pressdo diminui, ficando com a presséo abaixo da presséo do vapor

gerado no ultimo efeito, aspirando assim parte do vapor gerado no ultimo efeito (Figura A.4).
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Esta mistura é seguidamente comprimida aumentando a sua temperatura em funcdo do

aumento da secdo do termocompressor na direcdo do escoamento.

Vacuo
Termocompressor
o e
1° Efeito 2° Efeito 3° Efeito
™ Condensador
N N N N N N N \
vt vty v vty vitvTy
A
Condensado ¢——— ]
—Salmoura
» Agua Doce ¢———
Agua Bruta

Figura A.4: MED com Termocompressao do Vapor (MED-TVC)

Na saida do termocompressor se tem um vapor com temperatura e pressdo menores que

o0 vapor recebido da unidade de cogeracdo e maiores que o vapor gerado no ultimo efeito.

A.2.2 MED-AHP: MED com Bomba de Calor por Absorcao

A tecnologia de bomba de calor por absor¢do (Absorption Heat Pump) é também
aplicada a unidade MED. A tecnologia de absorcdo, assim como em sistemas de refrigeracéo,
¢ aqui usada justamente como uma bomba térmica para realizar o trabalho de compressao. A
Figura A.5 representa esquematicamente o funcionamento do processo como um todo e
mostra também o sistema de compressdo usando a tecnologia de absorcdo. Este sistema de
absorcdo usa um absorvente (que geralmente é o brometo de litio) que absorve o refrigerante
(dgua no estado gasoso - vapor) no absorvedor, liberando calor. A mistura liquida é bombeada
para um gerador de vapor onde recebe calor da cogeracdo para evaporar o refrigerante contido
na mistura liquida pressurizada. A energia consumida numa unidade de dessalinizagdo MED-
AHP é predominantemente na forma de calor. A eletricidade consumida para o bombeamento

e pelos auxiliares representa apenas uma pequenissima parcela da energia total.
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Figura A.5: MED com Bomba de Calor por Absorcio (MED-AHP)

O calor entregue a unidade MED-AHP € um fluido quente em forma de vapor (ou gases
de exaustdo), que sai condensado (ou com uma temperatura menor) depois de ceder o calor
para a unidade de dessalinizacdo através do gerador de vapor. O vapor gerado no ultimo efeito
(e emergencialmente o condensado do primeiro efeito) que se encontra a baixa pressao é
absorvido pelo brometo de litio no absorvedor. O vapor que sai do gerador de vapor se
condensa no primeiro efeito, cedendo o seu calor para dar continuidade ao processo, e uma
parte pode voltar para o absorvedor depois de reduzida a sua pressdo numa valvula. Caso ndo
seja necessario, este condensado se junta ao produto (dgua doce). O brometo de litio nédo é
volatil e por isso ndo se evapora no gerador de vapor voltando assim para o absorvedor depois
de passar pelo trocador de calor e pela valvula redutora de pressdo. No trocador de calor
passam dois fluidos: a mistura liquida que vem do absorvedor e o brometo de litio que volta
para o absorvedor. Essa troca de calor permite o pré-aquecimento da mistura e o resfriamento
do brometo de litio. Embora todo o vapor gerado no ultimo efeito va para o absorvedor
dispensando o condensador que tem na unidade MED convencional e também na unidade
MED-TVC, a agua bruta é pré-aquecida no absorvedor antes de ser distribuida pelas células
(efeitos) com o calor liberado durante o processo de absorcdo. O processo de destilacdo

propriamente dito € o0 mesmo de uma unidade de dessalinizacdo MED convencional.
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