O custo monetério de cada uma das correntes foi determinado de acordo com Lozano &
Vaero (1993). O custo de capital e operacional dos principais equipamentos foi obtido
conforme Bejan et al. (1996).

Devido a fata de informacdes sobre os critérios de investimento da empresa, para se 0
calcular o custo monetério foi considerado um tempo de amortizacéo de 10 anos e uma taxa
de juros de 15 % a0 ano, valores tipicos de mercado.

Pode ser verificado na tabela 7 que todos os custos monetarios dos fluxos da condicdo
atual de operacdo sd0 maiores que 0s custos da proposta de cogeracao, isso é devido ao ato
custo operacional da planta principa mente pela necessidade da compra de energia elétrica da
concessiond&ria. Pode ser verificado que o valor da energia elétrica a ser vendida para a
concessionéria tem que ser superior a 33,80 US$/MWh, para que possa pagar 0s custos
operacionais e de capital da planta de cogeragéo.

6. CONCLUSOES

A andlise termoecondmica auxilia a identificar os subsistemas onde ocorrem as maiores
irreversibilidades, além de quantifica-las, o que contribui no projeto e na otimizacéo
operacional da planta.

Com a andlise termoeconémica detalhada e a desagregacéo dos custos, alguns fluxos
foram penalizados pelas irreversibilidades dos subsistemas por onde passaram para sua
producdo. Foi possivel determinar o preco minimo de venda da energia elétrica para a
concessionaria.

Os custos monetario dos fluxos da condicéo atual de operacéo se apresentaram maiores
gue os custos monetarios da proposta de cogeracdo, 0 que indica que a planta proposta pode
ser viavel para a empresa estudada, considerando as condi¢des de mercado assumidas.
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controle analisado, o que contribui no aumento das irreversibilidades dos fluxos da proposta.
No caso da condicéo atual de operacdo essas irreversibilidades estéo externas ao volume de
controle. Uma andlise termoeconémica detalhada permite a determinacdo da distribuicdo de
irreversibilidades na planta, possibilitando atuar sobre os subsistemas para a sua reducéo.

5. CUSTOSMONETARIOS

A resolucdo de um sistema de equacdes similar ao do custo exergético unitério, permitiu a
determinacdo dos custos por unidade de tempo e de exergia de cada um dos fluxos (Tabela 7).

Tabela 7 — Custo Monetério dos fluxos da condi¢do atual e da proposta de cogeracéo

Proposta de Condicéo atual de
Descri¢ao dos Fluxos Cogeracao Operacgéo

N° Custo Custo Custo Custo

Fluxo (US$/s) (C) (US$/s) (C)
x10-3 (US$/GJ) x10-3 (US$/GJ)

1 Ar 0 0 0 0

2 Ar 69 11 e e

3 Combustivel: Gas Natural para a turbina / Oleo comb.p/ caldeira 51 3 68 17

4 Combustivel: Gas Natural para a turbina / Oleo comb.p/ caldeira 53 3 69 17

5 Gases de Combustao 126 T = meee-

6 Poténcia para acionamento do compressor da turbina a gas 60 31 *) e e

7 Poténcia liquida fornecida pela a turbina 37 31 *) e -

8 Poténcia util 40 34 * 42 60 *

9 Energia Vendida para a concessionaria 16 34 (*) e e

10  Poténcia requerida pelo Processo 19 34 *) 35 62 *)

11  Poténcia acionamento do compressor figrorifico (sol. alcodlica) 1 34 *) 3 62 (*)

12  Poténcia acionamento do compressor figrorifico (dgua gelada) 3 34 (*) 5 62 (*)

13  Poténcia requerida p/ torre de resfriamento (sol. Alcodlica) 0 34 (*) 0,43 62 (*)

14  Poténcia requerida p/ compressor de gas natural 1 34 *) 0,13 62 (*)

15  Poténcia requerida p/ bomba de circulacédo de dgua (caldeira) 0 34 *) 0,13 62 (*)

16  Gases de Combustéo 39 T = e

17  Combustivel: Gas Natural para pés queima 0 0 e e

18  Agua de alimentacdo da caldeira de recuperacéo 4 66 6 91

19 Gases de Combustédo 0 0 0 0

20  Vapor d'agua (saida da caldeira) 54 47 77 66

21  Vapor d'dgua para processo no estado saturado 53 47 75 66

22 Vapor d'dgua para aquecimento do combustivel ~ aeeeem cmeee- 1 66

24 Vapor d'adgua para o desaerador 1 47 2 66

25 Liquido subresfriado (saida do Processo) 2 47 3 66

26 Liquido subresfriado (saida do sistema de aguecimento- combust.) ~ ------ ---ee- 0 66

28 Liquido saturado (misturadas correstes) ~~ =mm=em =meee- 3 66

29  Liquido saturado (dgua de reposicéo) 0 0 0 0

30 Agua de alimentacéo da caldeira de recuperacéo(antes da bomba) 4 65 6 89

31 Descarga de Fundo da caldeira 0 0 0 0

32 Refrigeracdo-agua a ser resfriada/utilizada no processo (ent maq) 17 1423 16 1382

33 Refrigeracdo-agua a ser resfriada/utilizada no processo (said maq) 26 791 27 829

34  Refrigeracgdo - circuito com sol. alcodlica (retorno do processo) 20 161 21 174

35 Refrigeracgdo - circuito com sol. alcodlica (saida p/ o processo) 27 161 30 174

36 Energia elétrica - sistema de condensacéo (refrig. &gua gelada) 0 34 *) 0 62 (*)

37 Calor para processo (Qv) 50 47 71 66

38 Calor retirado do Processo (Solugdo Alcodlica) (Qsol) 8 161 8 174

39 Agua adicionada ao processo (Qgel) 26 791 27 829

40 Energia elétrica fornecida ao processo (W) 19 34 *) 35 62 *)
(*) US$/MWh



A Ultima equacdo para solucdo do sistema de equacdes da proposta de cogeracdo foi
obtida a partir da regra dos produtos, que considera que em um subsisterma com mais de uma
corrente de produtos, o custo exergético unitario éigual paratodas as correntes.

ks =k, (24)

O custo exergético foi determinado a partir da solugdo do sistema de equacOes
apresentado acima. Os resultados sdo apresentados na“Tabela6”.

Tabela 6 — Exergia e Custos exergéticos de todos os fluxos das duas propostas.

Proposta de Cogeragéo Condicao atual de Operagao

Descrigéo dos Fluxos Exergia Custo Custo Exergia Custo Custo

Ne Ex Exergético Exergético Ex Exergético Exergético
Fluxo Ex* Unitario Ex* Unitario
(kJ/s) (kJ/s) k (kJ/s) (kJ/s) k

1 Ar 0 0 0,00 0 0 0,00
2  Ar 6505 11766 R
3 Combustivel: Gas Natural para a turbina / Oleo comb.p/ caldeira 15723 15723 1,00 4082 4082 1,00
4 Combustivel: Gas Natural para a turbina / Oleo comb.p/ caldeira 15806 15876 1,00 4082 4131 1,01
5 Gases de Combustéo 17388 27642 159 e e e
6 Poténcia para acionamento do compressor da turbina a gas 7075 11766 1,66 - e e
7  Poténcia liquida fornecida pela a turbina 4363 7256 1,66 e emeee e
8 Poténcia util 4276 7256 1,70 2536 2536 1,00
9 Energia Vendida para a concessionaria 1657 2812 1,70 emeeemmemeeemmeeee
10 Poténcia requerida pelo Processo 2028 3441 1,70 2028 2028 1,00
11 Poténcia acionamento do compressor figrorifico (sol. alcodlica) 152 258 1,70 152 152 1,00
12 Poténcia acionamento do compressor figrorifico (dgua gelada) 302 513 1,70 302 302 1,00
13  Poténcia requerida p/ torre de resfriamento (sol. Alcodlica) 25 42 1,70 25 25 1,00
14  Poténcia requerida p/ compressor de gas natural 90 153 1,70 7,5 7,5 1,00
15 Poténcia requerida p/ bomba de circulacdo de &gua (caldeira) 8 13 1,70 7,5 7,5 1,00
16 Gases de Combustéo 5422 8620 159 @ - e e
17 Combustivel: Gas Natural para pds queima 0 0 0,00 e oo
18 Agua de alimentacéo da caldeira de recuperacdo 63 653 10,36 64 315 4,94
19 Gases de Combustdo 830 0 0,00 440 0 0,00
20 Vapor d'agua (saida da caldeira) 1161 9273 7,99 1172 4446 3,79
21 Vapor d'agua para processo no estado saturado 1133 9051 7,99 1133 4296 3,79
22 Vapor d'agua para aguecimento do combustivel ~ ceeeee cmeeen e 12 44 3,79
24 Vapor d'agua para o desaerador 28 222 7,99 28 106 3,79
25 Liquido subresfriado (saida do Processo) 52 418 7,99 52 198 3,79
26 Liquido subresfriado (saida do sistema de aquecimento- combust.) ~ ------  -eeeem ooeoe- 1 3 3,79
28 Liquido saturado (misturadascorrestes) ~ mmemeemmeeseeeem 53 201 3,79
29 Liquido saturado (Agua de reposicéao) 0 0 1,00 0 0 1,00
30 Agua de alimentacéo da caldeira de recuperacéo(antes da bomba) 62 640 10,31 63 307 4,90
31 Descarga de Fundo da caldeira 5 0 0,00 6 0 0,00
32 Refrigeracdo-agua a ser resfriada/utilizada no processo (ent méaq) 12 12 1,00 12 12 1,00
33 Refrigeracdo-agua a ser resfriada/utilizada no processo (said maq) 33 550 16,78 33 329 10,03
34  Refrigeracao - circuito com sol. alcodlica (retorno do processo) 122 758 6,19 122 446 3,65
35 Refrigeracao - circuito com sol. alcodlica (saida p/ o processo) 171 1058 6,19 171 623 3,65
36 Energia elétrica - sistema de condensacéo (refrig. 4gua gelada) 15 25 1,70 15 15 1,00
37 Calor para processo 1080 8633 7,99 1080 4097 3,79
38 Calor retirado do Processo (Solugdo Alcodlica) 48 300 6,19 48 177 3,65
39 Agua adicionada ao processo 33 550 16,78 33 329 10,03
40 Energia elétrica fornecida ao processo (kW) 2028 3441 1,70 2028 2028 1,00

O método usado para determinacdo dos custos exergéticos unitarios tem como
caracteristica adicionar a irreversibilidade do equipamento aos fluxos que passam por ele,
logo, quanto mais equipamentos existam na planta mais irreversibilidades seréo atribuidas aos
fluxos. A proposta de cogeracdo possui 0 sistema de geracao de energia dentro do volume de
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compressao e aguecimento de combustivel encontrado na condicéo atual de operacdo. Logo,
as equacOes referentes ao custo exergético dos subsistemas foram 13 para a condicéo atual de
operacao e 16 para a proposta de cogeracdo.

(Ex;z - EX;6)+EX;4:(EX; _EX;) (2

As demais equactes foram obtidas a partir do critério de distribuicdo de custos, onde
todos 0s Insumos tém custo exergético unitario, e as perdas tém custo exergético nulo:

k, =1 (3)
k, =1 4
Ky =1 )
Ky, = (6)
ke =107 (7
k, = (8)
ko, =0 9)
k, =0 (10)

Outro critério usado foi o de correntes de mesmo tipo tém o mesmo custo exergético
unitario:

Ky =kyo (11)
Kio = Ky 12)
k= Kz (13)
Kz = Kis (14
Kis = Ky (15)
K.,= K (16)
his = hyg (17)
Kz = Koy (18)
Ky =Ky (19)

Aplicando a regra dos Insumos, apresentada por Lozano & Vaero (1993), em um
subsistema o custo exergético unitério dos fluxos de saida devem ser iguais aos de entrada.

Ky = k,® (20)
Ky, =Ko (22)
Ky =Ky (22)
Ky = Kyg (23)

) Equagdo s6 é aplicada para a proposta de cogeragao.
(") Equag&o s6 aplicada para a condico atual de operacio



Natabela 5 estéo presentes todos os subsistemas considerados na proposta de cogeracéo,
definicdo de Insumos e Produtos, irreversibilidades e a eficiéncia racional de cada subsistema.

Tabela 5 — Insumos e Produtos para cada um dos subsi stemas da proposta de cogeracéo

N° Subsistemas Insumo Produto Eficiéncia Irrevers. |/ total
(F) P) Racional I=F-P
(kJ/s) (kJ/s) (%) (kJ /s) (%)

1 Compressor de ar da turbina (n = 85%) Ex 6+ Ex 1 Ex 2 92 570 5,24
2 Compressor de gas natural (n = 95%) Ex 14 (Ex 4 - Ex3) 92 7 0,06
3 Camara de combustéo Ex2+Ex4 Ex 5 78 4923 45,21
4 Turbina a gas (n = 92%) (Ex 5 - Ex 16) Ex7+Ex6 96 527 4,84
5 Gerador Ex 7 Ex 8 98 87 0,80
6 Distribuidor de energia Ex 8 Bx 91; E):Eiolz Eéillg E):Ei:zgg Bx 100 0 0,00
7 Caldeira de recuperagdo Ex 16 + Ex 17 (Ex 20 - Ex 18) 20 4325 39,72
8 Distribuidor de vapor Ex 20 Ex 21+ Ex 24 100 0 0,00
9 Processo (calor) (Ex 21 - Ex 25) Ex 37 100 0 0,00
10 Processo (calor de refrigeracéo - sol. Alcodl) (Ex 35 - Ex34) Ex 38 100 0 0,00
11 Processo (calor de refrigeragéo - H20 gel) Ex 33 Ex 39 100 0 0,00
12 Processo (energia elétrica) Ex10 Ex 40 100 0 0,00
13 Chiller de compresséo (agua gelada) Ex12 + Ex36 + Ex32 Ex 33 10 296 2,72
14 Chiller de compresséo (sol. Alcool) Ex11 + Ex13 (Ex 35 - Ex 34) 27 128 1,18
15 Desaerador Ex 24 + Ex 25 + Ex 29 Ex 30 7 18 0,17
16 Bomba de agua para caldeira (70%) Ex 15 (Ex 18 - Ex 30) 13 7 0,06

Uma andlise exergética detalhada permite identificar as irreversibilidades associadas aos
equipamentos ou subsistemas considerados, sendo possivel determinar sua eficiéncia
exergética, indicando como a exergia € usada para a obtencdo de um dado produto. E possivel
identificar que grande parte das irreversibilidades ocorre nos subsistemas que possuem
processo de combust&o, caracterizando uma grande perda de exergia.

4. ANALISE TERMOECONOMICA

Conforme Guarinello et al. (1998), uma andlise termoecondmica completa consiste de
uma analise exergética detal hada através da determinacéo dos custos exergéticos, uma analise
econdmica de cada um dos subsistemas considerados e uma avaliagdo exergoecondémica de
cada uma dos subsistemas. A identificacdo do custo exergético (Ex*) € importante para a
andlise termoecondmica, sendo este o caminho para quantificar as irreversibilidades dos
subsistemas e determinar 0 quanto estas irreversibilidades vao refletir na composic¢éo global
dos fluxos. Lozano & Vaero (1993) define o custo exegético unitéario (k) como uma forma de
identificar a quantidade de exergia necessaria (Insumo) para obter uma unidade de exergia de
certo produto (Produtos), esta € uma outra forma de caracterizar a eficiéncia de conversao (n).
Ex _ custoexergético _ 1 1
Ex exergia n

k =

Para determinacdo do custo exergético de todos os fluxos, foi necessario resolver dois
sistemas com 31 equagdes para analisar a condicdo atual de operacdo, e com 35 equacdes para
analisar a proposta de cogeracado, como € apresentado abaixo.

As equagdes de custo exergético referentes a cada uma dos subsistemas da condicdo atual
de operacdo e da proposta de cogeracdo, foram elaboradas de foram similar as apresentadas na
“Tabela 4", por exemplo, a “Equ. (2)" € referente a0 custo exergético do subsistema de
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Tabela3 - Insumos e Produtos para cada um dos subsistemas da condi¢éo atual de operacéo

N° Subsistemas Insumo Produto Eficiéncia Irrevers. |/ total
F) P) Racional I=F-P
(kJ/s) (kJ/s) (%) (kJ /s) (%)

1 Sist. de compressédo/aquecimento do combust. (Ex 22 - Ex 26) + Ex 14 Ex4-Ex3 e 18,49 0,54
2 Distribuidor de energia Ex8 Bx 1§x+1ix+léx+§x+1§x+3§X=l3 * 10000 000 0,00
3 Caldeira de producéo de vapor Ex4+Ex1 Ex 20 - Ex 18 27,16 2973,44 86,40
4 Distribuidor de vapor Ex 20 Ex 21 + Ex 22 + Ex 24 100,00 0,00 0,00
5 Processo (calor) Ex 21 - Ex 25 Ex 37 100,00 0,00 0,00
6 Processo (calor de refrigeracéo - sol. Alcodl) Ex 35 - Ex34 Ex 38 100,00 0,00 0,00
7 Processo (calor de refrigeragéo - H20 gel) Ex 33 Ex 39 100,00 0,00 0,00
8 Processo (energia elétrica) Ex10 Ex 40 100,00 0,00 0,00
9 Méagquina de Compresséo (agua gelada) Ex12 + Ex36 + Ex32 Ex 33 9,97 296,24 8,61
10 Méaquina de compressé&o (sol. Alcool) Ex 11 + Ex 13 Ex 35-Ex 34 27,42 128,29 3,73
11 Misturador Ex 25 + Ex 26 Ex28 100,00 0,00 0,00
12 Desaerador Ex 24 + Ex 28 + Ex 29 Ex 30 77,27 18,44 0,54
13 Bomba de agua para caldeira (70%) Ex 15 Ex 18 - Ex 30 13,14 6,51 0,19

Vale destacar que no misturador (11) ndo ha destruicdo de exergia pois os dois fluxos de
Insumos possuem exatamente a mesma exergia fisica especifica.

Nas Tabela 4 sdo apresentados todos os fluxos considerados na andlise da proposta de
cogeracdo (ver “Fig. 2”) e as condigdes de pressdo, temperatura, fluxo de massa e exergia.

Tabela 4 — Fluxo Energético e Exergético do sistema de cogeracdo proposto

Nomes Pressdo Temp. Vazdo Entalpia Entropia Exergia Fluxo de Fluxo de
ne Massica h s Energia Exergia
(kPa)  (°C)  (kg/s)  (kJ/kg) (kI/kgK) (kI/kg)  (kd/s) (kJ/s)
1 Ar 96 20 17,60 294 6,86 0,00 5.168 0
2 Ar 1.339 410 17,60 695 6,97 370 12.243 6.505
3 Combustivel: Gas Natural para a turbina 400 20 0,39 38.745 - 40.295 15.119 15.723
4 Combustivel: Gas Natural para a turbina 1.339 111 0,39 38.950 - 40.508 15.198 15.806
5 Gases de Combustédo 1.303 1.100 17,99 1.800 8,70 966 32.392 17.388
6 Poténcia para acionamento do compressor da turbina a gas -- -- - -- - -- 7.075 7.075
7 Poténcia liquida fornecida pela a turbina -- -- -- -- -- -- 4.363 4.363
8 Poténcia util (rendimento conjunto gerador e gear box = 95,6%) -- -- -- -- -- -- 4.276 4.276
9 Energia Vendida para a concessionaria -- -- - -- - -- 1.657 1.657
10 Poténcia requerida pelo Processo -- -- -- -- -- -- 2.028 2.028
11 Poténcia acionamento do compressor figrorifico (sol. alcodlica) -- -- - -- - -- 152 152
12 Poténcia acionamento do compressor figrorifico (dgua gelada) -- -- - -- - -- 302 302
13 Poténcia requerida p/ torre de resfriamento (sol. Alcodlica) -- -- -- -- -- -- 25 25
14 Poténcia requerida p/ compressor de gas natural -- -- -- -- -- -- 90 90
15 Poténcia requerida p/ bomba de circulagéo de agua (caldeira) -- -- -- -- - -- 8 8
16 Gases de Combustdo 98 500 17,99 916 7,96 301 16.489 5.422
17 Combustivel: Gas Natural para p6s queima 400 20 0,00 38.745  --meememeeeee 40.295 0 0
18 Agua de alimentagéo da caldeira de recuperagéo 900 105 1,42 441 1,36 44,26 628 63
19 Gases de Combustdo 96 214 17,99 196 0,51 46,10 3.535 830
20 Vapor d'agua (saida da caldeira) 900 180 1,38 2.785 6,65 839 3.851 1.161
21 Vapor d'agua para processo no estado saturado 900 180 1,35 2.785 6,65 839 3.759 1.133
24 Vapor d'agua para o desaerador 900 180 0,03 2.785 6,65 839 92 28
25 Liquido subresfriado (saida do Processo) 200 110 1,08 461 1,42 48,43 498 52
29 Liquido saturado (agua de reposi¢éo) 200 28 0,31 118 0,41 0,55 37 0
30 Agua de alimentagéo da caldeira de recuperagédo(antes da bomba) 200 105 1,42 440 1,36 43,57 627 62
31 Descarga de Fundo da caldeira 900 180 0,04 743 2,09 132 31 5
32 Refrigeragdo-agua a ser resfriada/utilizada no processo (ent maq) 500 28 15,70 118 0,41 0,75 1.849 12
33 Refrigeracao-agua a ser resfriada/utilizada no processo (said maq) 500 5 15,70 19 0,07 2,09 303 33
34 Refrigeragéo - circuito com sol. alcodlica (retorno do processo) 500 -3 38,45 -4 -0,01 3,18 -142 122
35 Refrigeracéo - circuito com sol. alcodlica (saida p/ o processo) 500 -10 38,45 -19 -0,07 4,44 -711 171
36 Energia elétrica - sistema de condensacéo (refrig. 4gua gelada) -- -- - -- - -- 15 15
37 Calor para processo (Qv) -- -- 1,35 -- -- -- 3.261 1.080
38 Calor retirado do Processo (Solucéo Alcodlica) (Qsol) -- -- 38,45 -- - -- -569 48
39 Agua adicionada ao processo (Qgel) -- -- 15,70 -- - -- 303 33
40 Energia elétrica fornecida ao processo (W) -- -- -- -- -- -- 2.028 2.028




O sistema proposto para suprir energia elétrica, vapor e refrigeracdo requerido pela
cervgaria, € composto de duas turbinas a gas (Typhoon 4,9MW condi¢do 1S0), caldeira de
recuperacao (Heat Recovery Steam Generator-HRSG) equipado com queimador suplementar
para pés queima (duct-burn) e sistema de refrigeracéo com “chiller” de compressdo de ambnia
com as mesmeas caracteristicas da condicdo atual de operacdo. O combustivel usado na turbina
€ 0 gés natural proveniente do gasoduto Brasil-Bolivia. A turbina a gas foi dimensionada para
atender a demanda de energia el étrica do processo e 0s demai s equi pamentos.

3. ANALISE EXERGETICA

O sistema de cogeracao proposto foi modelado e seu desempenho foi ssimulado més a més
para atender as demandas de vapor e refrigeracéo (“Tabela 1"). Considerou-se que as turbinas
trabalham em plena carga, sendo o0 excesso energia elétrica produzido, vendido para a
concessionéria de energia el étrica. Detalhes da modelagem dos equi pamentos e procedimentos
de simulagdo podem ser encontrados em Gallego (1998). Os resultados médios anuais foram
utilizados neste estudo. Na “ Tabela 2" sdo apresentados os fluxos considerados na andlise da
condicdo atual (ver “Fig. 1”), assim como as condi¢des em termos de pressdo, temperatura,

fluxo de massa, entalpia, entropia e exergia.

Tabela 2 — Fluxo Energético e Exergético do sistema atual de operacdo do setor de Utilidades

Nomes Pressdo Temp. Vazdo Entalpia Entropia Exergia Fluxo de Fluxo de
n° Méssica h s Energia Exergia
(kPa) (°C)  (kg/s)  (kJI/kg) (kI/kgK) (kJ/kg)  (kI/s) (kJ/s)
1 Ar 96 20 1,34 294 6,86 0,00 393 0
3 Combustivel: Oleo 1A 96 60 0,09 41.305 -- 43.863 3.844 4.082
4 Combustivel: Oleo 1A 250 60 0,09 41305 -- 43.863  3.844 4.082
8 Poténcia fornecida pela Concessionaria -- - -- -- - - 2.536 2.536
10 Poténcia requerida pelo Processo -- - -- -- - - 2.028 2.028
11 Poténcia acionamento do compressor figrorifico (sol. alcodlica) -- - -- -- - - 152 152
12 Poténcia acionamento do compressor figrorifico (dgua gelada) -- - -- -- - - 302 302
13 Poténcia requerida p/ torre de resfriamento (sol. Alcodlica) -- - -- -- - - 25 25
14 Poténcia requerida p/ sistema de compressédo de combustivel -- - -- -- - - 8 8
15 Poténcia requerida p/ bomba de circulagdo de dgua (caldeira) -- - -- -- - - 8 8
18 Agua de alimentag&o da caldeira de recuperagéo 900 105,00 1,44 441 1,36 44,26 634 64
19 Gases de Combustao 96 371,93 1,43 470 0,56 307,40 673 440
20 Vapor d'agua (saida da caldeira) 900 179,90 1,40 2.785 6,65 839,39 3.890 1.172
21 Vapor d'agua para processo no estado saturado 900 179,90 1,35 2.785 6,65 839,39 3.759 1.133
22 Vapor d'agua para aquecimento do combustivel 900 179,90 0,01 2.785 6,65 839,39 39 12
24 Vapor d'agua para o desaerador 900 180 0,03 2.785 6,65 839,39 93 28
25 Liquido subresfriado (saida do Processo) 200 110 1,08 461 1,42 48,43 498 52
26 Liquido subresfriado (saida do sistema de aquecimento- combust.) 200 110 0,01 461 1,42 48,43 6 1
28 Liquido saturado (mistura das correstes) 200 110 1,09 461 1,42 48,43 504 53
29 Liquido saturado (4gua de reposicéao) 200 28 0,31 118 0,41 0,55 37 0
30 Agua de alimentag&o da caldeira de recuperagdo(antes da bomba) 200 105 1,44 440 1,36 43,57 633 63
31 Descarga de Fundo da caldeira 900 180 0,04 743 2,09 131,77 31 6
32 Refrigeragdo-agua a ser resfriada/utilizada no processo (ent maq) 500 28 15,70 118 0,41 0,75 1.849 12
33 Refrigeragdo-agua a ser resfriada/utilizada no processo (said méaq) 500 5 15,70 19 0,07 2,09 303 33
34 Refrigeragdo - circuito com sol. alcodlica (retorno do processo) 500 -3 38,45 -4 -0,01 3,18 -142 122
35 Refrigeragéo - circuito com sol. alcodlica (saida p/ o processo) 500 -10 38,45 -19 -0,07 4,44 -711 171
36 Energia elétrica - sistema de condensacéo (refrig. agua gelada) -- - -- -- - -- 15 15
37 Calor para processo (Qv) -- - 1,35 -- - - 3.261 1.080
38 Calor retirado do Processo (Solugéo Alcodlica) (Qsol) -- -- 38,45 -- - - -569 48
39 Agua adicionada ao processo (Qgel) -- - 15,70 -- - - 303 33
40 Energia elétrica fornecida ao processo (W) -- -- -- -- -- -- 2.028 2.028

Na tabela 3 estdo presentes todos os subsistemas considerados na condicéo atual de
operacdo, definicdo dos “Fuel” (Insumos) e “Product” (Produtos) de cada um deles, assim
como as exergias, irreversibilidades e eficiénciaracional de cada um dos subsistemas.
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energia el étrica da planta utilizadas so referentes ao ano de 1997. Com auxilio das hipoteses
assumidas por Gallego (1998) e com a caracteristica de cada um dos equipamentos existentes
(caldeira e “chiller” de compressdo de amonia), foi possivel determinar o consumo de vapor,
de refrigeracdo e eletricidade para o processo, apresentados na“Tabela 1”.

Tabela 1. Consumo de energia e producéo de cerveja da cervejaria estudada.

Meses Producéo Consumo  Consumo de Carga Energia Elétrica
de cerveja de bleo Vapor Térmica de (Ponta) (Fora de Ponta)
combustivel Refrigeragdo Consumo Demanda Consumo Demanda

litros/més (kg/més) (kg/més) (kJ/més)  (kWh/més) kw (kWh/més) kw
Janeiro 28.592.100 507.395 7.357.228 3.752.154 427.794 7.433 3.895.983 7.907
Fevereiro 30.167.100 481.829 6.986.523 3.225.536 380.574 6.808 3.443.070 7.187
Margo 17.017.300 354.993 5.147.392 2.591.034 327.882 7.073 3.046.362 7.414
Abril 18.106.200 422.539 6.126.811 2.516.064 310.984 6.451 2.710.700 7.308
Maio 14.946.200 330.462 4.791.694 1.784.650 270.139 5.524 2.361.798 7.140
Junho 12.878.800 364.392 5.283.685 2.207.042 301.509 5.913 2.379.711 7.123
Julho 21.913.400 462.625 6.708.056 1.667.624 359.280 6.484 2.922.000 7.039
Agosto 23.898.200 435.830 6.319.535 2.388.067 373.896 6.398 2.815.314 7.509
Setembro 30.350.400 562.352 8.154.103 3.137.766 405.291 7.913 3.448.796 8.081
Outubro 36.571.500 659.313 9.560.043 3.759.468 446.380 7.829 3.777.307 8.282
Novembro  40.567.300 655.561 9.505.631 4.141.632 455.511 7.812 4.017.409 8.450
Dezembro 39.009.800 626.763 9.088.062 3.682.669 424.023 7.762 4.128.856 8.198
Média 26.168.192 488.671 7.085.730 2.904.475 373.605 6.950 3.245.609 7.637

2. CONDICAO ATUAL DE OPERACAO E PROPOSTA DE COGERACAO

O setor de utilidades na condicéo atual dispde de um sistema de rebaixamento de tensdo
de 69 kV (tensdo de suprimento da concessiondria) para a tensdo de 13,8 kV, antes da
distribuicdo para os transformadores que alimentam as maguinas do processo e do préprio
setor de utilidades. O sistema de refrigeracdo da empresa € composto basicamente pelos
compressores, condensadores evaporativos e evaporadores, e usa amodnia como fluido
refrigerante. O sistema de refrigeracdo é divido em dois niveis de temperatura de evaporacao:
um que trabalha a temperatura de -3 °C e outro que opera a —10°C. O primeiro sistema, que
opera a temperatura de evaporacdo mais elevada, resfria dgua oriunda do tratamento de agua
da temperatura ambiente até a temperatura de 4,5 °C. Essa &gua passa por uma bateria de
trocadores de placa onde ocorre o resfriamento do mosto oriundo dos tanques de cozimento.
Apdbs o trocador, essa dgua € aproveitada no préoprio processo de fabricacdo da cerveja.

O outro sistema de refrigeracdo, que opera em -10 °C é utilizado pararesfriar um sistema
fechado de solucéo de etileno glicol datemperaturade -1 até -5 °C, utilizado para resfriamento
da cerveja no engarrafamento, filtros, maturacéo, etc.

A energia para acionar os compressores de aménia provém dos transformadores de
energiadatensdo de 13,8 para 3,6 kV.

Para a producdo de vapor sdo utilizadas caldeiras do tipo fogo-tubular que utilizam 6leo
1A para producéo de vapor no estado saturado na pressdo de 0,9 MPa e temperatura de 179
9C, estas caldeiras trabalham com um retorno de condensado entre 95 a 110 °C e uma relagdo
vapor produzido por kg de combustivel de 14,5 (dados fornecidos pela empresa). Na “Fig. 1”
sd0 apresentados 0s equipamentos que compde basicamente o setor de utilidades a ser
avaliado, definindo o volume de controle de estudo.
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Resumo. No presente trabalho utiliza-se 0 método termoecondmico, como ferramenta para a
andlise da distribuicao de custos em uma planta de cogeracao proposta para uma cervejaria
da regido de Campinas. Para andlise foram consideradas as demandas energéticas de calor
de processo (em termos de vapor), refrigeracéo e eletricidade para producdo de cerveja
referente ao ano de 1997. O sistema de cogeracao proposto possui duas turbinas a gas, cada
uma com uma caldeira de recuperacao e sistema de refrigeracdo por compressao de amonia.
Na condicdo atual, a energia elétrica € fornecida pela concessionaria de energia elétrica, o
vapor é produzido em caldeiras que usam 6leo combustivel e o sistema de refrigeracéo é
similar ao da proposta de cogeracao. O desempenho da configuracao atual e da proposta de
cogeracdo foram simulados més a més, considerando a demanda mensal de vapor e
refrigeracdo requerida pela planta. As turbinas a gas foram simuladas para trabalhar na
carga nominal, sendo o excedente de energia vendido para a concessionaria. Na anélise
termoecondmica de cada equipamento da configuracéo atual e da proposta de cogeracéo, foi
possivel identificar a perda exergética de cada equipamento, sua contribuicdo no rendimento
da planta e o custo exergético monetario para cada um dos fluxos envolvidos.
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1. INTRODUCAO

O presente trabalho utiliza o0 método apresentado por Lozano & Vaero (1993) como
ferramenta de andlise da distribuicéo de custos na configuracdo atual do setor de utilidade de
uma cervejaria e na configuracdo proposta de um sistema de cogeracdo para suprir as
demandas de energia el étrica, vapor e refrigeracdo requeridos pela cervejaria.

A planta estudada pertence a empresa Antarctica, que esta localizada em Jaguarilna,
estado de S&o Paulo. A producdo mensal de cerveja asssm como o0 consumo de combustivel e
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