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Resumo

SANCHEZ, Prieto, Mario Gabriel, Alternativas de Cogeragdo na Indistria Sucro-Alcooleira,
Estudo de Caso, Campinas,: Faculdade de Engenharia Mecanica, Universidade Estadual de

Campinas, 2003. 280 p. Tese de Doutorado.

No presente trabalho, € realizada uma andlise termoecondmica baseada na teoria de custo
exergético do sistema de cogeracdo de uma usina de agucar para a safra do ano 2000. Foi feita
uma detalhada andlise energética visando determinar a eficiéncia de Primeira lei da
Termodinamica dos Geradores de Vapor da Usina e o consumo de combustivel envolvido.
Seguidamente foram determinadas as eficiéncias de Primeira e Segunda Lei para os principais
equipamentos da planta, assim como determinados alguns indices de desempenho tipicos dos
sistemas de cogera¢do baseados na Primeira lei da Termodindmica. O objetivo fundamental da
avaliacdo foi o de determinar os custos dos principais fluxos do sistema, considerando os custos
de instalagcdo da planta de cogeragdo, como se fosse um sistema novo, que serd amortizado em 15
anos com uma taxa de juros de 15% ao ano. Na andlise foi incluido o sistema de extracdo de
caldo como um dos volumes de controle visando avaliar a variacdo do custo de bagaco e a sua
influéncia nos custos dos fluxos na planta. Faz-se também uma anélise termodinamica decorrente
do aumento dos pardmetros de geracdo de vapor, como veiculo para melhorar a economia do
combustivel nas usinas de agucar fazendo €nfase na poténcia elétrica e indices de desempenho
das diferentes alternativas. S@o avaliadas duas propostas de planta de cogerag¢do do ponto de vista

termodindmico, acompanhadas da determinagdo do custo exergético.

Palavras Chave

Energia, Bagaco, Exergia, Cogeracdo.
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Abstract

SANCHEZ, Prieto Mario Gabriel, Cogeneration Alternatives in Sugar and Alcohol Factories,
Case of Study, Campinas,: Faculdade de Engenharia Mecanica, Universidade Estadual de

Campinas, 2003. 280 p. PHD Thesis.

In the present work, a cogeneration system of sugar-alcohol cane mill is evaluated. Using
the Exergetic Cost Theory, a thermoeconomic analysis is made for the crop corresponding to the
year 2000. Previously a detailed energetic analysis was made in order to determine of the first
law efficiency for steam boilers and the fuel consumption involved. The first and second law
equipment’s efficiencies were calculated as well as some performance criteria of the overall
system. The fundamental aim of the evaluation was to obtain the cost of the principal fluxes of
the system, considering a discount rate of 15 % and a capital recovery period of fifteen years for
the energetic equipment in the sugar mill for the monetary cost calculations. In the analysis, was
included the sugar mill juice extraction system as a control volume in order to determine the
variation in the bagasse cost and its influence in the cost of other fluxes. A Thermodynamic
analysis is also made, in which the increase of thermodynamic parameters is studied as a way of
improving the fuel economy in Sugar Mill Factories focusing the electric energy obtained in the
different alternatives. Diverse strategies are discussed, and as a result, the thermodynamic
evaluations of two Proposals of Steam Cogeneration Systems are accomplished as well as the

calculations of the exergetic cost.

Key Words

Energy, Bagasse, Exergy, Cogeneration.
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Introducao

O setor elétrico brasileiro atravessa nos ultimos anos uma fase de reestruturagdo
profunda, que atinge niao s6 modificacdes na sua legislagdo, mas um desenvolvimento da
privatizagdo dentro da nova politica, matizada por muitas mudancas definidas pelo Governo
Federal. Como parte dessa fase, as vantagens da geracdo descentralizada e da cogeracao
tém sido reavaliadas, assim como a compra de excedentes de eletricidade, sendo uma
possibilidade a que se abre com a utilizagdo do bagago de cana para a cogeragado de energia
elétrica e seu fornecimento para as concessiondrias de energia ou unidades produtivas de

outros setores.

Precisamente estes dltimos anos tém sido testemunhas de momentos de crise
energética, devido ao aumento da demanda de eletricidade. Um dos exemplos mais
ilustrativos aparece citado na Gazeta Mercantil (O SETOR..., 2000). O referido didrio cita o
seguinte exemplo: as 18 h e 29 min. do dia 27 de abril dltimo (ano 2000), o Operador
Nacional do Sistema (ONS), responsdvel pela operacdao do sistema elétrico brasileiro,
informou que esse sistema operou com mais de 95% de sua capacidade instalada total,
representando um recorde no consumo de energia elétrica no pais, cendrio que se torna
mais preocupante ainda, quando se verifica que nesse mesmo més de abril, mais de dez

recordes histdricos de consumo foram batidos sucessivamente.
Vale a pena comentar que uma situacdo como esta foi atribuida, sobretudo, afalta de

investimentos no setor em anos anteriores. Desde 1987, ano em que os investimentos em

energia elétrica atingiram o dpice no pais (U$ 15 bilhdes aproximadamente), o aporte de
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recursos para o setor de energia vem caindo, sendo que em 1995, chegaram a ser de U$ 4

bilhdes (PANORAMA.., 1998).

Antecedentes como estes constituem o ponto de partida para tornar relevante a
elaboracdo de programas de incentivo ao aumento das capacidades de geracdo de energia
instaladas no pais, destinado a atender a demanda crescente e evitar o risco de
desabastecimento. Dentro desse contexto, onde sdo avaliados hoje os aumentos das
capacidades de geracdo hidrelétrica, e se discute a constru¢do de termelétricas a gés, o

bagaco de cana pode vir a ser um componente importante na matriz energética brasileira.

A inser¢do na matriz energética brasileira da energia elétrica excedente produzida por
cogeragdo a partir de bagaco, vem se mostrando como uma alternativa barata para gerar
energia para o mercado, ao tempo que contribui adiversificagdo do setor sucro-alcooleiro
aumentando as receitas do mesmo (Emirandetti, 2001). Nesse sentido, o desempenho
eficiente dos sistemas energéticos exige investimentos aliados a um gerenciamento mais
profissional, com maior interesse de investidores internacionais, que implique a entrada de

capital estrangeiro e um novo padrdo de comportamento para o empresariado brasileiro.

Até o ano 2001, (Emirandetti, 2001) a cogeracdo a partir do bagago de cana nos seis
meses da safra ndo passava de 150 MW no Brasil, quantidade insignificante quando
comparada ao potencial de geragdo do setor, estimado entre 5 mil e 6 mil MW, mas mesmo
neste baixo nivel, cabe assinalar a lideranca do setor sucro-alcooleiro paulista, pioneiro na
comercializagdo em larga escala da energia da cogeracdo, utilizando bagaco de cana como

combustivel.

O panorama das usinas paulistas mostra 131 usinas, todas auto-suficientes no
emprego de bagaco para a producao da energia elétrica que consomem. Do total de usinas,
doze (9,16 %), geram excedente de energia elétrica, quantidade estimada, considerando os
investimentos ja em pratica na safra 2001, em 85 MW (56,67 % da quantidade cogerada no
pais), sendo que nove das doze tem contrato com a CPFL para a venda de eletricidade, com

a perspectiva aumentar esta capacidade para 200 MW em 2005 (Duarte, 2001). Aqui se
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destaca a adequacgdo da cogeragcdo e o seu desenvolvimento, ao setor sucro-alcooleiro
brasileiro, sendo uma tecnologia que se adapta perfeitamente a condi¢des do setor, que
produz o combustivel a ser empregado na geracdo de energia. Esta afirmacdo vale
fundamentalmente para o estado de Sao Paulo, responsével pela produ¢do de 240 milhdes

de toneladas de cana por safra.

Por outro lado, o uso do bagago como alternativa energética apresenta vantagens tais
como a reducdo da emissdo de residuos no meio ambiente com um grau de polui¢do
atmosférica muito pequeno, se comparado a outros combustiveis, como 6leo diesel e
carvao. Além disso, o fornecimento da energia elétrica produzida ocorre entre abril e
novembro, periodo em que os reservatorios hidrelétricos se encontram nos niveis mais

baixos.

Estes aspectos tém gerado empreendimentos que colocam a procura de fontes
alternativas de geracdo de energia elétrica como uma prioridade, existindo indmeras
pesquisas, nas que destaca a elaboragdo de um programa prioritdrio para a cogeragdo de
energia elétrica no setor sucro-alcooleiro, o que tem sido sugerido aos agentes de fomento
do setor elétrico brasileiro. Assim, embora em estdgios diferentes, quase todas as empresas
sucro-alcooleiras do Pais tém ampliagdo de projetos de cogeracdo de energia a partir do
bagaco de cana, mesmo existindo também programas de apoio a investimentos com

marcada presencga do gds natural como combustivel, alguns deles em vigor recentemente.

Decorrente da expansdo destes empreendimentos tem aumentado a procura de
equipamento energético que inclui caldeiras, turbinas, equipamento auxiliar, assim como a
automacdo, sendo ela um requisito para o desenvolvimento da cogera¢do. Ao mesmo
tempo, o bagaco de cana-de-agucar, residuo da moagem da matéria prima, passou a valer
tanto quanto a propria cana (Biaggi, 2001), atingindo o valor de até R$ 30 por tonelada
sendo a tendéncia atual que as usinas sejam mais eficientes, produzam mais energia elétrica

para vender no mercado, e por tanto, que sobre menos bagaco, cujo preco deve subir.
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Na prética atual da engenharia nas plantas de cogeracdo das usinas de agtcar e dlcool,
fundamentalmente baseadas em sistemas a vapor, geralmente o incremento do potencial de
geracdo de energia elétrica acontece através do aumento dos parametros de geracdo de
vapor, sendo possivel discutir cendrios visando maximizar a capacidade de trabalho de um
portador energético. Por outro lado, pesquisas aplicadas com sucesso, encaminhadas a
aumentar o potencial de producdo de energia através da gaseificacdo de sdélidos
combustiveis como o carvao mineral e madeira e que tem permitido executar projetos de
gaseificadores economicamente vidveis a escala comercial, ndo tem atingido a mesma sorte
com o emprego do bagaco, existindo problemas com a limpeza do gis e com a alimentacao

de so6lido combustivel (Hobson et al. 1999).

A partir da disponibilidade de bagaco, a tendéncia das usinas € a de incrementar o
potencial de geracdo de energia elétrica com fins de obter excedentes para a venda. No
Estado de Sao Paulo multiplos podem ser os exemplos a serem citados. Porém, as
possibilidades de aumento da geracao de energia elétrica pelo setor sucro-alcooleiro exigem
definicdes ainda pouco esclarecidas, tais como: que tecnologia e poténcia instalar, qual o
periodo de gerac¢do (na safra ou o ano todo), a quem e de que forma vender o excedente de
energia, quais as condic¢des de viabilidade do novo investimento, o possivel aproveitamento
da palha de cana e as necessdrias mudangas na lavoura canavieira? Ou seja, como afirmam
Baccarin e Castilho (2002), ndo interessa apenas a disponibilidade de combustivel a baixo
custo, mas também estudar o potencial termodinamico, traduzido na capacidade de produzir
energia, definir a tecnologia mais adequada e eficiente para o sistema, assim como definir
os investimentos, garantindo o retorno no menor tempo possivel de acordo com a demanda

de mercado.

O presente trabalho concentra-se na usina sucro-alcooleira “Cruz Alta”, do municipio
de Olimpia, estado de Sdao Paulo. Esta usina dedica-se somente a produciao de acucar,
(cristal e liquido), que atinge 25000 sacos/dia, com uma capacidade de moagem de 10000
toneladas de cana/dia. Sendo uma usina de menor porte, baseada num sistema de co-
geracdo relativamente mais simples, € possivel estabelecer cendrios para avaliar propostas

de incremento dos parametros de geracdo, que permitam, atendendo aos requerimentos
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proprios do processo de fabricagdo de aciicar, maximizar a producdo de energia elétrica
para a venda. Assim, a contribui¢do do presente estudo é a proposicdao e discussdo de
cendrios baseados em sistemas a vapor, que permitam obter resultados do potencial
termodindmico, na procura de facilitar, ndo apenas propostas de modifica¢des tecnoldgicas
visando um determinado fim, mas também que facilitem a definicdo de estratégias
relacionadas, por exemplo, com o emprego da palha de cana, a eletrificagdo dos sistemas de
impulso mecanico, o emprego de sistemas de extragdo-condensagdo, entre outros fatores,
que devem ser avaliados do ponto de vista econdmico num contexto destinado a

modernizar as plantas de cogeragdo de usinas de agucar.

No capitulo 1 vé-se uma resenha bibliogrifica do tema a ser abordado. Trata-se dos
aspectos gerais da cogeragdo, assim como as tendéncias atuais das tecnologias empregadas.
E feita uma sintese dos principais aspectos que envolvem a mudanca radical que sofre o

setor elétrico brasileiro nos dltimos tempos.

No capitulo 2 trata-se do uso de combustiveis s6lidos na cogeracdo, ressaltando
fundamentalmente o emprego do carvao mineral, madeira e bagago de cana, assim como as

tendéncias tecnoldgicas aplicadas.

No capitulo 3 € feita uma discussdo do embasamento tedrico dos indices de
desempenho fundamentais, baseados na primeira e segunda lei da termodindmica, como
passo prévio a andlise e compreensdo da teoria de custo exergético, visando efetuar a
andlise termoecondmica do sistema de cogeragdo. Nesse sentido, € ressaltada a andlise

exergética, como ferramenta fundamental para a aplicagdo da termoeconomia.
No capitulo 4 € feita uma descri¢do detalhada do sistema de cogeracdo da usina que
serd estudada, onde ressaltam caracteristicas operacionais da planta e dos equipamentos,

assim como particularidades no funcionamento da planta na safra avaliada.

No capitulo 5 sdo oferecidos os resultados da avaliacdo termodinamica da planta de

cogeracdo. Sdo determinadas as eficiéncias dos equipamentos componentes mais
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importantes, assim como os indices de desempenho de 1a lei e a eficiéncia de segunda lei
da termodindmica, sendo ressaltada a utilidade do estudo particularizado efetuado nos
Geradores de Vapor visando determinar a eficiéncia de 1a lei destes equipamentos e dessa

forma, o consumo de combustivel de cada caldeira e da planta.

O capitulo 6 apresenta os resultados da andlise termoecondmica. Na andlise efetuada,
0 bagaco ¢ tratado como um produto do sistema de extra¢io de caldo misto, sendo incluido
este sistema como um volume de controle dentro da anélise. Posteriormente sdo reportados
os resultados dos custos monetdrios dos principais fluxos da planta de acordo com o prego
do bagago no mercado. Finalmente sdo mostrados os custos monetarios considerando iguais

custos unitdrios entre o bagaco e a cana.

O capitulo 7 estuda o aumento dos pardmetros de geracdo de vapor como forma de
avaliar a economia do combustivel decorrente do aumento dos niveis de geracdo de
poténcia nos sistemas a vapor das plantas de cogeracao. Tomando como ponto de partida a
avaliacdo energética da Usina “Cruz Alta”, € possivel definir cendrios que, acompanhados
de critérios operacionais permitam executar a simulacdo de duas propostas de plantas de
cogeracdo trabalhando no periodo da safra. Os resultados obtidos permitem por sua vez,
estabelecer restricdes ao procedimento de otimizacdo termodinamica, sendo o objetivo
fundamental a determinag¢do dos maximos niveis atingiveis de poténcia elétrica cogerada,
levando em conta as restri¢cdes impostas pela necessidade e condicao de vapor empregado
no processo fabril e a disponibilidade de combustivel. O procedimento de otimizagdo é
acompanhado pela determinagdo dos indices de desempenho baseados da primeira lei de

termodinamica.

Finalmente, o capitulo 8 aborda a andlise termodinimica de duas Propostas de
modificacao do sistema de cogeracao atual, que incluem algumas modifica¢des no esquema
energético, entre as que se destacam o emprego de combustivel complementar, a
eletrificacdo total da usina, o emprego de trocadores de calor do tipo pelicula descendente
para a geragdo de vapor, destinado a atender as necessidades do processo fabril, numa usina

cujo consumo especifico é de 400 kg de vapor/tonelada de cana. Cada proposta é avaliada
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para dois niveis diferentes nos parametros de geracdo de vapor, permitindo avaliar o
aumento da poténcia obtida e o desempenho termodindmico da planta numa mesma
proposta. Os resultados da andlise vdo acompanhados da determinag¢do dos custos

exergéticos de cada um dos fluxos da planta, assim como dos produtos principais.

Para concluir, no capitulo 9 sdo discutidas algumas conclusdes e recomendacoes,

assim como propostas de futuras avaliagdes de interesse.

Xxii



Capitulo 1

Sistemas de Cogeracao: Conceitos Gerais

Neste capitulo € feita uma resenha bibliografica sobre a cogeracdo. Nele, sdo destacados
aspectos relacionados com a defini¢ao, aplicac@o prética e publicagdes mais recentes sobre o
tema, assim como uma classificacdo de acordo com o motor térmico presente no sistema.
Finalmente € apresentada uma panoramica sobre as perspectivas da cogeracao a partir do bagago

de cana na industria sucro-alcooleira brasileira.
1.1 Introducao

Embora existam diferentes defini¢des atribuidas ao termo cogeracio, expressa-se a seguir
um enfoque que tenta representar o conceito fisico fielmente. Assim, é definida a cogeragdo
como o termo empregado para a producao conjunta, em processo seqiiencial, de energia elétrica
ou mecanica e de energia térmica util, partindo de uma mesma fonte de energia primaria (Lozano,
1998). Desta forma um sistema de cogeracdo fica constituido por uma combinag¢do de
equipamentos convencionais dentro da Engenharia Energética, (caldeiras, turbinas, trocadores de
calor e outros), que integrados funcionalmente num determinado ciclo, procuram obter o maior
aproveitamento da fonte primdria consumida, normalmente um combustivel, seja fdssil,

renovavel, ou de outro tipo.

Cabe citar que alguns autores como Horlock (1997), empregam a expressdo “producdo
combinada de calor e poténcia” ao tratar o termo cogeragdo, sem alterar o sentido fisico do

conceito.



Um dos aspectos mais importantes, inerentes a defini¢do, mas com muita relagdo com a
funcionalidade da tecnologia, € que estes sistemas sdo projetados para satisfazer
fundamentalmente a demanda térmica do consumidor, ja que ndo € vidvel na maioria dos casos
comprar este tipo de energia de uma empresa externa, podendo a poténcia produzida, em geral
poténcia elétrica, atender parte ou a totalidade das necessidades da propria planta industrial,
existindo também a possibilidade de produgdo de excedente de energia elétrica para a venda,

constituindo-se em mais um produto da empresa.

Sendo obtidos dois produtos de valor distinto, - calor e poténcia -, utilizando uma mesma
fonte de energia, os sistemas de cogeracao tornam-se atrativos pelo fato de operar a eficiéncias de
primeira lei maiores do que aquelas encontradas quando ambas formas de energia sao produzidas
em processos independentes. Estas eficiéncias podem ser da ordem de 75% a 90%, (Walter et al.

1997).

A cogeragdo aconteceu de maneira mais ou menos acentuada, dependendo das condi¢des de
cada pais. Um fato influente resultou da tradi¢do de servigos energéticos a comunidades em
paises de clima frio, prética associada ao desenvolvimento de sistemas para aquecimento de
ambientes. Deste dltimo aspecto partem as concepgdes da cogeragdo, estando a primeira delas
ligada ao funcionamento de centrais termelétricas, onde o calor rejeitado, produto do ciclo
gerador de poténcia, é recuperado na forma de um fluxo de calor, que pode estar destinado ao
aquecimento ambiental, sendo este principio referenciado na literatura geralmente como
“sistemas de calor distrital”. Dependendo do porte da instalagdo, a quantidade de calor produzido

pode chegar a suprir totalmente a demanda energética de uma comunidade.

O fluxo de energia em forma de calor, utilizado como calor de processo numa industria,
constitui outra alternativa de producdo combinada de calor e poténcia. A prépria industria, ao
estar dotada de um esquema térmico para a producao de poténcia elétrica, pode satisfazer parte
ou a totalidade da demanda da planta, ndo descartando a possibilidade de uma produgdo
excedente de poténcia, satisfeita a demanda interna, com a conseqiiente venda do excedente a

rede concessiondaria local.



Esta segunda aplicagdo encontra lugar em industrias metalirgicas, refinarias de petréleo,
plantas quimicas, etc. Pode ser citada dentro do contexto brasileiro a avaliagdo termoecondmica
de um sistema de cogeragdo numa planta quimica (Teixeira e Oliveira Jr., 2000). Um caso
particular dentro desta segunda possibilidade tem-se desenvolvido em processos onde hd um
subproduto que pode ser empregado como combustivel, merecendo destaque as usinas de agicar
e dlcool a partir da cana. Nesse sentido se destaca o trabalho de Teixeira e Milanez (2000), onde é
avaliada a industria sucro-alcooleira e a possibilidade de melhorar a sua participa¢ao dentro da
matriz energética nacional, ndo s6 em termos de producao de dlcool, mas na produgdo de energia

elétrica obtida nas plantas de cogeracdo perante o incremento da demanda de energia no pais.

Uma terceira concep¢do da cogeragdo, mais recentemente viabilizada do ponto de vista
tanto de mercado, quanto tecnologicamente € a vinculada ao setor tercidrio, onde toda a demanda
de poténcia e calor pode ser satisfeita pelo sistema em configuragdes conhecidas tecnicamente
como ‘“sistemas de energia total”. Similar ao caso anterior, a poténcia produzida pode suprir
parcial ou totalmente a demanda, existindo a possibilidade de uma produgdo excedente. A energia
em forma de calor obtida nestes sistemas € empregada com propdsito de aquecimento ou
resfriamento de dgua, tarefas geralmente destinadas a uma grande variedade de objetivos. As
instalagdes energéticas de hospitais pertencem a esta concepg¢ao, merecendo destaque o trabalho

de Santo e Gallo (1997).

A tecnologia de cogeracao tem reconquistado prioridade nas duas ultimas décadas. Fatores
como as tendéncias de desregulamentacao, e o estimulo da geragcao independente incentivada pela
participacdo da iniciativa e capital privados, tornaram-se mais definidos como resposta aado¢ao
de politicas de racionalizacdo das fontes de energia na maioria dos paises de América Latina e do
mundo, levando em conta o constante aumento da demanda. Ao mesmo tempo a cogeracao t€m
despertado o interesse especial dos empresdrios dos mais diversos setores industriais, € ndo
apenas dos setores tradicionalmente envolvidos, casos das industrias sucro-alcooleiras e de papel

e celulose, (Vieira e Oliveira Jr., 1998).

Na Europa, nos ultimos anos tem se incrementado a participagcdo da cogerag¢do na producdo

de energia elétrica. Um bom exemplo pode ser visto na Unido Européia, onde alguns paises como



Holanda, Dinamarca e Finlandia ja cogeram 35% da energia consumida. Nestes paises a matéria

prima para o processo € a madeira, principalmente a de eucalipto, sendo este um recurso

disponivel e que é cada vez melhor aproveitado (Duarte, 2001).

Na Alemanha, Lemoult et al. (1998), afirmam que existem aproximadamente duas mil
plantas de geragdo de energia elétrica de pequeno porte, (500 kWe e capacidades inferiores), e
nesse sentido, a Franca, pais cujo modelo energético € caracterizado pela centralizagdo estatal e
fortemente baseado na energia nuclear, a mesma fonte revela o incremento de plantas de
cogeracao de recente funcionamento, sendo que a capacidade de geracdo de energia elétrica
atinge os 1200 MWe. Turbinas e motores alternativos respondem respectivamente por

aproximadamente 55% e 45% da poténcia instalada.

Na Itdlia, revitalizada energeticamente com a definicdo de um programa de estimulo
estabelecido ao final dos anos 80, foi possivel incentivar a cogeragdo industrial e a viabilizacdo
em curto prazo do aumento da oferta de energia elétrica. O trabalho de Casarosa e Franco (2000),
objetivando a otimizagdo termodinadmica na recuperacao de calor em ciclos combinados onde sdo
empregados dois niveis de pressdo de vapor gerado, constitui um bom exemplo das pesquisas

mais recentes.

Na Europa Oriental, as plantas de cogeracdo tém experimentado um desenvolvimento
notdvel. Dupleac et al. (2000), apresentam um modelo de otimiza¢do visando obter melhores
indices econdmicos em plantas de cogeracao dotadas de motores de combustdo interna, a partir
do dimensionamento e caracteristicas operacionais. Entretanto, Szargut (2000) apresenta o0s
resultados da aplicacdo dos ciclos com turbinas a gds em redes de calor distrital, onde foi
determinada a relacao entre a producao anual de eletricidade e a produ¢do anual de calor para os
parametros 6timos do ciclo HAT (Humid Air Turbines em inglés), em fun¢do das temperaturas

de aquecimento distrital para varias temperaturas ambiente.

Existem vérios aspectos que se combinam no desenvolvimento da cogeracdo nos Estados
Unidos nas ultimas duas décadas. A grande fragmenta¢do de sua industria elétrica, com inimeras

empresas publicas e privadas submetidas ao controle federal, permite e prioriza o aproveitamento



das condi¢des especificas dos recursos energéticos locais. Cabe assinalar como exemplos, o
desenvolvimento da cogeracdo nos estados Texas, Nova York e Califérnia, destacando-se como
fonte primdria, o gis natural, (Saad e Cheng, 1996), assim como a quantidade de pequenos
produtores que a partir dos anos 70, comec¢aram a ampliar a producdo de energia elétrica a partir

de fontes renovéveis, com forte presenga da energia edlica, (Barreda del Campo, 1999).

Na Asia, a India constitui um caso representativo decorrente da gradual liberalizagio do
mercado de energia. Van Groen (1999), confirma o interesse da industria de acticar desse pais em
obter excedentes de bagaco com a implantacdo de novas tecnologias com propostas de obten¢do
de energia elétrica excedente para a venda arede elétrica, o que gera ndo sé renda, mas também o
fato de contribuir com o desenvolvimento dos sistemas energéticos e sua capacidade para suprir a
demanda. Entre os objetivos abordados por esse pesquisador encontra-se o estado e
desenvolvimento dos esquemas de cogeragio de usinas na India e a interagiio com o processo de

fabricacdo de agucar.

1.2 Classificacao dos sistemas de cogeracao

O desenvolvimento da cogeragdo como uma alternativa eficiente para o uso racional de uma
fonte primdria de energia, tem motivado o desenvolvimento de distintas configuracdes
tecnoldgicas, assim como vdrios indices de desempenho segundo o caso. No entanto, o processo
seqiiencial de geragdo de eletricidade e consumo de calor ttil admite duas possibilidades segundo

seja a ordem de producdo das formas de energia.

O ciclo “topping” é o mais freqiientemente encontrado na pratica. Nele a energia
proveniente do combustivel gera primeiro poténcia elétrica, sendo que a energia térmica
resultante é recuperada e produtivamente utilizada. E caracteristico destes ciclos a existéncia de
uma maquina motriz, cuja energia residual (geralmente de tipo térmica), satisfaz a carga térmica

do processo.

Segundo Lizarraga (1994), nos chamados ciclos “bottoming”, a energia térmica residual

associada a processos industriais que precisam de alta temperatura, € empregada para a producdo



de energia elétrica. Nestes processos, geralmente vinculados a industrias quimicas, o residuo
energético na forma de calor pode atingir temperaturas muito altas que favorecem a ulterior
conversao. Contudo, € muito freqiiente que esse efluente energético esteja altamente contaminado
por agentes corrosivos, o que pode alterar significativa e negativamente o custo das caldeiras de

recuperagdo da instalagdo global.

Desse modo, os ciclos “topping” podem ser usados em processos que requerem
temperaturas moderadas ou baixas, tendo assim uma grande variedade de aplicacdes, permitindo
uma maior versatilidade no momento de escolher o equipamento a empregar, podendo-se utilizar,
do ponto de vista tecnoldgico, sistemas “topping” de cogeracdo baseados em ciclos a vapor,
motores de combustio interna a pistdo ou ainda turbinas a gds. Para sistemas “bottoming”, ciclos

a vapor sdo a resposta mais freqiiente.

Este tultimo aspecto oferece a classificacdo mais habitual. Ela realiza-se em func¢do do tipo
de motor térmico presente no sistema, porém, cabe adicionar que dentro de cada grupo
classificado existe uma grande variedade de sistemas alternativos que podem ser considerados

para uma aplicagdo especifica dentro da cogeragao.

1.2.1 Cogeracao com turbinas a Vapor

O emprego das turbinas a vapor como mdquinas térmicas na cogera¢do aparece vinculado a
trés configuracdes fundamentais, todas operando em ciclos a vapor. Nelas o aspecto comum
consiste no aproveitamento do conteido energético do vapor gerado na estacdo geradora para o
acionamento da turbina e conseqiiente geracdo de poténcia. A condensacdo de uma parte do
vapor de escape, ou de uma extracdo de vapor de uma turbina de extracdo-condensacdo, garante

as necessidades de energia em forma de calor do sistema. As configura¢des sdo trés:

e Turbinas de contrapressao.
e (Combinacdo de turbinas a vapor de contrapressio com turbinas de condensagcdo que
empregam fluxo excedente.

e Turbinas de extragcdo-condensacao dotadas de sistemas de regulagdo automaticos.



A Figura 1.1 apresenta graficamente um esquema de processo trabalhando em regime de
cogeracao que emprega uma turbina de contrapressio. Neste esquema, tipico da Industria Sucro-
Alcooleira Brasileira, é caracteristico que a geracdo de energia elétrica seja determinada pelas
variacdes da demanda da energia em forma de calor de processo. A aplicacdo desta configuracao

contribui a dar um cardter sazonal a eventuais excedentes de eletricidade para comercializagao.
Na opinido de Lozano (1998), este sistema tem melhores resultados, na medida em que o

consumo de calor da planta seja na forma de vapor de dgua a baixa pressado. Este aspecto constitui

o critério mais apropriado para determinar o uso de turbinas a vapor numa instalacao deste tipo.

Turbo-gerador

Caldeira 1
i €
h 4
Processo
< | l
Bomba Desaerador
G——

Figura 1.1. Diagrama de um sistema de cogera¢do com turbina de vapor de contrapressao.

As vezes uma mesma industria precisa de vapor a distintos niveis de pressdo, o que pode
estar unido a necessidade de estabilizar o fornecimento da energia elétrica as concessiondrias.

Para implementar esse requerimento, Lozano (1998) indica que uma solu¢do adequada pode ser a



combinacgdo de turbinas a vapor de contrapressdo com turbinas de condensacdo, estrutura que
permite uma maior flexibilidade as entregas de energia elétrica e calor para processo, ainda que o
custo de duas turbinas seja maior do que o custo de uma, aliado ao fato da complexidade do

ponto de vista operativo, conclui o mesmo pesquisador.

Quando o objetivo perseguido implica adequar a instalacdo para a produgdo e venda de
eletricidade excedente, Walter (1994), afirma que o uso de turbinas de extragcdo-condensagao
providas de sistemas de regulacdo automatica tem viabilizado a operacdo da planta de cogeragao

em longos periodos.

O interesse em empregar uma turbina de condensac¢do com extracao regulada, se justifica
pela sua capacidade de satisfazer uma relagdo energia térmica/energia elétrica, que pode variar
numa ampla faixa. Neste caso uma fracdo de energia que pode ser significativa € cedida no

condensador.

Este sistema, com maior capacidade de producao elétrica, possui normalmente turbinas de
extracdo dupla, sendo a primeira, no nivel de pressdao em que o vapor € requerido pelas turbinas
de acionamento mecanico, e a segunda, na pressdo em que o vapor ¢ consumido no processo
produtivo. Comumente o vapor de escape das turbinas de acionamento mecanico soma-se ao
fluxo da segunda extrag¢do visando satisfazer a demanda de vapor do processo. Dentro do setor
sucro-alcooleiro, a ado¢ao de tal sistema implica analisar a viabilidade de operagdo de tal sistema
no periodo fora da safra, conjuntamente com o emprego de combustiveis complementares que

respondam ao déficit de bagaco na entressafra.

A Figura 1.2 reproduz o diagrama de um sistema de cogeracdo, com turbina de extragdo-
condensacdo, tomada como ponto de partida na andlise do preco minimo de comercializagcdo de

eletricidade no setor de acucar e dlcool com fins de venda, efetuado por Carpio e Lora (2001).
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Figura 1.2 Sistema de cogeracdo empregando turbina de extragdo-condensagao.

Em resumo, o emprego da cogeracdo com turbinas a vapor prové aos sistemas térmicos de
grande disponibilidade de equipamentos e configuracdes para acompanhar o atendimento das
demandas térmica e elétrica, segundo o caso, inclusive durante o funcionamento a carga parcial.
Este aspecto manifesta-se quando hd necessidade de manter constante o nimero de revolugdes,
seguindo a freqiiéncia da rede elétrica acoplada. Impde-se destacar a rapidez de resposta dos

sistemas que geralmente tem como varidvel o consumo de vapor.

1.2.2 Cogeracao com turbinas a gas

Como descreve Barros (1998), as turbinas a gds t€ém sido usadas nas dreas industrial e

aerondutica como elementos geradores de energia elétrica e/ou acionamento mecanico, assim



como propulsores de aeronaves. A evolucdo tecnolégica de seus componentes implicou uma
grande contribuicdo ao incremento da sua efici€éncia, que, unida ao fato da disponibilidade
crescente de gds natural a precos competitivos tem favorecido a implantacdo de sistemas de

cogeracdo com turbinas a gés.

Os gases de escape carregam entre 60 e 80% da energia primdria consumida pela turbina, e
constituem de fato a fonte de calor fundamental nestes sistemas. Assim, as temperaturas
relativamente altas (400-600 °C), o elevado conteddo de oxigénio nos gases de saida (13-18 %),
decorrente do excesso de ar usado na combustdo e os baixos teores de gases poluentes com o
emprego de gds natural como combustivel, constituem o ponto de partida de algumas
modificacdes feitas ao ciclo padrdo, visando acréscimos nos valores da eficiéncia térmica, e/ou
trabalho liquido. Neste sentido, os esfor¢os t€ém sido dirigidos ao aproveitamento do potencial
energético dos gases de escape da turbina, sendo uma das primeiras modifica¢gdes estudadas e
avaliadas, o Ciclo de Turbina a G4s com Regenerador, que aproveita a energia dos gases na saida

da expansao para o aquecimento do ar antes da cAmara de combustao.

Devido aos altos indices de desempenho obtidos e partindo do citado aproveitamento do
potencial energético dos gases de saida, merecem destaque o Ciclo com Injecao a Vapor, o Ciclo
Combinado, sendo reportados também estudos de interesse sobre Plantas de Turbina a Gas com

Recuperagdo Quimica, (Carcasci et al., 1998).

1.2.2.1 Ciclo de Turbina a Gas com Injecao de Vapor

A injecdo de vapor numa turbina a gas tem adquirido muita divulga¢do nos dltimos anos.
Este efeito envolve a combinacdo de do ciclo padrdo com a injecdo de vapor gerado numa
caldeira recuperadora, que segundo Lizarraga (1994), é conhecido como ciclo Cheng, em honra
do pesquisador desse nome, quem partindo dos parametros mais significativos do ciclo fez
aportes para a otimizagdo da sua eficiéncia.
A energia dos gases de saida da turbina é recuperada numa caldeira de recuperagdo

produzindo vapor que pode ser usado num processo, podendo ser parte dele injetado na camara

10



de combustdo da turbina a gds. A capacidade de produgdo de vapor poderia ser aumentada
colocando um queimador de pés-combustdo adicional, o que permite a possibilidade de alterar a
producdo de eletricidade e vapor (Guarinello, 1997), o que dota o sistema de uma grande

flexibilidade operacional.

O vapor € injetado nas zonas da camara de combustdo onde facilita as condi¢des para criar
uma mistura apropriada, para obter um efeito mais aprecidvel na reducdo das emissdes de NOy
Bathie (1996), cita a possibilidade de obter partida rdpida, o incremento substancial da poténcia
liquida e os menores custos de capital como vantagens quando comparados com o0s ciclos

combinados. A Figura 1.3 apresenta o diagrama operacional do ciclo.

Gas combustivel

>
L Vapor Vapor para
Camara de Processo

— 3| combustio Turbo-Gerador
41 v /

—»| Caldeira de

4'_0’_; recuperacao

Bomba

A  Compressor

Figura 1.3. Diagrama de uma turbina a gas com inje¢do de vapor.

O proprio Bathie (1996), considera que as desvantagens fundamentais deste ciclo podem ser
resumidas no requerimento de uma planta de tratamento de dgua, para o fornecimento continuo
de 4gua tratada, com o conseguinte custo, sendo esta 4gua jogada fora com os gases de exaustao,
e na adi¢do de um equipamento adicional de troca de calor, a caldeira recuperadora. Entretanto,
em Guarinello et al. (2000) é avaliada esta modificacdo aplicada a cogeracdo utilizando os

conceitos da termoeconomia.
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1.2.2.2 Ciclos combinados

O termo ciclo combinado tem sido reservado para a instalacdo cuja esséncia de

funcionamento consiste em aproveitar a energia dos gases de saida da turbina a gds para gerar

vapor sob pressdo na caldeira de recuperacdo de calor, e posteriormente obter mais poténcia

elétrica numa turbina a vapor, constituindo-se assim numa combinacao do ciclo a gas com o ciclo

a vapor. Na Figura 1.4, reflete-se uma variante de ciclo combinado reportada por Bathie (1996).

Camara de
combustao

Géls_|_>
\
<

Compressor

L
\

A 4

Caldeira

Turbo-gerador a Gés

Turbina a vapor

Vapor para
processo

Condensador

<

O
Bomba de dgua

de alimentacdo

Figura 1.4. Diagrama de uma planta de cogeragdao com ciclo combinado.

Na Figura 1.4 observa-se que a combinacdo de ambos os ciclos é devida a caldeira de

recuperagdo, encarregada da geracdo de vapor, sendo este equipamento formado por uma ou mais
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superficies de troca de calor, através das quais a energia dos gases é recuperada e transferida a
dgua. Os gases de saida, com alto conteido de oxigénio podem ser empregados como
comburentes em queimadores de pés-combustao na caldeira de recuperacao. Assim, como afirma
Lizarraga (1994), é possivel atingir temperaturas de gases préximas a 1500 °C, chegando a
quantidades de vapor gerado, que no critério de Walter et al. (1997), podem ser até 6 vezes

superiores aobtida em uma unidade sem queima.

A expansdo do vapor, para o caso da cogera¢ao acontece até uma pressao adequada ao nivel
térmico requerido pelo processo consumidor de vapor. Assim, consegue-se uma utilizagdo
integral da energia, incrementando-se o rendimento térmico global, além do fato de obter uma

maior extragdo de energia mecanica por unidade de poténcia térmica.

Quando o caso tratado é sem queima adicional, a concep¢do da caldeira de recuperacao é
geralmente mais simples. Os pardmetros do vapor gerado sdo fungdes diretas da vazdo e

temperatura dos gases na saida da turbina a gés.

Na opinido de Bathie (1996), a possibilidade de geracdo de vapor a diferentes niveis de
pressdo, leva a um melhor emprego da energia dos gases de saida da turbina, obtendo melhores
rendimentos térmicos quando comparados com os ciclos combinados a um unico nivel de
pressdo, permitindo um controle mais eficaz na qualidade e temperatura de vapor, quando o

superaquecimento ¢ empregado.

Ainda nas diversas variantes praticas, segundo Gallo (1999), estes ciclos apresentam menor
sensibilidade as variacOes de temperatura ambiente e altitude, estando mais aptos para trabalhar

em regimes parciais.

Do ponto de vista da geracdo de energia elétrica e ainda da cogeracao, o desenvolvimento
da tecnologia de combustao e gaseificacdo, fundamentalmente em leito fluidizado, partindo de
fontes renovaveis, e inclusive considerando o carvao mineral, unido aviabilidade de empregar o
gds resultante num ciclo combinado com turbina a gas, representa uma oportunidade de aliar

eficiéncia tecnoldgica e crescimento sustentado, (Iberé, 1998).
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Apesar das limitagdes relacionadas com a mdxima temperatura do ciclo, a necessidade de
resfriamento de palhetas e a sensibilidade a temperatura ambiente e altitude, considerando seu
desempenho, competem com os ciclos a vapor, apresentando indices favordveis no que respeita a
tempo de montagem, efici€ncia de primeira lei, que para o caso do ciclo combinado para a
geracao de poténcia atinge valores de até 57%, valor superior a 43% da central a vapor (FUPAL,
2000). A mesma fonte compara o custo especifico (US $/kW) com a poténcia nominal por

unidade (MW). A tabela 1.1 expressa a informagao.

Tabela 1.1 Alguns indices de desempenho comparativos entre as turbinas a gds de grande

porte e as turbinas a vapor.

Parametro Central a vapor Ciclo combinado Turbina a gas
Poténcia nominal (MW)/unidade 20-1200 20-1000 20-400
Custo especifico (US $/kW) 600-1400 400-1300 300-350

1.2.2.3 Ciclos de Turbinas a Gas com Recuperacao Quimica

O conceito de recuperacdo quimica € um dos varios conceitos inovadores aplicdveis aos
ciclos de turbina a gds para a geracdo de energia elétrica e cogeragcdo, que utilizam como

combustivel o gds natural, (Adelman et al. 1995).

Como objeto de estudo nos tltimos anos, destacam as sugestdes que emanam do trabalho de
Souza Santos (1997), em relagdo a necessidade de incluir andlises exergéticas e econdmicas
nestas instalacdes, o trabalho de Sanchez er al. (2000), onde € apresentada uma avaliagdo
exergética em uma planta de turbina a gds com reforma quimica, assim como os aportes
emanados das simulacdes feitas nos trabalhos de Carcasci et al. (1998), e Harvey e Kane, (1997),
na andlise de ciclos de Turbina a Gds com Recuperacdo Quimica, baseados nas Turbinas LM

6000 da General Electric, e GT26 da ABB, respectivamente.
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A Figura 1.5 apresenta um diagrama operacional que explica este conceito.

Gas combustivel reformado

I Metano Vapor para Processo
: A dgua
Camara de
combustio A |
V/
Gases
—> —+—>

T~—

Turbina a Gas

Secdes economizadora e
evaporativa

Reformador Metano-
Gases )
—+ Vapor de dgua

Figura 1.5. Diagrama conceitual do sistema de turbina a gds com recuperagdo quimica.

O calor dos gases de escape € primeiro aproveitado no chamado reformador de vapor - gas
metano, que assume o lugar do Gerador de Vapor Recuperador de Calor, normalmente
empregado nos ciclos de Turbina a Gas com Injecdao de Vapor, e os Ciclos Combinados. O
reformador quimico possui uma se¢do economizadora destinada ao aquecimento da dgua até
condi¢des de saturacdo, uma se¢do evaporativa para a geracdo de vapor e a se¢do reformadora
propriamente dita. Esta ultima secdo esta caracterizada segundo Kesser et al. (1994), pela
presenca de um elemento catalisador em base niquel, que pode ser suficientemente ativo acima de
600 K, promovendo uma reag¢do endotérmica entre o metano e o vapor de 4gua. Assim, a mistura
metano - vapor de dgua absorve calor devido ao fluxo de entalpia dos gases quentes, e
quimicamente, devido as reacdes quimicas. No critério de Carcasci et al. (1998), na zona de

reacdo do reformador verificam-se as seguintes reagdes:

CH4+H20 CO +3H 2 (1)

CO + Hzo CcO 2+ H2 (2)
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O gas obtido, produto da reacdo quimica e a troca de calor, contém CO, H,, excesso de
vapor de dgua, restos de metano e CO», sendo posteriormente levado ao combustor da turbina a

gas, onde seu potencial energético € aproveitado com excelentes resultados, (Sanchez et al.,

2000).

1.2.2.4 Outras modificacoes do ciclo padrao

Uma delas considera o processo de compressao dotado de resfriamento intermedidrio do ar,
visando reduzir o trabalho total fornecido ao compressor, e assim, aumentar o trabalho liquido do
ciclo. Porém como resultado, se tem a diminui¢do da temperatura do ar na entrada da camara de
combustdo, o que provoca diminui¢cdo da eficiéncia térmica do sistema. Ainda quando este
sistema seja combinado com a regeneracdo, e sejam atingidos melhores indices de eficiéncia
térmica, o problema das baixas temperaturas dos gases pela presenca da regeneragdo, continua

limitando como afirma Lizarraga, (1994), a aplicacdo prética destas modificagdes na cogeracao.

Outra das modificagdes sdo os ciclos com reaquecimento do ar (Figura 1.6). Esta
modificacdo insere uma segunda camara de combustdo, ficando a expansao dos gases na turbina
subdividida em duas secdes. O efeito imediato, o aumento do trabalho especifico, ndo implica um

aumento da eficiéncia térmica na mesma medida, devido ao consumo adicional de combustivel.

Calor
t L v Camara 1 Camara 2
> —> +

regenerador Gis ¢ Gis #

L O

Turbo-gerador

Compressor

Figura 1.6. Diagrama do ciclo composto.
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A aplicacdo pratica do chamado ciclo composto, que pressupde a integracdo das
modifica¢des anteriores apresenta o problema de determinar o nimero de etapas para a expansao
visando trabalhar para a condi¢cdo de mdxima efici€éncia, embora possa acontecer o fato ja
mencionado da diminui¢ao da temperatura do gas na saida, aspecto que geralmente ndo favorece

a cogeracao.

Para concluir este item, vale a pena citar a aplicacdo dos ciclos de turbina a géds na
cogeragdo, adaptados a sistemas de refrigeracdo por absor¢do, onde a demanda de refrigeracdo
para o processamento de produtos € necessdria, alem das de vapor e energia elétrica. As
propostas recolhidas no trabalho de Gallego et al. (2000), baseadas na avaliacdo termoecondmica
de um sistema de cogeracdo que emprega duas turbinas a gds acopladas a uma caldeira
recuperadora de calor, que por sua vez fornece vapor ao sistema de refrigeracao por absorcdo de
amonia, constitui um bom exemplo na hora de avaliar os requerimentos energéticos de uma

fabrica de cerveja, extensivos a uma instalacao industrial em geral.

1.3 Cogeracao com motores de combustao interna

A aplicacdo dos motores de combustdo interna na cogeragdo resulta de grande utilidade
pratica nas pequenas industrias, onde prevalecem as necessidades de energia elétrica, e dgua

quente ou vapor a baixa pressao.

A energia quimica do combustivel libera-se através das reacdes quimicas da combustdo,
sendo aproveitada, segundo Lozano, (1998), até 40% na forma de trabalho mecénico. Entre as
formas de calor recuperdvel destacam-se, tanto as que provém do sistema de resfriamento do
motor, que na opinido do préprio pesquisador podem atingir até 20% da energia do combustivel,
quanto a fragdo de energia contida nos gases de saida do motor, cujo valor de temperatura oscila
entre os 400 — 500 °C, que carrega até 30% da energia do combustivel. Em geral a poténcia no
eixo pode ser empregada para a geracdo de eletricidade, ou para o acionamento de um
compressor ou bomba, e o calor recuperado pode-se destinar a variados usos, incluindo a
calefacdo industrial ou doméstica, secagem, refrigeracdo por absorcao, e produgdo de vapor de

baixa pressdo entre outras aplicacdes. Como exemplo, pode ser citado o trabalho de Cruz e Nebra
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(2002), onde ¢é feita uma avaliacdo termoecondmica de um sistema composto por motor de

combustdo interna e refrigeragdo por absorg¢ao.

Existem fatores que tem contribuido a propagar o emprego dos motores de combustdo

interna na cogeragao. Merecem mengao, os seguintes:

¢ Disponibilidade de motores fidveis em variadas dimensoes e capacidades.
¢ Disponibilidade de combustiveis liquidos e gasosos de qualidade a precos competitivos.
e (Grande capacidade de adaptacdo e rapida resposta diante variagdes de poténcia demandada.

e Preferéncia de emprego para instalagdes de pequeno a médio porte.

Nos motores de combustio interna destaca-se na cogeracdo o emprego dos motores
Diesel, ou de igni¢do por compressao, associados a maiores indices de rendimento, e aplicagdes
onde a poténcia elétrica a consumir pode ser relativamente grande. Segundo afirma Barreda del
Campo (1999), estes motores tem sido empregados para a geragdo de energia elétrica, onde a

demanda ndo justifique a instalacdo de uma central a vapor, ou g4s.

Em anos recentes, alguns pesquisadores, entre eles Diaz Tey (1998), reportam o
desenvolvimento de tecnologias para alimentar motores de combustdo interna com gases
combustiveis resultantes da gaseificacdo de biomassa, visando cobrir a demanda de energia
elétrica em zonas rurais. Este pesquisador propde empregar como fonte primdria a madeira

proveniente de um bosque energético, empregando gaseificadores de leito fixo.

1.4 O Setor Sucro-alcooleiro Brasileiro dentro do contexto da cogeracao

A cogeracgao a partir de bagago de cana, bem como seus aspectos ambientais e sociais, tem
sido analisada por vdrios pesquisadores, entre eles, Coelho et al. (1994), que mostraram as
vantagens para os setores envolvidos e os beneficios ambientais possiveis de serem obtidos.
Dentro do contexto brasileiro, os proprios pesquisadores ja consideravam a agroindustria
acucareira como o setor com maior potencial para a geracdo de excedentes de energia elétrica,

fundamentalmente pela enorme quantidade de combustivel disponivel.
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Porém, a necessidade de desenvolvimento de um programa de cogeragdo, num ambiente
competitivo implica a a¢do conjunta dos setores envolvidos, tais sdo os casos do setor elétrico,
automotivo e outros integrados aos objetivos do Estado. Assim, um fator que tem inibido e ainda
inibe o incremento da cogeragdo € a propria gestdo empresarial. Negociar a venda de excedentes
de energia elétrica, implica uma adequacgdo as caracteristicas do mercado junto com os sistemas

de transmissao e distribui¢ao.

Resulta de interesse sintetizar alguns aspectos prévios do ponto de vista do
desenvolvimento desta alternativa e que podem contribuir com a expansdo dos sistemas de

geragdo dentro do contexto brasileiro:

a) Trabalhos recentes, (Coelho et al. 1997), entre outros, ressaltam os diversos setores
industriais que apresentam potencial para a cogeracdo, destacando o setor sucro-alcooleiro como

0 mais expressivo, sendo um beneficio, tanto para o proprio setor quanto para o setor elétrico.

b) Necessidade de diversificagdo de produtos para as indudstrias de agucar e dlcool,
conforme as perdas de receita que estas vém enfrentando. Segundo Ramalho (1999), estas perdas
sdo decorrentes de excedentes de producdo de agucar e dlcool, com significativas quedas nos

precos de comercializagdo destes produtos.

c) Necessidade de claras defini¢Oes através de diretrizes governamentais para a exploracao
do potencial da cogeracdo, uma vez que o setor sucro-alcooleiro ndo se desenvolveu

considerando a energia elétrica como um produto (Ramalho, 1999).

d) Desenvolvimento recente da prética de racionalizacdo de energia, que ja vem atraindo e
estimulando o surgimento de empresas de consultoria e engenharia especializadas em oferecer

solucdes a industrias de vérios setores.
Os aspectos citados podem ser considerados como questdes prévias a medidas que vem

adotando o setor sucro-alcooleiro, onde a cogeracdo vai desempenhar, e desempenha ja de fato

um rol fundamental. Porém, qualquer alternativa de expansao do parque de geracdo de energia

19



elétrica em sistemas a vapor passa necessariamente pela capacidade de investimento da indstria,
e por uma adequada remuneracdo da energia comercializada. A capacidade de investimento
impde necessariamente um estudo sobre o aumento na producao de eletricidade, o que por sua
vez nos sistemas a vapor, vincula-se ao incremento dos parametros de geracdo, questdo que ja
tém sido objeto de propostas, ndo sé do ponto de vista termodindmico, mas como plano para
atingir aumento dos lucros (Ramalho, 1999). Nesse sentido vale a pena mencionar as variantes
citadas por Teixeira e Milanez (2000), onde a escolha de um ciclo ideal para a cogeracdo é
avaliada. No citado trabalho sdo analisados sistemas de cogera¢do a vapor a altos parametros,
sendo também citada a possibilidade de emprego de um ciclo combinado com gaseificacdo de

bagaco, adaptado a uma caldeira recuperadora de calor.

O estado de Sdo Paulo aporta antecedentes de muito interesse. Sendo de fato responsavel
pela producdo de aproximadamente 70 % da biomassa proveniente do residuo da cana de agtcar
no pais, (DATAGRO, 1999), tem sido alvo de muitos programas de estimulo para o
desenvolvimento de fontes alternativas de energia, visando atender o aumento da demanda de

energia e reduzir os riscos de racionamento de eletricidade.

A compra de excedentes de energia elétrica produzida nas usinas de agucar e dlcool por
parte das empresas concessiondrias ja vem acontecendo. Segundo Ramalho (1999), a Companhia
Paulista de For¢a e Luz, € a que mais se tem destacado na contratacdo de excedentes de energia
elétrica do setor sucro-alcooleiro. No ano 2001 a empresa fechou contratos de compra de energia
com 15 usinas sucro-alcooleiras, instaladas dentro de sua drea de atuacdo. Esses negdcios
chegaram ao montante de 310 mil MWh de energia excedente, (Emirandetti, 2001). Um bom
antecedente foi a assinatura de contratos entre a CPFL e 8 usinas sucro-alcooleiras do interior,
que implicam a aquisi¢do de 160 mil MWh a R$ 50,00 0o MWh, o que garante investimentos e
parcerias para a producdo de nova energia, (O SETOR...., 2000), o que faz parte da estratégia da
companhia em ampliar, nos préximos 4 anos, as fontes alternativas de suprimento de energia. A
mesma fonte indica que a cifra chega proxima ao chamado “valor normativo” para energia gerada

por biomassa, fixado pela resolug¢ao 233/99 da ANEEL, em R$ 57,70 o MWh.
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Mais recentemente a Companhia Agucareira “Vale do Rosdrio” iniciou negociacdes com a
CPFL para a venda de 50 MW de energia, depois de investir 30 milhdes para ampliar de 45 para

95 MW a poténcia instalada em sua unidade industrial, (Alvarez, 2002).

O desafio do setor agucareiro pode-se resumir na andlise de viabilidade dos investimentos.
Esta andlise exige a atencdo de diversos fatores entre os que destacam a disponibilidade de
equipamentos e a sua compatibilidade com as capacidades previstas e o custo do MWh gerado,
considerando que o MWh gerado através do bagago da cana pode custar entre R$ 25 e R$ 40,
resultando mais barato quando comparado com custo de produg¢do da mesma quantidade de
energia a partir de gas natural, que segundo a CPFL pode ser estimado em R$ 60 o MWh. Desta
forma, € muito dificil contratar um projeto e montd-lo sabendo que o resultado final serd a

producdo de uma energia mais cara do que a disponivel no mercado, (O PRECO..., 2000).
Com as medidas de desregulamentacdo de mercado, com a possibilidade das empresas

produzirem a prépria energia que consomem €, se conseguirem, vender o excedente no mercado,

o desafio passa a ser a viabiliza¢cdo econdmica dos empreendimentos.
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Capitulo 2

Emprego de combustiveis solidos na Cogeracao

O prop6sito deste capitulo € resumir os aspectos mais importantes da aplicagdo dos
combustiveis s6lidos na geracdo de energia elétrica nas duas ultimas décadas. Destacam-se
aqueles, como a madeira, o bagaco de cana-de-agticar e o carvdo mineral, que sdo por muitas
razdes fontes de energia fundamentais, além de disponiveis, que tem contribuido ao
desenvolvimento tecnoldgico mundial na drea dos sistemas energéticos e da cogeragdo em
particular. Ainda que em menor escala em relagdo a combustdo, a gaseificacdo de combustiveis
solidos € um dos processos de conversao aplicados nos sistemas energéticos atuais, e, portanto

sera tratada brevemente.
2.1 Introducao

O modelo tecnoldgico, adaptado ao mundo moderno afirmou-se nos séculos XIX e XX no
emprego preferencial de energia proveniente dos combustiveis chamados fosseis como carvao
mineral, gds natural e petr6leo. Em alguns casos, a biomassa também pode e tem sido
considerada, embora o aproveitamento dela ndo tenha merecido a devida atencdo, devido em

parte aforte influéncia das solu¢des tecnoldgicas geradas nos paises desenvolvidos.

Uma percep¢do comum € considerar o carvdo como unico combustivel solido
economicamente significativo. No entanto existe uma grande variedade de biomassa sélida
combustivel, seja na forma de madeira, ou na de residuos s6lidos de processamento (bagaco de

cana, cascas de arvores, residuos agricolas, lixo urbano), que tem sido empregada principalmente
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em sistemas de geracdo de vapor industrial ou de cogeracdo. Embora algumas propostas de
emprego desses combustiveis em usinas termelétricas tenham sido lancadas, esses combustiveis
em geral s6 apresentam viabilidade econdmica para consumo junto a sua produc¢do, caso
contrdrio, as despesas de transporte € manuseio, aliadas a altos teores de umidade, tendem a
inviabilizar seu uso. O exemplo mais tipico € o bagaco de cana consumido como fonte energética

em usinas de actcar e dlcool.

2.2 Gaseificacao

Uma descri¢ao detalhada da gaseificagc@o aplicada a qualquer s6lido combustivel, ndo esta
compreendida dentro dos objetivos fundamentais desta tese. Porém, partindo do interesse desta
tecnologia de conversdo, que a pesar de ser antiga, estd sendo retomada e pesquisada para a sua
aplicagdo em propostas diversas, incluida a cogeracao, uma descri¢do geral do processo € exposta
a seguir tentando mostrar a atualidade e perspectivas que a mesma tem, como fator potencial para

obter indices cada vez mais eficientes na geracao de eletricidade e calor.

Ainda quando a gaseificagdo de um combustivel, geralmente sé6lido, seja uma tecnologia em
estado de desenvolvimento e muitas vezes vinculada a ciclos com turbina a gds ou outro
equipamento, trata-se apenas de um processo de conversao, cuja finalidade € a obten¢do de um
gds energético. Turn (1998), define a gaseificacdo como a oxidagao parcial de um combustivel
solido para formar um combustivel gasoso. Esta oxidacdo parcial vem acompanhada de altas
temperaturas, efeito resultante de uma quantidade controlada de agente oxidante, geralmente ar,

podendo ser empregado inclusive vapor de dgua e oxigénio puro.

A gaseificacdo de acordo com Sdnchez (1994), envolve quatro etapas principais: secagem,
volatilizacao (pir6lise), combustido e redugdo. Segundo o tipo de gaseificador, disposicao da
alimentacdo do agente gaseificante e o combustivel empregado, tais fases apresentam-se em
determinada regido do sistema. Na etapa de secagem remove-se o conteido de d4gua do material,
enquanto que na de volatiliza¢ao, promove-se a liberagao dos produtos organicos e inorganicos
(alcatrdo), hidrocarbonetos, e alguns dcidos leves. Nesta etapa o s6lido combustivel empregado

sofre as maiores mudancas fisicas e quimicas, as quais dependem fortemente das condi¢des de
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operacao e da fonte de energia primadria utilizada. Na fase de combustao, finalmente, é fornecida
a energia necessdria ao sistema para completar a etapa de reducdo ou de gaseificagdao
propriamente dita. Um conjunto de reacOes endotérmicas leva finalmente aconversao do sélido a
gds energético aproveitavel.

O gés, produto da gaseificacdo, € constituido essencialmente por gases combustiveis
(monoxido de carbono, hidrogénio e metano), e diéxido de carbono, nitrogénio e vapor de dgua.
Além desses elementos, podem estar presentes pequenas quantidades de outras substancias, tais
como alcatrdo, material particulado e gases poluentes que variam em composi¢ao de acordo com
as caracteristicas proprias do processo e do combustivel gaseificado. Ramirez (1999), ressalta a
importancia de minimizar as impurezas no gas, que eventualmente, possam alterar negativamente
a vida util de equipamentos industriais altamente custosos, visando otimizar o emprego do gis
em ciclos combinados de gaseificacdo integrada. O proprio Ramirez (1999), afirma que a
gaseificacdo em leito fluidizado, definida como a producao de gas energético a partir da oxidagao
parcial de combustivel s6lido mantido suspenso por escoamento ascendente de ar ou vapor de
dgua a alta temperatura, vem sendo desenvolvida com maior interesse em relacdo a outras
variantes, devido fundamentalmente a operacdo isotérmica do reator na zona do leito, alta
capacidade de processamento de gds combustivel e conversdo de carbono para tempos de
residéncia mais reduzidos, operacdo e controle relativamente simples do reator junto com a

possibilidade de operacao com diferentes tipos de combustiveis.

Em instala¢des de grande porte visando a cogeracdo na producao de energia elétrica, quase
todos os reatores empregados sdo de leito fluidizado, tanto para carvdo mineral, quanto para
biomassa. Esta afirmacdo € baseada nas muitas pesquisas desenvolvidas nesse tipo de reator. Os
trabalhos de Souza Santos (1997), Olivares (1996), Sanchez e Sanchez (1999) coincidem nessa

afirmacao.
Informagdes mais detalhadas da gaseificacdo, quando aplicada a producdo combinada de

energia elétrica e calor, avaliacdes termodinamicas, simulacdes e andlise de custos, entre outras

serdo apresentadas nos proximos itens deste capitulo.
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2.3 Emprego do carvao mineral como recurso energético.

O carvao mineral € um dos recursos energéticos mais abundantes, € com maior uso
comercial na geracdo de energia elétrica no mundo. Bastaria citar dados do consumo de energia
baseados no carvio, que ja em 1996 atingiu a cifra de 6749 10° tons, (BEN 1999), sendo que a
mesma fonte revela que em 1997, os principais produtores de carvdao foram China, Estados
Unidos, India, Africa do Sul, Rissia e Polonia, que nesse ano produziam 77 % da produgio
mundial, (4676 10° tons de carvdo), sobressaindo os dois primeiros paises que foram
responsdveis por produzir 50 % do total mundial. No Brasil, a producdo do ano 1998, destinada a
geracdo de vapor atingiu a cifra de 5496 10° tons, importando 12.964 10° tons, para propésitos

metaldrgicos (BEN 1999).

Nas ultimas duas décadas, o desenvolvimento de tecnologias mais eficientes, € com mais
atencdo ao impacto ambiental, tem sido resultante de pesquisas mais detalhadas sobre o
conhecimento da estrutura e propriedades do carvao, assim como sobre métodos mais avangados

de combustio e gaseifica¢do adequados para cada tipo de carvao tratado.

Segundo Gorbaty (1994), o carvdo € entendido como uma rocha orginica de cardter
complexo, constituida de fosseis e substincia organica incorporada. O préprio pesquisador trata o
carvdo como uma rocha porosa que apresenta estrutura orgénica, inorganica e fisica. Assim,
muitos tém sido os modelos moleculares médios propostos, representativos do material organico
no carvao, e ainda mesmo tratando-se de estruturas organicas médias tem significado um ponto

de partida para o desenvolvimento de tecnologias para o emprego de carvao.

A estrutura fisica tem relacio direta com a compressibilidade, difusividade, capacidade de
extracdo, entre outros fatores, e a estrutura inorganica estd associada a matéria mineral, que
representa aproximadamente 10% em peso para a maior parte dos carvoes. Este componente
mineral, ndo permanece inerte durante os processos de conversdo, sendo inclusive tratado como
um beneficio em alguns casos, como ente catalisador em processos de gaseificagdo, ou pelo

contrdrio, quando favorece a formag¢ao de deposi¢cdes em reatores de liquefacao.
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A partir dos anos 80, comecou o desenvolvimento da tecnologia de combustdo e
gaseificacdo do carvao em Leito Fluidizado. Nos anos 90, estas tecnologias j4 a escala comercial,
atingem excelentes indices de desempenho, devido fundamentalmente as pesquisas desenvolvidas
nos ultimos anos em torno ao requerimento crescente de conseguir processos de conversdo de
forma ambientalmente aceitdvel, questdo que envolve nido s6 o controle das emissdes de
particulas sélidas, mas também de 6xidos de enxofre, nitrogénio, e outros compostos, formados
durante a combustdao em leito fluidizado, fundamentalmente devido a presencia de enxofre no

combustivel. De forma breve, este ponto pode-se resumir explicitamente nas seguintes direcoes.

Em Nordin et al. (1995), sdo estabelecidos modelos de formacao e distribui¢do dos
compostos de NOx na combustido de carvao em Leito Fluidizado, visando a implantacdo de
estratégias de otimizacdo das emissdes. Mais tarde, sobre este primeiro ponto, Srimamulu et al.
(1996), dao conta do desenvolvimento de um modelo matemadtico para a combustdo de carvao em

leito fluidizado, visando a predicao de emissdes de NOx.

Em Bonn et al. (1995), é estudada a influéncia de distintos pardmetros de operagdo, na
possivel variacdo das emissdes de NOy, e N»O em uma instalagao experimental de combustao de
carvao em leito fluidizado. Os principais fatores analisados foram; a carga parcial, a temperatura
de combustao, e o excesso de ar, sendo encontrados acréscimos na concentragdo de NO, com a
conseqiiente diminui¢do da concentragao de N»O para todas as posicdes axiais do combustor com
0 aumento da temperatura. O efeito foi ainda mais significativo com o aumento do excesso de ar.
Este item tem sido muito pesquisado, dentre os trabalhos pode ser mencionado o de Diego et al.
(1996), que reportam resultados similares obtidos num combustor de leito fluidizado circulante,
onde também sdo consideradas variagdes de tamanho de particula e adi¢do de calcario, sendo
testados os perfis das concentracdes de NOx e N>O ao longo dos 6,2 metros de altura do

combustor.

Da mesma forma, foi feita a simulagcdo da combustio de carvio com ajuda do
ASPENPLUS, (Sotudeh et al. 1998), visando predizer o desempenho do mesmo tipo de
combustores em termos de eficiéncia de combustio e nivel de emissdes de CO, SO,, NOy; foram

demonstradas as vantagens da combustao de carvao em leito fluidizado circulante pressurizado,
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em relacdo aos melhores indices de desempenho da eficiéncia da combustdo, e na remog¢do de
SO, e NOy, quando comparada com a tecnologia de leito fluidizado borbulhante, (Mac Neil e
Basu, 1998), e as condi¢des favordveis na combustdo de residuo s6lido misturado com carvao nos
citados reatores (Ducarne et al. 1998). Estes pesquisadores afirmam que a tecnologia de
combustdo de carvdao em leito fluidizado circulante, com a adi¢cdo de reagentes quimicos e a
combustio estagiada, permite que distintas variantes de carvdes, inclusive de alto conteudo de
enxofre e cinzas, sejam queimados com baixa emissdo de poluentes, e melhores indices de

eficiéncia na combustio, quando comparada com a combustdo em leito fluidizado borbulhante.

No seguinte diagrama (Figura 2.1), pode-se apreciar uma instalagdo do tipo CFBC, na qual,
0 carvao e os reagentes quimicos, por exemplo, calcario ou dolomita sdo transportado ao leito
acima da grelha através da qual o ar de combustdo entra ao combustor. As particulas pequenas de
carvao, misturadas com calcdrio e as particulas de cinzas no leito facilitam o contato géds/sélido
dando lugar a altas taxas de troca de calor. Levando em conta a recirculagdo do material, sdo

obtidos altos indices de conversao do carviao com baixos niveis de emissoes.

PGﬁS

CFBC Ciclone
carvio ——>
Reagentes Cinzas
quimicos
i Coletor de cinzas

ar de leito fluidizado

ar

Figura 2.1. Diagrama simplificado de um combustor atmosférico de leito fluidizado

circulante.
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A massa de carvao atinge valores em torno de 3% da massa total do leito, e devido agrande
area superficial das particulas, a troca térmica entre a corrente de gds e as particulas sélidas é
muito alta. A combustdo acontece a temperaturas entre 850 e 900 °C, sendo nessa faixa bem
sucedido o controle de reducdo de SO; e retardada a formacdo de NO. O calor é extraido do
combustor com a ajuda das superficies trocadoras de calor que fazem parte das paredes de dgua
da fornalha, podendo existir superficies de troca de calor nas paredes dos ciclones, e um
resfriador de cinzas, também de leito fluidizado, empregado para extrair o calor das cinzas e
aproveitd-lo na geracdo de vapor. A tabela 2.1 apresenta dados de plantas de poténcia a escala

comercial baseadas nesta tecnologia.

Tabela 2.1 Dados de desempenho de plantas de poténcia dotadas de combustores de leito

fluidizado circulante (Khartchenko, 1997).

parametro Planta TNP Planta Emile Huchet | Planta Bewag Berlim
Poténcia de Saida MWe 175 125 100
Capacidade Térmica MWt 465 285 222
Combustivel Carvao mineral Coal-water-slurry’ Carvao mineral
Poder calorifico MJ/kg. 15.5 10.5 16.9
Producio de Vapor” 499/13,8/540 367/12,6/542 326/19,6/540

TNP: Texas New Mexico Power Company.
1: Pasta composta de particulas de carvao e dgua utilizada em equipamentos operando a alta pressao.
2: Fluxo (tons/h)/Pressdo (MPa)/Temperatura (°C).

O estudo da tecnologia de geracdo de poténcia a partir da combustiao de carvao em leito
fluidizado circulante pressurizado, tem sido mais difundida quando comparada com a tecnologia
do leito borbulhante, devido fundamentalmente ao fato das altas velocidades dos gases dentro da
fornalha que favorecem notavelmente os mecanismos de troca de calor, dando lugar a instalacdes
mais compactas, além do fato de permitirem um melhor controle dos poluentes. O préprio
Khartchenko (1997), assinala como exemplos, no Japao, a planta Wakamatsu, com producdo de
70 MWe, a planta Tomatoh-Atsuma, com poténcia de 85 MWe, a Karita & Osaki de 350 MWe,
todas elas, previstas para entrar em operacdo no periodo de 1999-2002. A mesma fonte revela

outro projeto de grande porte em etapa de construcdo na Republica Checa, que seguindo os
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passos da tecnologia citada, prevé produzir 690 MWe e 135 MWt para redes de calor, além de

250 ton./h de vapor destinados a processos industriais.

Outro estudo de tecnologias desenvolvidas para carvao mineral, € a Gaseificacao Integrada
ao Ciclo Combinado, tecnologia que inclui o trabalho integrado do gaseificador, turbina a gas,
caldeira de recuperagdo e turbina a vapor, com propostas concretas que respondem a
necessidades presentes. Podem ser citados como antecedentes significativos os esfor¢os da Shell,
Texaco, Dowand British Gas/Lurgi, que durante a década dos noventa, tem atingido nivel

comercial, empregando preferivelmente carvao de baixo teor de cinzas (Topper et al. 1994).

As pesquisas mais recentes estdo dirigidas ao desenvolvimento de sistemas de limpeza a
quente dos gases com altos indices de eficiéncia, para os quais estdo previstos trés estagios;
ciclones, filtros de ceramica, e unidades de remocao de 4lcali, visando proteger o combustor e a

turbina a gas da corrosdo, erosdo e deposicao.

Um dos projetos mais importantes e que exemplifica os esfor¢os que sdo seguidos dentro
dessa linha de pesquisa, estd em operacdo em Puertollano, Espanha, desde 1997, e consiste em
uma planta de gaseificacdo, integrada a um ciclo combinado, cujo objetivo fundamental € o
emprego da tecnologia de gaseificacdo de carvao como fonte permanente de producdo de
eletricidade, sendo que durante os primeiros trés anos de operagao, a planta funcionou como uma
planta demonstrativa (Green, 1997). Nesse periodo seriam testadas distintas variedades de carvao
de diferentes paises, dando margem a andlise de op¢des para o melhoramento tecnolégico. A
planta tem sido projetada para o emprego de uma mistura que inclui 50% de carvao local de alto
teor de cinzas e 50% de coque de petréleo proveniente da refinaria local. O ciclo combinado
adaptado € capaz de empregar gas natural, dotando a instalacdo de indubitdvel flexibilidade. Ao
mesmo tempo, espera-se que o desempenho ambiental da planta seja significativamente melhor
quando comparado com as plantas de poténcia que queimam carvdo com tecnologia moderna. Os
valores esperados das emissdes nas condi¢des de projeto, sio de 25 mg/Nm® para o SO, e 150
mg/Nm’ para o NO,, o que mostra que apesar de usar combustiveis sélidos de baixa qualidade, o

valor das emissoes € baixo.
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Finalmente, vale a pena citar o trabalho de Eurlings (1997), tomando como referéncia a
planta Demkolec, de cardter demonstrativo baseado na gaseificagdo de carvao integrada a um
ciclo combinado, em Buggenum, Holanda. O citado pesquisador assinala, que com essa
tecnologia, existirdo plantas cuja poténcia estard na faixa de 470-550 MWe com efici€ncias
acima de 50%, com base no poder calorifico inferior, e afirma que o custo de investimento da
planta IGCC 2000, baseado nas experiéncias da planta adaptada aturbina a gds GE 9H, tem sido
avaliado em 1450 US$/kW.

No Brasil, as reservas de carvao representam um potencial energético estratégico devido a
sua ampla distribui¢do no territdrio brasileiro. As reservas sdo estimadas num volume total de 3-4
bilhdes de metros cubicos, sendo que as maiores podem ser encontradas fundamentalmente na
parte sul do Brasil, especificamente nos estados de Santa Catarina e Rio Grande do Sul, sem
ignorar as existentes em Espirito Santo, estimadas segundo Freitas et al. (1997), em 20 % das

reservas nacionais.

O carvao brasileiro caracteriza-se por um baixo poder calorifico e elevado teor de cinzas e
enxofre, variando de acordo com a mina onde € explorado, ndo sendo desejada a presenca destes
componentes devido a inconvenientes do ponto de vista ecoldgico e material. O enxofre, por
exemplo, contribui para a formacdo de &4cido sulftrico se combinado com vapor de 4gua,
composto que ataca as partes mais frias da unidade geradora de vapor, sendo emitido para a
atmosfera em forma de 6xidos de enxofre, conhecido poluente nocivo para a saide humana e
precursor da chuva dcida (FUPAI, 2000). A cinza por outro lado, em fun¢do da temperatura da
camara de combustio, pode fundir e se aglomerar junto as superficies de aquecimento da caldeira
0 que prejudica a troca térmica. A classificacdo dos carvoes brasileiros € baseada na designacao
comercial do carvao usado em cada estado, devido a diferencas quanto aorigem, teor de cinzas,

granulometria, poder calorifico, destino final, entre outras caracteristicas.

A seguinte tabela apresenta as principais estatisticas do consumo de carvao mineral no

Brasil.
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Tabela 2.2 Principais estatisticas do consumo de carvao mineral no Brasil. Fonte (FUPAI,

2000).

Discriminagdo Unidade 1996 1997 1998
Producao Energético (10° ton) 4.788 5.847 5.382

Metalurgico para fundi¢io (10° ton) 70 91 90
Importagao (10° ton) 12.847 | 12.364 10.88

(10° US$) 617.567 | 668.162 | 618.563
Consumo Metalurgico para siderurgia (10° ton) 9.935 10.481 | 10.200

Finos metaliirgicos (10° ton) 70 90 80
Energético (103 ton) 4.825 5.615 5.200
Pre¢co médio | Carvao importado (US $/ton) 48 54 57

2.4 O emprego da madeira como recurso energético

A madeira combustivel, como o bagaco de cana, possui a vantagem de ser renovdvel, aliada
ao fato de ter baixo teor de cinzas e uma quantidade infima de enxofre, embora apresentando
baixo poder calorifico quando comparado com outros combustiveis. Na realidade, a madeira
compreende uma multiplicidade de formas e origens distintas. Igualmente, suas caracteristicas
fisico-quimicas podem assumir uma grande variedade de aspectos dependendo do enfoque mais
conveniente para cada aplicacdo. Isso a leva a ser classificada como residuo industrial, residuo
florestal, e proveniente das florestas energéticas (Nacif, 1982), e mesmo assim adota diferentes
denominagdes segundo a forma e origens do corte, tais sdo os casos do cavaco, p6 de serra, casca,

etc.

Um conhecimento do potencial e versatilidade da madeira como fonte combustivel € um
pré-requisito indispensdvel a andlise econdmica dos projetos que envolvam a conversdo ou
emprego desta fonte primdria, que durante anos foi uma na qual foram depositadas as maiores

esperancgas de uma contribuicdo efetiva na redug¢do do consumo de petréleo.
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Segundo Martins (1982), a andlise quimica elementar mostra que sem considerar as
quantidades minimas de nitrogénio e de outros elementos, a madeira € constituida
aproximadamente de 50% de carbono, 6% de hidrogénio, e 44% de oxigénio. Esta composi¢do de
atomos se mantém mais 0 menos constante independentemente da espécie, diferenca genética ou

idade.

A partir dos primeiros anos da década de 80, foram publicadas experiéncias dentro e fora do
Brasil, empregando a madeira como fonte primdria de energia. Nesse periodo, no Brasil
aparecem publicac¢des sobre o emprego do carvao vegetal, sendo que um dos antecedentes destes
anos aponta a madeira como um combustivel com caracteristicas adversas, pelo fato de ser menos
homogéneo, ter baixo poder calorifico, e a possibilidade de ter elevado conteido de umidade.
Mas apesar disso, a grande disponibilidade, a caracteristica de combustivel renovével, alem da
existéncia de locagdes remotas, faz do emprego da madeira uma opgao factivel como fonte de
energia na geracdo de poténcia (Gert, 1982). Esse pesquisador ressalta as vantagens da aplicacdo
do leito fluidizado como tecnologia que oferece o melhor desempenho na combustdo ou
gaseificacdo da madeira, despertando grande interesse em praticamente qualquer drea de
processamento, ji seja nos sistemas térmicos de secagem, resfriamento ou para a geracdo de

energia. Sdnchez (1994), e Olivares (1996), entre outros fazem comentdrios similares.

Estes antecedentes tem permitido aos fabricantes abordar um conjunto de projetos de
caldeiras de leito fluidizado empregando madeira como combustivel gerando vapor de altos
parametros, incluidas caldeiras com grelhas refrigeradas a dgua, indicada para cascas e residuos
de madeira, sendo permissiveis altos valores de umidade, segundo a companhia ARACRUZ

CELULOS S.A. (2000). Merecem destaque alguns destes projetos:

e “Energia Verde” Nascimento, Chile, empregando eucaliptos e cascas de pinheiro,
gera 60 ton/h de vapor a 6,5 MPa e 455 °C.

e UPM-KYMMENE, Kaipola, Finlandia, empregando residuos de madeira, gera 144
ton/h de vapor a 11,5 MPa e 530 °C.

e [MATRA, Kaukopaa, Finlandia, empregando cascas de madeira, gera 259 ton/h de
vapor a 8,4 MPa e 530 °C.
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No Brasil atualmente a CBC SA fabrica caldeiras de leito fluidizado para madeira com

pressdes de até 12,0 MPa e temperaturas de até 565 °C (Rubens, 2002).

Na Suécia, a madeira é hoje amplamente usada como combustivel para as redes de calor
distrital, e para ciclos de cogeragdo. Ekstrom et al. (1998), reportam a avaliacdo do desempenho
técnico—econdmico, e o estado de desenvolvimento para distintas plantas de cogeragdo baseadas

no emprego da madeira como combustivel primdrio. Estas instalagdes foram:

1. Planta dotada de uma caldeira de leito fluidizado circulante acoplada a um ciclo de
vapor. Os resultados positivos na operacdo desta planta estio fundamentados nos
significativos ganhos de combustivel devido ao emprego da cogeragdo baseada no
emprego da madeira como fonte primdria, quando comparado com a produc¢do
separada de calor e eletricidade partindo da mesma fonte. A Figura 2.2 apresenta o

diagrama operacional da planta.

Vapor
$ Turbo-gerador
-O
Caldeira
Madeira L 1
<«
Ar —1—Pp Calor
distrital

t Bomba <«
|

Figura 2.2 Esquema de cogeracdo com caldeira de leito fluidizado acoplada a um ciclo a
vapor.

2. Ciclo Hibrido. Composto por um ciclo de poténcia a vapor e um ciclo de poténcia a

gas. O ciclo a vapor € dotado de uma caldeira de leito fluidizado projetada para

queimar madeira, acoplada a um ciclo de vapor. O ciclo de turbina a gds ¢é

33



alimentado com gas natural, e possui uma caldeira recuperativa. A turbina
aeroderivativa GELM 1600 foi escolhida para a avaliacdo. Este ciclo fornece maior
quantidade de poténcia quando comparado com o sistema caldeira de leito
fluidizado/turbina a vapor, para a quantidade fixada de calor, e maior ganho de
combustivel devido a cogeracdo, embora exista um acréscimo nos custos de

producdo de eletricidade. O diagrama operacional pode ser visto na Figura 2.3.

Madeira CFB

Y (/ ®_> Precipitador

Caldeira T "

L} Y Eletrostatico
e Z .

I &
Gas l .
Caldeira Turbina a vapor

—>

Turbina a Gas Calor distrital

<_
Ar

Bomba

Figura 2.3. Diagrama do ciclo hibrido, combinag¢do do ciclo de turbina a gds queimando gis

natural e a Caldeira de Leito Fluidizado, queimando madeira.

Uma planta de cogeracio partindo do ciclo hibrido, com uso simultaneo de duas fontes
primdrias de energia pode ser construida em lugares onde ambas fontes, gas natural e madeira
estejam disponiveis, ainda, se a madeira estd disponivel hoje, e o gds natural pode estar

disponivel no futuro, o sistema de queima de madeira ou biomassa em geral pode ser construido e
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operado como primeiro passo, deixando o cendrio preparado para a conexao futura com a planta

de Turbina a Gas.

3. Gaseificagdo integrada ao ciclo combinado, (IGCC), baseada na gaseificacdo de
madeira, pressurizada ou atmosférica. Em ambos casos, a madeira sofre um
processo de secagem prévio, sendo usada a turbina a gids GE Frame 6 com
queimadores de baixo teor de NOy. Esta instalagdo apresenta os melhores indices de
eficiéncia elétrica quando comparada com os dois ciclos anteriores. A Figura 2.4

apresenta o diagrama operacional deste ciclo.

Gaseificador

Caldeira
recuperadora
% Resfriador )
de Gas
Madeira
. Z |
Secagem de I
combustivel 1 | Turbina a vapor
|
\ AN
|
I
Limpeza &
do Gas Calor Distrital
Turbina a Gas l\l? >
Ar

Figura 2.4. Diagrama do ciclo combinado, com gaseificacao pressurizada e limpeza de gas

quente.
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Segundo Ekstrom et al. (1998), a tecnologia de gaseificacdo integrada ao ciclo combinado,
oferece os maiores indices de producdo no que diz respeito a poténcia elétrica e ganho de
combustivel na cogeragdo, embora os custos de producdo de eletricidade sejam mais altos. A

Tabela 2.3 ilustra estes resultados.

Tabela 2.3 Valores de eficiéncia, poténcia produzida e ganho de combustivel, entre outros

resultados, devido ao emprego da cogeracao para distintas configuragdes tecnoldgicas.

Indices Ciclo a vapor Ciclo hibrido | Tecnologia IGCC.
Calor distrital, plena carga (MW) 60 66 60
Eficiéncia elétrica (%) (PCI) 30 37 42
Produgdo de poténcia (GWhe/ano) 265 365 550
Ganho anual de combustivel devido 420 520 580
a cogeracdo (GWh de combustivel)
Investimento especifico (ECU/kWe) 1500 1500 1700
Custo de producdo de eletricidade 30-45 40-60 50-70
(ECU/MWhe)

Os indices apresentados nos resultados de Ekstrom et al. (1998), estdo baseados nos
seguintes dados:
e (usto da biomassa: 9-14 ECU/MWh, custo de gés natural 19 ECU/MWh.
e (rédito do calor distrital: 17 — 22 ECU/MWh.
e Temperatura ambiente: 0 °C.
e Fornecimento de 1000 GWh/ano de energia na forma de calor arede distrital.

e Tempo de vida util: 20 anos

Na gaseificacdo de madeira, as pesquisas nos ultimos anos podem-se resumir nos trabalhos
experimentais baseados em instala¢des de leito fluidizado, que avaliam a composi¢do dos gases
obtidos, e o poder calorifico, onde sdo analisados a influéncia dos parametros de operagdo e o
tamanho das particulas. Borisov L. et al. (1998), e Schenk et al. (1998) sdo exemplos de trabalhos

nessa dire¢do.
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Na combustdo, Lyngfelt e Leckner (1999), reportam testes feitos numa instalacio de
cavacos de madeira em caldeiras de Leito Fluidizado visando a redu¢do de emissdes de NOy, sem
que exista um aumento inaceitivel da produc¢do de CO, sendo analisados fatores como a
temperatura, a combustio estagiada e o efeito de trabalhar em regime de carga parcial, com a
possibilidade de avaliar o desempenho do sistema modificando o local na qual o ar secunddrio é

fornecido a fornalha, aspecto ja pesquisado na combustdo do carvao.

2.5 O emprego do bagaco

O bagaco € um subproduto do processamento da cana na Industria Sucro-Alcooleira, e a
fonte energética da maior importancia para essa industria. Sendo um material fibroso, de baixa
densidade, com uma ampla variedade de tamanhos, e com uma umidade do 50%, (em base
umida), resulta de grande interesse caracterizar as propriedades das particulas de bagaco, devido
anecessidade de aplicac@o de procedimentos para o desenho de transportadores, alimentadores,

sistemas de secagem, sistemas de combustao, entre outros aspectos.

Nessa dire¢do, merecem meng¢do algumas contribui¢des feitas nos udltimos anos, por
exemplo, em Rasul et al. (1999), propriedades fisicas como densidade de particula, velocidade
terminal, coeficiente de arraste e didmetro equivalente hidrodindmico, aparecem na forma de
simples equacdes empiricas que facilitam célculos de maior dificuldade em equipamentos
complexos. As mesmas conclusdes podem ser colocadas com respeito a determinacdo de
umidade critica do bagaco (Sdnchez e Madariaga, 1992), aspecto significativo no desenho e
simulagdo de sistemas de secagem para bagaco, e recentemente entre os autores nacionais, Corréa
et al. (2000), desenvolveram um projeto de sistema de alimentagcdo para o bagaco de cana, que
levou a um estudo para a caracterizagdo deste material, que esteve constituida por medidas de
densidade aparente, angulo de escoamento do material e andlise granulométrica em fun¢do do
teor de umidade do mesmo. Estes estudos sdo vitais para melhorar o desempenho de sistemas de

alimentacdo para bagaco, fundamentalmente para gaseificadores.

N3o menos importantes sdo as caracteristicas técnicas do bagaco, ou seja, a composi¢cao

quimica, (elementar e imediata) e a umidade, que determinam o poder calorifico do combustivel.
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Estas propriedades variam de acordo com indmeras circunstancias, sendo informacdes
determinantes no momento de fazer uma avaliagdo aprimorada do ponto de vista energético de

tecnologias que dependem da combustio de bagago, como no caso das usinas sucro-alcooleiras.

A producio elétrica nas usinas de aguicar e dlcool a partir de bagaco € prética tradicional no
mundo hd muitos anos. O que certamente muda € a eficiéncia com que o potencial do bagacgo é
utilizado. Hoje em dia, o bagaco representa uma das op¢des mais atrativas para a geragao de
poténcia. No Brasil, a cogeragdo nas usinas de acucar e dlcool € também uma prética tradicional,
porém, a producdo de excedentes de energia elétrica cogerada s6 tem sido objeto de interesse nos

ultimos anos.

Pode-se falar em heterogeneidade quando se trata do setor sucro-alcooleiro brasileiro. A
enorme diversidade em termos de capacidade de moagem, eficiéncias de produgdo, entre outros
aspectos, nas mais de trés centenas de unidades industriais no pais, indicam claramente que a
identificacdo de um caso tipico € praticamente impossivel, muito embora seja possivel
estabelecer critérios na hora de tipificar os arranjos para os sistemas de producdo de energia
elétrica, sendo conhecidos e citados no capitulo anterior o uso de turbinas a vapor de contra-
pressdo, a combinagdo de turbinas de contra-pressdo com turbinas de condensacido do fluxo
excedente, e sistemas, mais avangados, dotados de turbinas de extracdo-condensacgdo de controle

automatico.

Dentro do contexto brasileiro os fabricantes de geradores de vapor empregando bagaco
oferecem geradores de vapor que operam na faixa de 3,2 a 8,0 MPa, sendo a elevagdo dos niveis
de pressdao na geracdo de vapor uma tendéncia mantida nos dltimos anos. J& Walter (1994)
assinalava valores na faixa entre 4,2 MPa ou até 6,3 MPa para o nivel de pressdo na geracao de
vapor, afirmando que até 6,3 MPa algumas unidades jad foram comercializadas, sem perder de
vista que a operacdo destes equipamentos, ainda com possibilidades de niveis de pressdao na
geracao de vapor acima dos valores citados, implicaria em maior experiéncia e exigéncias para o

tratamento de dgua, questdes que vao além da pratica atual nas usinas.
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Ja no més de abril do ano 2001, dentro das ofertas da Codistil Dedini de Piracicaba no
interior paulista, hd caldeiras para bagaco com capacidade de até 200 tons de vapor/h, pressdo de
8,0 MPa, e temperaturas de até 510 °C, com pretensdes de incrementos até 525 °C (CODISTIL
DEDINI 2001). Nesse sentido a CBC SA oferece a venda geradores de vapor para bagaco com
capacidade de até 500 tons/h de vapor, pressdo de 12,0 MPa e temperatura de 540 °C (Rubens,
2002).

Diante do contexto favordvel acomercializacdo de energia elétrica excedente na atualidade
do setor elétrico brasileiro, resulta evidente a necessidade de avaliacdo de todos os elementos que
poderiam intervir na geracdo de eletricidade em larga escala a partir dos residuos da cana de
acucar. Aqui € necessdrio citar também, pesquisas recentes que tratam do emprego da palha de
cana a partir da cana de agicar sem queimar, que vém sendo implantadas nas dreas canavieiras da
regido sudeste do Brasil. A caracteristica marcante deste sistema de produgdo é a grande
quantidade dos restos vegetais constituidos por palha, folhas verdes e pontas de colmos, que
permanecem sobre o solo apds a colheita sem queimar, sendo a determinagdo da quantidade de
palha que proporcione controle sobre as plantas daninhas um aspecto muito importante, por
possibilitar a liberagdo do excedente para ser utilizado na cogeracdo de energia elétrica

(COPERSUCAR, 2000).

As questdes tratadas anteriormente podem ser resumidas nas pesquisas desenvolvidas em

anos recentes. A seguir sdo apresentadas algumas delas:

1. Estudo de sistemas térmicos empregando biomassa gaseificada e a avaliacdo do
desempenho das turbinas a gds, tanto para as condi¢des de projeto, quanto aquelas fora
das condi¢des de projeto (Barros, 1998).

2. Estudos dos problemas técnicos associados a alimentacdo do bagaco e limpeza de gis.
Estes aspectos, apesar de ndo ter relacao direta com a gaseificacdo influem notavelmente
no desempenho dos gaseificadores (Hobson ef al., 1999).

3. Determinacdo da quantidade de palha de cana, com o objetivo de se definir niveis
minimos de residuos vegetais que devem permanecer sobre o solo para assegurar o efeito

herbicida da palha de cana (COPERSUCAR, 2000).
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4. Andlise de variantes que envolvem a substituicdo de equipamentos de geragcdo de vapor
antigos, (alguns inferiores a 2,07 MPa), por equipamentos mais eficientes que operam a

6,12 MPa (Teixeira e Milanez, 2000).

Finalmente, poderiamos destacar os comentdrios de Lima (GAS..., 2001), referente a
pesquisas desenvolvidas pela TPS, empresa com sede na Suécia, que vem trabalhando na
gaseificacdo para bagaco, avaliando a possibilidade de dobrar o potencial de producao de energia
elétrica com bagaco. Nesse sentido, este pesquisador afirma que serdo necessarios incentivos

governamentais que tornem esses projetos economicamente vidveis.

2.6 Queima combinada

A queima combinada, “co-firing” em inglé€s, implica o emprego combinado de biomassa e
combustivel fossil em plantas de poténcia, assim como em geradores de vapor industriais, sendo
que a idéia mais aceita é a queima de uma mistura de biomassa e carvao em plantas de poténcia
adaptadas para esse propdsito, e devido a redugdo de risco técnico e econdOmico, em alguns
paises, a queima combinada tem sido considerada como primeiro passo que leva ao incremento

no uso da biomassa na geracdo de poténcia, (Rosillo-Calle et al., 2000).

As quantidades de biomassa a serem queimadas dependem de uma detalhada avaliacdo
econdmica, a qual inclui fatores como disponibilidade, custo de transporte, efeitos no
desempenho da instalagdo e custo de investimento na adaptacao das caldeiras de vapor existentes
para as novas condi¢des de queima, ainda que eventualmente o custo de investimento possa estar

destinado a novos geradores de vapor.

A biomassa precisa tratamento prévio, por exemplo, de moagem secagem, ja que o carvao é
queimado pulverizado em caldeiras de grande capacidade. Assim, diferentes conceitos técnicos
para a queima combinada de biomassa t€ém sido propostos, sendo a idéia mais simples a de
queimar a biomassa numa fornalha separada e transportar os gases quentes para a caldeira

destinada aqueima de carvao.
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As caldeiras de vapor existentes admitem, com algumas mudancas, a queima simultanea de
biomassa pulverizada junto ao carvao, sendo a biomassa, previamente secada e peneirada. A
outra proposta € baseada na gaseificacdo de biomassa, sendo a continuacdo o gis obtido

queimado junto ao carvao em caldeiras de vapor.

Segundo Rosillo Calle ef al. (2000), independentemente da proposta tecnoldgica, a queima
combinada deve considerar as mudangas no desempenho do gerador de vapor, escorificacao das
cinzas da biomassa e a corrosdo em presenca de altas temperaturas, devido ao alto teor de cloro.
Estes pesquisadores afirmam que existem duas aplicacdes de gaseificacio combinada de

biomassa. Sao os exemplos das plantas de Lathi, (Finlandia), e Zeltweg, (Austria).

O projeto experimental finlandés tem como objetivo provar que a biomassa seca pode ser
gaseificada, e o gds resultante, de baixo valor de poder calorifico, pode ser empregado com
sucesso na queima combinada. Os residuos de biomassa, na regido de Lathi, sdo gaseificados,
sendo o gas obtido, queimado com o carvao nas caldeiras existentes. Esta instalagdo prevista para
a cogeracao, estd produzindo 167 MWe, e 240 MWt. Entanto, a planta de Zeltweg, apdia-se num
gaseificador de p6 de madeira e de residuos das industrias florestais, com capacidade de 137
MWe. O gaseificador comegou a trabalhar em 1997, produzindo gis combustivel, que por sua

vez, € queimado nas caldeiras de queima combinada com carvao.

Concluindo as idéias expostas na resenha bibliogréfica contida nos dois primeiros capitulos,
podem ser observadas as diferengas no desenvolvimento tecnoldgico dos sistemas disponiveis a
serem aplicados nos combustiveis sélidos na cogeragdo. Na prdtica, os sistemas industriais
existentes para bagaco sao antiquados quando comparados aos empregados para carvao mineral
ou mesmo para madeira, sendo necessdrio testar com bagago os sistemas que estdo sendo
utilizados com €éxito para estes outros combustiveis. Estes testes deverdo ser acompanhados

também por uma avaliagdo econdmica que justifique os investimentos envolvidos.
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Capitulo 3

Métodos de Avaliacao de Sistemas de Cogeracao

A Cogeracdo relaciona a producdo de eletricidade e energia térmica a partir da mesma
fonte, portanto utiliza o combustivel com mais efetividade em relacdo ao caso de produgdo
separada destes produtos. Assim, para os ciclos “topping”, a energia proveniente do combustivel
¢ aproveitada na geragdo de poténcia elétrica, e um rejeito de energia em forma de calor utilizdvel
em um processo produtivo, o que indica que os requerimentos da cogeracdao podem ser obtidos de
variadas formas, o que obedece a numerosas variantes de projeto que podem satisfazer uma

determinada especificacdo (Huang, 1996).

O objetivo fundamental deste capitulo é fazer um exame dos parametros destinados a
avaliar os sistemas de cogeragdo, esclarecendo as diferencas entre eles, fundamentalmente no
referido a aplicacdo de métodos baseados na primeira e segunda lei da termodinamica, como
passo prévio acompreensao das metodologias de custos exergéticos e monetarios de sistemas de

cogeracdo.

3.1 Indices de desempenho dos Sistemas de Cogeracao baseados na Primeira Lei da

Termodinamica.

A avaliacdo do desempenho de uma planta de cogeragdo baseado na Primeira Lei da
Termodindmica ¢ um procedimento que implica a comparagdo de produtos de diferentes
qualidades termodindmicas, tais como calor e poténcia produzida (Walter et al, 1997). Nos

sistemas de cogeracdo que empregam vapor de dgua como fluido térmico, existem alguns
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aspectos que devem ser destacados. No caso tipico das usinas sucro-alcooleiras, a combustdo do
bagaco nas caldeiras produz vapor de dgua que se expande em uma turbina a vapor, sendo o
vapor de baixa pressdo o rejeito utilmente aproveitado para satisfazer a demanda de calor da

planta.

Um aspecto importante, que permite o dimensionamento do sistema de cogeragdo, € o perfil
de demanda de eletricidade e de calor. Assim, tais sistemas podem operar seguindo a demanda de
eletricidade, (paridade elétrica), ou a demanda de calor, (paridade térmica), existindo outras
variantes isoladas, nas quais os sistemas sdo dimensionados para operar em plena carga,
vendendo os excedentes de eletricidade e calor. No entanto, normalmente os sistemas de
cogeracdo sdao dimensionados para operar em paridade térmica, seguindo o critério da ndo
utilizagdo de equipamento térmico auxiliar, nem venda de excedentes térmicos. A energia elétrica
¢ mais facilmente comercializavel pela rede elétrica, embora as tarifas e condi¢des de venda ndo

sejam sempre favordveis para as entidades cogeradoras.

Se a decisdo recai sobre um combustivel comercial, podem ser contempladas outras op¢des

determinadas pela disponibilidade, poténcias requeridas, entre outros aspectos (FUPAI, 2000).

Na caracterizacdo dos indices de desempenho, varios sdao os indicadores, sendo pratica
comum avaliar a eficiéncia dos sistemas de cogeracdo através da chamada eficiéncia de primeira
lei ou fator de utilizagdo de energia, designado como FUE. Este parametro considera a

equivaléncia do calor e o trabalho como produtos, como se pode ver na Equacao (3.1):

W+Qp

FUE =
E¢

3.1

Deve ser levado em conta que este e outros indices avaliam contabilidade de energia, o que
significa que um possivel alto valor do fator de utilizacao de energia, pode estar associado a um
pequeno valor de poténcia elétrica produzida em comparacdo ao calor para processo, 0 que
significa que o fator FUE pode em alguns casos ndo ser considerado, ou fornecer informagao

incompleta sob o sistema avaliado.
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Se a poténcia elétrica e/ou mecéanica (W), e o calor para processo (Q,), fossem produzidos

separadamente em plantas convencionais a energia suprida pode ser calculada segundo:

E¢ :£+& (3.2)
NtH  Mov

Na equacao anterior, os termos Nty € Nay, referem-se aeficiéncia térmica de uma planta de
poténcia e de uma caldeira, respectivamente. No entanto, se E; é a energia consumida na
producdo de poténcia elétrica e mecanica (W), e calor para processo (Qp), num sistema de
cogeragdo, a relacdo E¢/Ess € conhecida como a economia de energia do combustivel, indicado
pela sigla ESI em inglés, (Energy Saving Index), referenciado também como indice de poupanca

de energia. De forma geral pode-se definir este indice como:

_ Ep
w o Qp

ESI = (3.3)

€TH ¢GV
Segundo a equacdo (3.3), o indice de economia de energia do combustivel deve ser inferior
a 1. Assim quanto menor seja este indice, melhor serd o desempenho do sistema. Assim, a
quantidade de energia a economizar devida a cogeracdo € dada pela diferenca entre E;s e Eg,
sendo expressa esta diferenca em relacdo a Ey;, relacao definida na Equacao (3.4):

RPEC = 1 — ESI (3.4)

O leitor pode observar que os melhores indices de desempenho acontecem para altos

valores de RPEC, ou seja, pequenos valores de ESI.

Outro dos indices de interesse € a Eficiéncia na Geragdo de Poténcia (Mw), expressa através

da seguinte equagao:
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W
Cw = —Qp (3.5)

Ef -
¢Gv

A Equacdo (3.5) pretende calcular separadamente a eficiéncia da geracdo de poté€ncia

elétrica, descontando no insumo de energia aquela utilizada para fins puramente de aquecimento.

Sendo conhecido que E¢ constitui a energia do combustivel empregada no sistema de
cogeragdo com a ajuda da Equacdo (3.1), é possivel vincular a Equagdo (3.1) com a (3.5),

chegando assim ao seguinte resultado:

Nw = FUE W (3.6)

W+Q, — (FUE)&
P nev

O FUE aproxima-se ao valor de ngv quando € produzida pouca poténcia elétrica comparada
com Qp, vé-se logo em (3.6) que nw aproxima-se ao valor do FUE para esse caso. Ou seja, Nw
vai ser muito alto se o FUE € muito alto, resultando em uma leve possibilidade de poupanga de
energia. Portanto, por si s6, Nw oferece pouca informagdo sobre a efetividade do sistema de

cogeracdo (Huang, 1996).

O préprio Huang (1996), afirma que a efetividade de custo de um sistema de cogeragdo esta
diretamente relacionada com a quantidade de poténcia elétrica que este possa produzir para uma
quantidade de calor a processo. E por isso que um fator importante num sistema de cogeragio é a

razdo poténcia/calor.

Ronz (3.7)
PH—Qp .
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Ainda quando um valor relativamente alto de Rpy indica altos valores de energia elétrica
produzida, deve considerar-se que quando Rpy € muito grande, o FUE vai diminuir, sendo que a
producdo de excedente de energia elétrica estaria justificada pela venda a precos favordveis. Nos

termos da razdo poténcia/calor o fator de utilizacdo da energia pode-se expressar através de:

1
FUE = PH (3.8)
E¢

O indice Combustivel destinado a Producao de Poténcia (FCP) € definido como a razdo de
combustivel para produzir poténcia em relagdo a poténcia produzida, (elétrica e mecanica),

calculada como segue:

E - 2

FCP=— 16V (3.9)
w

Ficando por tanto a seguinte relagao:

Mw = —— (3.10)

Estes indices tém valores caracteristicos segundo o projeto do sistema de cogeragdo, mas
em geral, trata-se de efici€éncias energéticas que relacionam os fluxos de energia de acordo com o

conceito de produto/ insumo.

Em todos os casos € de interesse o cdlculo da eficiéncia de primeira lei para cada um dos
equipamentos do sistema, tais como turbogeradores, turbomoendas, turbobombas, e geradores de
vapor, entre outros. Para o caso das turbinas nas turbomoendas, turbobombas, picadores e

desfibrador, a eficiéncia energética (de primeira lei), é calculada como mostra a equagao:
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I _ wmec

— (3.11)
AHjso

n

Nas turbinas de geracao elétrica, € considerada a poténcia elétrica em lugar da mecanica.

O conceito de eficiéncia térmica associado a um gerador de vapor relaciona a energia
térmica adquirida pelo vapor de dgua devido a combustdo de um combustivel com a energia
cedida pelo combustivel durante a combustdo em base ao poder calorifico inferior. Uma

defini¢ao genérica deste indice pode-se expressar segundo a Equacao (3.12).

EVS
=5 3.12
¢ E, (3.12)

O método para determinar a eficiéncia de primeira lei da termodinamica para caldeiras de
vapor a combustivel sélido é explicado detalhadamente no Apéndice B, conjuntamente com

outros indices de desempenho.
3.2 Indices de desempenho baseados na segunda lei

A determinacdo do valor termodinamico de um fluxo em termos do trabalho mecanico que
poderia ser extraido dele, e as ineficiéncias e perdas reais dos sistemas energéticos vincula
estreitamente a aplicagdo da primeira e segunda lei da termodindmica aos citados sistemas, sendo
a andlise exergética, dotada de ferramentas para uma abrangente e clara discussdao sobre as

irreversibilidades internas e externas no processo, muito util para este propdsito.

No centro da andlise estd o conceito de exergia, segundo o critério de Szargut (1988),
definido como o pardmetro termodinamico que corresponde a quantidade de trabalho médxima
obtida, quando alguma matéria € trazida de seu estado inicial para um estado de equilibrio
termodinamico com os componentes comuns da natureza circunvizinha por meio de processos

reversiveis de troca de calor e matéria exclusivamente com o entorno.
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Assim, para sistemas energéticos cujos fluxos operam com parametros fora das condi¢des
do meio ambiente, (referéncia) a exergia pode ser entendida como a parte da energia que pode ser
transformada em trabalho mecanico, sendo a destruicio de exergia o resultado direto das
irreversibilidades de um sistema. Um dos aspectos que pode aumentar a geracdo de
irreversibilidades € o funcionamento do equipamento fora das condi¢des de projeto inerentes ao
mesmo, aspecto que geralmente incrementa ndo sé a destruicdo de exergia, mas também as

perdas exergéticas para o ambiente.

Embora a exergia de um fluxo de um fluido possa ser subdividida em exergia cinética,
potencial, fisica ou termo-mecanica e quimica, desprezando-se os efeitos nucleares, magnéticos
elétricos, torna-se interessante avaliacdo dos conceitos de exergia fisica, (termo-mecanica), e

quimica.

Exergia Termo-mecanica: Quantidade de trabalho méxima obtida quando alguma matéria
¢ trazida do estado inicial (T, P), para um estado de equilibrio térmico e mecanico com o meio
ambiente, denominado equilibrio restrito, através de processos reversiveis, envolvendo interacdes

somente com o0 meio ambiente.

No conceito anterior, o equilibrio restrito fica estabelecido quando a substancia alcanca a
temperatura T, e pressdo P, do meio ambiente. Considera-se que a substadncia ndo reage

quimicamente com os componentes do meio ambiente.

Tendo em conta estas defini¢des, a exergia fisica associada a um fluxo de massa que cruza a

fronteira do sistema € determinada segundo Szargut (1988), pela equagdo:

b, =(h—h,)-T,(s—s,) (3.13)

Se a energia cinética e potencial do fluido tiverem valores relevantes, estes deverdao ser
somados a entalpia do mesmo. Como mostra a prépria defini¢do, um elemento importante é o
estabelecimento do estado de referéncia a partir do qual a exergia vai ser determinada. Assim

estritamente, em termos de definicdo de exergia, o meio ambiente age como um grande
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“reservatorio” que tém a propriedade de receber fluxos de calor sem mudar de temperatura ou
pressdo, fluxos de energia mecadnica sem variar a pressdo, e fluxos de matéria sem variar a

composicdo, (Bejan et al. 1996).

Geralmente os valores de Ty e Py sdo tomados como os valores que correspondem ao valor
tipico do ambiente fisico real. Todas as partes do sistema sdo consideradas em repouso com
referéncia as outras e, por conseguinte, uma variacdo na energia do meio ambiente pode ser
somente uma variagdo da sua energia interna. O meio ambiente ¢ composto de substincias
comuns que existem abundantemente na natureza. Nao hd possibilidade de desenvolver trabalho

das interagdes - fisicas ou quimicas - entre partes do meio ambiente.

O outro componente da exergia que resulta de interesse, a Exergia Quimica, pode se definir
como o trabalho médximo obtido quando alguma matéria é trazida do estado de equilibrio restrito
com o0 meio ambiente para o estado de equilibrio irrestrito, através de processos reversiveis,
envolvendo interacdes somente com o meio ambiente e seus componentes. Geralmente estdo
envolvidos processos fisicos e quimicos, mediante os quais as substancias presentes no fluxo
observado sdo levadas até atingir as concentracoes e composi¢cdo quimica das substancias

presentes no meio ambiente.

Na definicdo anterior o equilibrio irrestrito € atingido quando o fluxo de matéria observado
estd em equilibrio térmico, mecanico e quimico com o meio ambiente. Ou seja, as substancias
que compdem o fluxo devem estar nos estados termodinamicos, nos quais elas existem

livremente no meio ambiente.

Desta forma pode ser concluido que os critérios de equilibrio térmico e mecanico requerem
unicamente a uniformidade de temperatura e pressao entre o fluxo de matéria observado e o meio
ambiente. O equilibrio quimico € alcan¢ado quando ndo existe mais potencial para a ocorréncia
de reagdes quimicas ou difus@o. Neste trabalho serd adotado o “meio ambiente” proposto por

Szargut (1988).
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A exergia que acompanha um fluxo de calor do sistema a uma temperatura T para o meio a

To, estard definida pela seguinte expressao:
T,
B, =(1--7Q (3.14)

Que pode ser interpretada como o trabalho que poderia realizar um ciclo de poténcia
reversivel que receberd a quantidade de calor Q atemperatura T, e descarregard energia por troca

de calor ao ambiente a Ty. O termo entre parénteses ¢ conhecido como fator de Carnot.

No caso de usinas de actcar, € necessario determinar a exergia do bagaco, para o qual pode
ser empregada a equagdo apresentada por Szargut (1988), para combustivel sélido timido

(madeira em particular):

Onde:
by: Exergia especifica do bagaco, (kJ/kg)
B: Coeficiente fungdo das fra¢des em massa de hidrogénio, carbono, oxigénio e nitrogénio

presentes no bagaco definida na seguinte equacao:

ZH ZO ZH
LO412+0.2160(— =) = 0.24909(— )| 1+0.7884(—_=) | +0.0450(

B: C C C

ZO
1-0.3035(—2)
z

C

Zy,

)
¢ (3.16)

Em relagdo aos indices de avaliagdo conforme a segunda lei, para o caso da cogeracao,
Huang (1996), considera a necessidade de incluir o conceito de exergia, como parte fundamental
dentro da anélise, ressaltando a relagdo da exergia dos produtos tuteis com a exergia fornecida
como um dos critérios de desempenho mais importantes. O préprio pesquisador refere-se a

eficiéncia de segunda lei para um sistema de cogeracao de acordo a seguinte equagao:
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W +Bp
_ P 3.17
cn B, (3.17)

Procedendo de forma similar pode ser avaliada a eficiéncia de segunda lei da
termodindmica para qualquer um dos equipamentos da planta, em particular aqueles destinados a
producdo de poténcia (elétrica ou mecanica). O termo W incluido no numerador da equagdo
(3.18), deve ser substituido pela poténcia mecinica no eixo ou elétrica na saida do gerador

elétrico segundo o equipamento avaliado, assim:

W

0= 8- By

(3.18)

No denominador da Equacdo (3.18) aparece o termo By relacionado com a exergia do vapor
de 4gua na entrada e saida. Estes estados foram representados pelos sub-indices (e) e (s)
respectivamente. Para efetuar o cdlculo das exergias da dgua e o vapor foi utilizada a equagdo
(3.13), onde previamente € necessario definir um estado de referencia, que em nosso caso foi a
exergia da dgua liquida a 298,15 K e 0,101 MPa, o que resulta num valor de entalpia de
referencia ho = 104,856 kJ/kg, e um valor de entropia so = 0,36698 kJ/kg K. A exergia quimica da
dgua foi admitida igual a 49,96 klJ/kg de acordo com Szargut (1988).

Em usinas de acgtcar e dlcool, as Estagdes de Geracao de Vapor aparecem com freqiiéncia
compostas por pré-aquecedor de ar e secador de bagaco, alem da caldeira propriamente dita. Em
muitos casos praticos torna-se interessante fazer uma subdivisdo da Estacdo de Geragdo, visando
avaliar o desempenho de cada elemento componente, por exemplo, o valor de eficiéncia de

segunda lei para a caldeira (subsistema isolado) foi determinada segundo:

no_ myg(bys—b,,)

m,b, +m,b, — mgsbgs

n (3.19)
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A equacdo (3.18) relaciona a variagdo de exergia do vapor com o insumo de exergia, dado
por aquela contida no bagaco, tirando a exergia dos gases de escape, posteriormente utilizada no

secador de bagaco e no pré-aquecedor de ar.

3.3 Outros indices de desempenho

Muito vinculados a andlise de segunda lei e com objetivos de alcance econdmico, existem
outros indices de avaliacdo de muito interesse na pratica. Tal é o caso da chamada eficiéncia
econdmica, (Neco), que leva em conta a razdao do valor econdmico do calor ao processo em relagao

ao valor econdmico da energia elétrica produzida (R). A expressao fica:

(wel + RQp )

Ceco = E—f (3.20)

Pode ser observada a similitude da eficiéncia econdmica com a eficiéncia de segunda lei,
aspecto que revela a importancia da segunda lei, ndo s6 como critério de avaliagdo

termodinamica, mas ainda como critério de avaliagcdo econdmica, (Huang, 1996).

Ao mesmo tempo, e também guardando muita relagdo com os casos citados de avaliacao de
sistemas energéticos através da segunda lei, a chamada eficiéncia PURPA, que tem dado origem
a variados indices para a qualificacdo de sistemas de cogera¢@o a nivel internacional apresenta

uma forma muito similar. Segundo Huang (1996), este indice pode ser expresso segundo:

W, +0.5Q,,

CPURPA — B 3.2
f

Oliveira Jr. E Van Hombeeck (1996), numa avaliacdo exergética aplicada ao processo de
separacao de petréleo em plataformas “offshore” introduzem o fator f;, como a relagdo entre a
exergia consumida em cada médulo da plataforma e a exergia consumida pela planta, o que

permite relacionar cada fator com a eficiéncia global da planta.
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3.4 Indices de cogeracio propostos pela ANEEL

No Brasil, mais recentemente, segundo informa¢dao de Carvalho (2000), a proposta de
resolucio N° 21 da ANEEL, de 21 de janeiro de 2000, estabelece os requisitos necessérios para o

credenciamento de centrais cogeradoras de energia, mediante o cumprimento das inequacdes

abaixo:
E, 20,15E, (3.22)
A SF 3.23
E. X (3.23)
Onde:

Ec: Energia disponibilizada pelo combustivel ou combustiveis nos ultimos doze meses,

calculada em MWh, com base no poder calorifico inferior dos combustiveis utilizados.

E.: Energia eletromecanica resultante do somatério de trabalho e energia elétrica gerados

nos ultimos doze meses, em MWh.

E:: Energia térmica utilizada, proveniente da central de cogeracio, resultante do somatdrio

do calor efetivamente consumido nos dltimos doze meses em MWh;

F.: Fator de cogeracdo.

X: Fator de ponderacao.
A mesma fonte fornece os valores de X e F. referidos nas equagdes (3.22) e (3.23), que

serdo aplicados em fun¢do da poténcia elétrica instalada na central de cogeragdo e do combustivel

principal, conforme a tabela 3.1 a seguir:
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Tabela 3.1 Valores de X e Fc, em func¢do da poténcia instalada.

Poténcia Instalad . .
orenela nstaca Combustivel Principal
Derivados de Petréleo, Demais fontes
Gaés Natural e Carvao.
X F
° X Fc

Inferior ou igual a 5 MW 2.00 0.47 2.50 0.32
Superior a SMW e inferior a 20MW 1.86 0.51 2.14 0.37
Superior a 20 MW 1.74 0.54 1.88 0.42

Fonte: Carvalho, F. R. (2000).

Sendo os valores do fator de ponderacao (X) apresentados, calculados através da expressao:

x =N (3.24)
N
Onde:

1N« Eficiéncia de referéncia da conversao direta em calor.
TNe: Eficiéncia de referéncia de um ciclo de poténcia.
Considerando as seguintes efici€éncias de referencia:
Para a conversao direta em calor, (1), 80%.
Para ciclos convencionais de poténcia (Me):
e  Com poténcia instalada na faixa de 20 a 50 MW: 40%.
e  Com poténcia instalada na faixa de 5 a 20 MW: 35%.

e  Com poténcia instalada na faixade 1 a5 MW: 30%.

E os valores de fator de cogeracdo, (Fc) calculados para o atendimento das premissas,

consideradas as eficiéncias de referéncia e os conseqiientes fatores de ponderacdo (X), através da

equacao:

Fe=_ M (3.25)
(1-TEC)
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Onde o TEC, reflete a Taxa de economia de combustivel, que expressa o percentual de

reducdo de consumo de combustivel frente a um sistema convencional, tem-se:

(Ec
Ec

conv

conv EC)

TEC = (3.26)

Sendo o consumo de combustivel de sistema convencional (Eccny), aquele que produza as

mesmas quantidades de trabalho e calor util, definido por:

E, E
Ec,,, =—+—% (3.27)

conv
M Me

Equacdo similar e com o mesmo sentido fisico que a equagdo (3.2).

Infelizmente esta proposta nao foi transformada numa Resolucao em vigor.

As referéncias bibliograficas indicam outras formas de se realizar a andlise energética de
sistemas de cogeracdo. Uma delas, bem simplificada do ponto de vista operacional, consiste em
empregar valores médios de consumo de energia e assumir a operacdo sem variacdo de carga. O
método a-f, referido em Nogueira e Santos (1988), analisa a possibilidade de existéncia de

excedentes ou déficit, entre a energia elétrica e térmica consumidas e produzidas.

No entanto, os valores obtidos por esta metodologia, ndo permitem analisar a distribui¢dao
desta energia no tempo, aliadas ao fato da variacdo das demandas de energia com o tempo nas

instalacoes reais.

Um procedimento mais complexo, que permite um melhor conhecimento dos fluxos de
energia produzida e consumida, resulta da aplicacdo do método de convolucdo, baseado na
andlise de curvas de duragdo para as poténcias elétricas e térmicas requeridas a partir de dados do
processo, (Silva Martins e Nogueira, 1997). Se for admitido, como referem os citados

pesquisadores, que o sistema de cogeracdo opere em paridade térmica, da andlise das curvas de
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duragdo da poténcia elétrica, pode-se obter, por sua convolucdo, a curva de duracdo dos
excedentes, e, portanto a energia elétrica disponivel para a venda, junto com outros parametros de

interesse.

3.5 Metodologias de Analise Termoeconomica

O termo termoeconomia, e a aplicagio das metodologias emanadas deste conceito t€ém sido
empregadas na solu¢do de uma ampla faixa de problemas na andlise de sistemas energéticos. Os
antecedentes do desenvolvimento destas metodologias partem da necessidade de estudar os
mecanismos de degradagcdo de energia util nos processos térmicos com 0s respetivos custos
vinculados. Assim, a termoeconomia pretende organizar num Unico corpo de conhecimentos os
elementos que definem a produgdo e o custo em sistemas com um consumo intensivo de energia,

(Pisa, 1996).

Nesse sentido, a utilizagdo da exergia, conceito emanado da segunda lei da termodinamica,
e ja esclarecido neste capitulo, tem um significado importante como medida da qualidade de
energia, (do tipo térmico, quimico ou outras), envolvidas em um processo. Este conceito, como
afirma Nebra (1999), pode ser considerado como uma medida objetiva do valor termodindmico
de um portador de energia, sendo que, a relagdo da exergia com o valor econdmico do portador

energético, ¢ uma das premissas fundamentais da analise termoecondmica.

Dai, que resultem vélidas duas contribui¢des principais para avaliar um determinado
produto: o aporte de recursos energéticos, (“fuel”), e o custo de capital, (amortizacdo e
manutencio do equipamento). Porém, na andlise completa de um sistema devem ser levados em
conta outros aspectos tais como materiais, impacto ambiental, confiabilidade, e disponibilidade

entre outros.

Ao mesmo tempo, a avaliacdo de processos em sistemas térmicos seguindo os métodos da
Segunda Lei da Termodinamica, visando a determinagdo das irreversibilidades empregando a

7z

eficiéncia do tipo “fuel — produto” é considerada uma ferramenta de muito valor, porém nao €
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suficiente. Na prética quando se impdem estudos sobre o uso racional da energia nestes sistemas,

(Lozano e Valero, 1993), consideram trés questdes adicionais:

As possibilidades técnicas de redugdo das irreversibilidades s@o sempre menores
que os limites tedricos delas. O nivel de decisao que limita os tipos de a¢cdo a serem

empreendidos, define esta diferenca.

As economias da exergia obtidas a nivel local nos diferentes processos de uma
instalacdo, ndo representam quantidades equivalentes. Assim, a mesma diminui¢ao
na irreversibilidade local nos distintos componentes conduz em geral a diferentes

variacdes no consumo de energia da planta.

As oportunidades de economia s6 podem ser especificadas através de um estudo
detalhado dos mecanismos fundamentais de geragdo de entropia, precisando ainda
vincular as possibilidades de controlar estes mecanismos & varidveis livres do

projeto e aos custos de investimento necessarios.

Os aspectos citados contribuiram ao surgimento de diversas teorias baseadas nos postulados

termodindmicos emanados da Segunda Lei. Estas teorias compartem os propdsitos de assina¢ao

de custos e otimiza¢do econOmica para sistemas térmicos.

Alguns pesquisadores, entre eles Cerqueira (1999), tem agrupado essas metodologias em

duas grandes vertentes:

1.

Vertente que agrupa as chamadas metodologias estruturais, formando parte das
mesmas a Otimizacdo TermoeconOmica, (El Sayed e Evans, 1970) e a Andlise

Funcional Termoecondmica, (Frangopoulos, 1983).
Vertente que agrupa as metodologias exergoecondmicas, desenvolvidas com o

proposito fundamental de proporcionar uma forma racional de alocacio de custos

em sistemas térmicos. Nesta vertente sdo significativos os aportes de Reistad e
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Gaggioli (1980), a Teoria do Custo Exergético de Valero e Lozano (1993), a
Exergoeconomia, proposta por Tsatsaronis (1993), e a Metodologia Estrutural, de

Lozano et al. (1996).

3.6 Otimizacao

No projeto de sistemas energéticos, um dos aspectos de maior importancia consiste em
definir as demandas do sistema; em outras palavras: formular as especifica¢des para o projeto.
Assim, € possivel encontrar projetos que cumpram todas as demandas, mas entre elas estd o
projeto 6timo, o qual apdia-se em varias alternativas que dependem de uma aplicagdo especifica,
como os casos de minimo custo, maxima poténcia, minimo peso, etc., (Bejan et al.,1996). Desta

forma, o termo “6timo” fica determinado conforme um determinado objetivo.

Na prética de engenharia energética, devido acomplexidade dos sistemas, aliada ao fato das
incertezas sobre dados e informagdes sobre o sistema tratado, a determinagcdo do verdadeiro
ponto 6timo € geralmente impossivel. No lugar, é aceito normalmente um projeto 6timo
aproximado, sendo nesse sentido um exemplo comum o trocador de calor a contracorrente, onde
uma das varidveis chaves € a minima diferenca de temperatura entre as duas correntes, onde é
conhecido que diminuir a diferenca de temperaturas entre correntes implica maior drea de troca

de calor, com o conseqiiente aumento de custos de capital.

Desta forma, a necessidade de predizer o desempenho de um sistema, por exemplo, térmico,
a partir de condi¢Oes de entrada, caracteristicas dos componentes do sistema e as propriedades
das substancias envolvidas, é com freqiiéncia o primeiro aspecto a tratar na otimizacdo do
mesmo. Nesse caso, ¢ mais conveniente a representacdo do desempenho dos componentes do
sistema, mediante equacdes matemdticas respaldadas por leis fisicas, ou seja, chegar a

modelagem matematica.

O segundo passo € a formulagdo do problema de otimizagdo, com a formulag¢do da fun¢do

objetivo, onde a simulacao do sistema constitui o conjunto de restri¢des.

58



Assim, os métodos desenvolvidos na procura do valor 6timo em problemas particulares
podem ser classificados de acordo com a natureza da funcdo objetivo, as restri¢des e as varidveis
de decisdo envolvidas. A funcdo objetivo pode conter uma ou muitas varidveis de decisdo, ser
continua ou ndo continua, ser linear ou ndo linear, assim como as restricdes do problema de

otimizagdo, que podem ser expressas através de equacdes ou inequagdes lineares ou ndo lineares.

Dentro do campo da engenharia térmica, mais especificamente nas usinas de acticar e
alcool, torna-se importante avaliar o grau de economia do combustivel. Para isso € necessario
estabelecer um balango entre a disponibilidade de bagaco, a demanda de vapor para o processo de
acucar e dlcool e a geracdo de energia elétrica, tanto para o consumo dentro da propria planta,

quanto para obter excedentes destinados avenda.

Visando o melhoramento deste indice, que pode ser entendido como a ganincia econdmica
que pode ser obtida a partir de uma mesma quantidade e qualidade de combustivel, um dos
aspectos tratados (Nurse, 1988), € a instalacdo de novas caldeiras projetadas para gerar vapor a
parametros mais altos, assim como a adaptacdo de turbinas mais eficientes e de maior
capacidade. Dessa forma, € possivel incrementar a exergia ou disponibilidade do vapor

produzido, a partir do qual, pode ser gerada energia elétrica adicional.

Quer dizer entdo, que os valores praticos mais altos de temperatura e pressdao a ser
escolhidos, dependem de limitagGes impostas nos materiais da caldeira e equipamento em geral,

aliada ao fato do aumento da qualidade e custo do tratamento de dgua.

Perante estes aspectos, e levando em conta as recentes mudangas no setor elétrico brasileiro,
no sentido de favorecer a venda de energia elétrica excedente, impde-se para as usinas de agucar
a otimizag¢do da produgdo de eletricidade. Por tanto, vé-se logo que o preco de venda de energia

elétrica e o custo de investimento envolvido sdo os fatores determinantes a ser avaliados.
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Capitulo 4

Descricao do Sistema de Cogeracao da Usina “Cruz Alta”

A Usina Cruz Alta encontra-se no estado de Sao Paulo, municipio de Olimpia, dedicando-se
somente aprodugdo de acticar com uma capacidade de moagem de 10000 toneladas de cana/dia,
sendo o sistema de moagem efetuado via difusor. O agucar produzido constitui a matéria prima

na fabricac¢do de agucar refinado que pode ser Amorfo, Granulado, Liquido e Invertido.

O sistema de cogeracao € composto pelos subsistemas de: Geragdo de Vapor, Geragdo de
Energia Elétrica, Gerag¢dao de Energia Mecanica, que por sua vez inclui o Sistema de Preparo de
cana e o Sistema de Moenda, além do emprego do vapor nos turboexaustores, € na turbobomba
de dgua de alimentacdo, e finalmente o sistema de condensado e dgua de reposicdo. O consumo
de vapor no processo também é complementado por duas vdlvulas redutoras de pressdo que

fornecem vapor aos processos de fabricagdo e refinamento.

Neste Capitulo s@o detalhadas as caracteristicas fundamentais dos componentes do sistema
de cogeracdo objeto de estudo. Na parte final sdo apresentados os diagramas que conformam a
planta visando facilitar a identificagdo dos volumes de controle para a determinacao dos custos

exergéticos e monetdrios dos fluxos da planta.
A Figura 4.1 apresenta graficamente o esquema de cogera¢do completo para dar uma idéia

mais precisa das subdivisdes que foram feitas. Na Figura, por razdes de espaco, ndo aparecem

todos os fluxos que aparecem nas subdivisdes graficas mostradas neste capitulo.
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4.1 Geracao de Vapor

O sistema de Geracao de Vapor estd integrado por quatro caldeiras, trés delas trabalham
durante o periodo de safra, sendo a outra empregada na etapa posterior para labores de
refinamento de aguicar. As trés caldeiras que trabalham durante a safra, sdo de pressdo média, 2.1
MPa, e fornecem todo o vapor consumido para a geracdo de energia elétrica, e o processo de

fabricacdo de agucar.

Todas as caldeiras sdo de queima em suspensao, devido aexisténcia de quatro secadores de
tipo pneumadtico acionados por motores elétricos nas caldeiras um e dois, e seis do mesmo tipo na
caldeira trés. Estes secadores, ndo contemplados originalmente pelo fabricante, modificam as
caracteristicas do bagaco consumido na estacdo geradora, fundamentalmente em relacdo a
umidade e o fluxo de s6lido combustivel. Essa questdo vai requerer especial aten¢do, devido a
importancia que tem para a determinacdo do poder calorifico do bagaco e a eficiéncia de cada

caldeira. As caldeiras possuem também pré-aquecedor de ar e um lavador dos gases de exaustao.

O fluxo de extracdo continua para cada caldeira foi determinado graficamente a partir do
diagrama de vazdo normativo da valvula DB 31, empregada na citada usina para a descarga
continua de sais e lixivias em caldeiras de vapor, correspondente a marca ASCA de
“Equipamentos Industriais LTDA”. Segundo informacdes da usina, a valvula trabalha em posi¢ao
de abertura médxima, e segundo esta norma, a capacidade de vazao é aproximadamente o triplo da
que corresponde aposi¢do 90, ou seja um valor estimado que oscila entre 3300 e 3400 kg/hr para

cada caldeira. Os dados do fabricante sdo apresentados na tabela 4.1.

Tabela 4.1 Parametros termodinamicos fundamentais das caldeiras da Usina “Cruz Alta”.

No Fabricante Temperatura Vapor (°C) | Pressdao Vapor (MPa) | Capacidade (ton/hr)

I | M Dedini S/A 310 2,1 66
I | M Dedini S/A 310 2,1 66
I Caldema 310 2,1 80

Fonte: Dados do fabricante.
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Cada estacdo geradora de vapor possui os seguintes dados de consumos elétricos:

Caldeira I.

e Ventilador de tiro forcado cujo consumo é 100 CV.

e Ventilador de tiro induzido cujo consumo é 300 CV.

e Ventilador para o turbilhonamento do ar. Consumo: 75 CV.

e Possui dois ventiladores principais que fazem parte da acdo de secagem, ao retirar ar do
pré-aquecedor. Consumo: 75 CV para cada ventilador.

e Possui quatro ventiladores para a acao direta de secagem. Consumo: 20 CV para cada um.

e Dotada de quatro motores bloqueadores para alimentar a vdlvula rotativa. Consumo: 7,5
CV para cada um.

e Possui quatro motores alimentadores para o bagaco. Consumo: 2 CV cada um.

A diferenca fundamental da caldeira dois em relagdo acaldeira um, deve-se aexisténcia do
turboexaustor, que trabalha com vapor gerado na propria caldeira, com o objetivo de retirar os

gases de escape da estacao de geragdo de vapor.

Caldeira III.

e Ventiladores de tiro for¢cado cujo consumo é 100 CV.

e Dotada de ventiladores para o turbilhonamento do ar. Consumo: 75 CV.

e Possui dois ventiladores principais que fazem parte da acdo de secagem, ao retirar ar do
pré-aquecedor. Consumo: 75 CV para cada ventilador.

e Possui seis ventiladores para a acao direta de secagem. Consumo: 15 CV para cada um.

¢ Dotada de seis motores bloqueadores para alimentar a vdlvula rotativa. Consumo: 7,5 CV
para cada um.

e Possui seis motores alimentadores para o bagaco. Consumo: 2 CV para cada um.

A caldeira quatro, encarregada da geragcdo de vapor no periodo da entressafra apresenta os

seguintes consumos elétricos.

e Dotada de um ventilador de tiro forcado cujo consumo é 20 CV.
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e Dotada de um ventilador de tiro induzido cujo consumo € 100 CV.

e Dotada de um ventilador para contribuir ao efeito torvelinho. Consumo: 75 CV.

e Possui dois ventiladores principais que fazem parte da acdo de secagem, ao retirar ar do
pré-aquecedor. Consumo: 40 CV para cada ventilador.

e Dotada de quatro ventiladores para a acdo direta de secagem. Consumo: 20 CV para cada
um.

e Dotada de trés motores bloqueadores para alimentar a vdlvula rotativa. Consumo: 5 CV
para cada um.

e Possui trés motores alimentadores para o bagaco. Consumo: 3 CV no alimentador 2, e 2

CV nos alimentadores 1 e 3.

Antes da etapa de preparo de cana, esta é descarregada por um sistema de guincho em um
péatio ou diretamente em mesas alimentadoras com 45° de inclinagdo. A cana picada é
descarregada diretamente em mesas de 15° em relacdo a cana inteira. Posteriormente acontece a
etapa de lavagem de cana que tem como finalidade eliminar sujeiras, tais como particulas de solo,
areia, pedras e outras que prejudicam a extracdo do caldo de cana, além de danificar
equipamentos. Este procedimento de lavagem é efetuado com jatos de dgua que circula em

circuito fechado de onde a cana passa para o sistema de preparo.

4.2 Sistema de Preparo de Cana. Difusor e Sistema de Moenda

O sistema de preparo de cana é formado por dois picadores e um desfibrador, dispostos em
série, com o objetivo de reduzir o tamanho da cana e facilitar a extracdo do caldo no difusor.
Tanto os picadores como o desfibrador sdo equipamentos acionados por turbinas de vapor
acopladas a redutores de velocidade. Estas turbinas sdo alimentadas por uma parcela do vapor
gerado nas Estagdes de Geragdo de vapor a uma pressdo aproximada de 2,0 MPa e uma
temperatura de 300 °C, sendo cada uma de simples estdgio. O vapor de escape faz parte do vapor

que alimenta o processo fabril.

A extragdo de caldo misto “por difusdo” na fabricacao de aguicar de cana é um processo de

lixiviagdo. A maioria das leis da difusdo osmotica aplica-se a lixiviacdo, sendo que apenas os
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coeficientes de cinética do processo e de eficiéncia é que mudam. A extragdo depende muito da
proporcao de células rompidas, durante o preparo da cana, e da possibilidade de acesso do liquido
de extracdo a estas células. O difusor utilizado na Cruz Alta € um difusor horizontal constituido
por uma caixa em chapa de acgo, (receptora de cana desfibrada), de 8,5 m de largura e 60 m de
comprimento, contendo um transformador horizontal de cana desfibrada, tracionado por 10 linhas

de correntes forjadas, acionadas por um motor de corrente continua de 150 HP.

A camada de cana desfibrada sobre este transportador varia entre 1 a 1,6 m. Durante todo o
trajeto, esta camada de cana desfibrada ¢ abundantemente regada com liquido de extragdo,
(caldo). Por baixo da camada de cana desfibrada, o fundo da caixa, também chamada de gamelao,
¢ formado por 16 captadores justapostos que sdo caixas com formato semicilindrico as quais
recebem o caldo que atravessou a camada de cana. Uma bomba toma o caldo retido no captador e
o envia ao distribuidor de caldo seguinte, colocado acima do captador precedente servindo como
caldo de embebicdo, sendo retido no capinador de entrada de cana. O caldo misto serd enviado

para fabricagdo de agucar, obtendo-se assim a extra¢do em contra corrente.

Na saida do difusor, o bagagco é enviado a um sistema de secagem constituido por um
conjunto de rolos desaguadores e dois ternos de moendas acionados por turbinas de vapor de
caracteristicas similares & anteriormente descritas no desfibrador e picadores. O caldo diluido
obtido neste sistema retorna ao difusor, sendo também usado para embebi¢do. O bagaco final que
sai do sistema de secagem tem em torno de 50% de umidade e € transportado para a queima nas

caldeiras.

A extragdo é efetuada com caldos de embebicdo com temperatura em torno de 80°C e PH

entre 6,0 e 8,0.
4.3 Sistema de Geracao de Energia Elétrica
O sistema de geracdo de poténcia estd integrado por trés turbogeradores, dois deles

produzem 4 MW, enquanto o outro produz 2550 kW , tendo-se uma capacidade instalada de 10,5

MW. Com essa capacidade, a usina € capaz de satisfazer a demanda interna de energia elétrica
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durante todo o periodo de safra. Fora do periodo de safra, durante o refinamento de acgucar, a

usina compra energia elétrica da rede, o que tem sido vélido até a safra 2002.

Recentemente foi feito um investimento num novo bloco energético com capacidade
producdo de 22 MW de poténcia elétrica, cuja instalacdo estd na fase de culminacdo para ser
submetido a testes visando a partida na proxima safra (2003). Trata-se assim de aproveitar a
disponibilidade de combustivel para incrementar a producdo de poténcia com fins de venda. De
fato, o mencionado investimento € parte do estudo de propostas de substitui¢cdo do equipamento

energético, objeto de avaliacao dentro do contexto deste trabalho.

4.4 Valvulas redutoras.

No sistema existem dois sistemas de vdlvulas redutoras de pressdo, visando, no caso da
valvula redutora de fabricacdo, uma maior flexibilidade na alimenta¢do a parte de evaporacao, o
secador de agucar, os aquecedores de xarope, o diluidor e outros equipamentos. O outro sistema,

a vilvula redutora de refinaria fornece vapor consumido nos tachos de refinamento.

A vélvula redutora da fabrica¢do ¢ uma vdlvula de globo de 8", que reduz de 2,0-2,1 MPa

para a pressao de vapor para processo.

A valvula redutora de refinaria € uma valvula de globo de 8", que reduz de 2,0-2,1 MPa

para 1,2 a 1,4 MPa.

4.5 Sistema de Bombeamento, Condensado e agua de reposicao.

O condensado de vapor de dgua do sistema é formado pelo condensado proveniente do
vapor consumido na fabricacdo de agucar, e € usado para realimentagdo de caldeiras por meio de
duas bombas centrifugas, que direcionam este condensado para o desareador térmico e deste para
a bomba de dgua de alimentacdo, que introduzem a d4gua desareada nas caldeiras, cujas
caracteristicas ja foram citadas. A recuperacdo de condensado proveniente da fabricacdo atinge

aproximadamente 95 % do fluxo de dgua que chega acaldeira.
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O sistema de bombas de dgua de alimentagdo é composto por duas turbobombas e duas
motobombas, sendo que as ultimas s6 funcionam no caso em que as primeiras estejam
inoperantes. Em condi¢des normais de operacdo, somente trabalha uma turbobomba, sendo parte

do escape de vapor aproveitado no desareador.

A captagdo da dgua bruta do Actcar Guarani S/A- Cruz Alta, € realizada através de uma
represa no Corrego Baguacu e desta € bombeada até um reservatorio na unidade industrial. Deste
reservatorio a dgua € distribuida para a usina. O tratamento da dgua de alimentacdo das caldeiras

é realizado pela empresa Sucrodlcool.

A seguir sdo apresentados os diagramas que conformam o sistema de cogeracdo Figuras
(4.2, 43..4.11). A subdivisao praticada tem como o objetivo facilitar a compreensdo e
identificacdo dos volumes de controle para a determinagdo dos custos exergéticos € monetarios
dos fluxos internos e os produtos principais da planta. Aclara-se que ndo serdo sinalizados no
diagrama, aqueles fluxos cuja exergia é destruida, tais como os gases de saida sem utilidade
posterior e perdas de calor ao meio ambiente. A numeragdo empregada coincide com a listagem

de parametros que aparece nas tabelas dos Apéndices A, B e C.
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Figura 4.2. Diagrama da Estacdo Geradora de Vapor 1.

67



21
22
i 1 3

26
Caldeira 2
Secador 2 aldenrd €—+—| Pré - aquecedor 37
dear?2 I‘_|_
[ v -]
20 23

i i i i
29

28

27

Figura 4.3 Diagrama da Estacdo Geradora de Vapor 2.
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Figura 4.4 Diagrama da Esta¢do Geradora de Vapor 3.
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Figura 4.6. Diagrama com ponto bifurcacdo que inclui as dreas de Preparo, Moenda,

Vélvula Redutora de Fabricagcdo e Valvula Redutora de Refino.
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Figura 4.11 Esquema simplificado do sistema de extragdo de caldo misto.

Faz-se necessdrio destacar a obtengdo destes resultados a partir do estabelecimento de um
conjunto de medi¢des empregando os proprios recursos da usina. Estas medi¢des, resultado de
um trabalho conjunto com o pessoal de Instrumentagdo e Controle, tém o objetivo de monitorar
os pontos de medi¢do que aparecem no Apéndice A ao longo da safra, visando obter dados
representativos dos parametros termodindmicos a fim de avaliar o sistema de cogeragdo conforme

os indices de desempenho citados.

Os primeiros trabalhos de medi¢gdo em campo iniciaram-se antes da safra do ano 2000,
durante a primeira visita efetuada na Usina “Cruz Alta”. Na ocasido, foram conferidos quais eram
0s parametros termodinamicos monitorados, assim como a possibilidade de obter valores médios
horérios e didrios, necessarios para tipificar o desempenho dos equipamentos componentes do

sistema de cogeracao.
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Inicialmente foi necessdrio estabelecer pontos adicionais de medi¢do necessarios para a
determinacdo da eficiéncia de primeira lei de cada gerador de vapor conforme a subdivisdao
tratada graficamente no capitulo precedente. A implantacao destes pontos adicionais se justifica
devido acomplexidade do cédlculo da eficiéncia de primeira lei através do método indireto, sendo
necessdrio entre outras, colher amostras de bagaco de distintos pontos da caldeira visando
determinar a umidade do combustivel na saida de cada secador, além destas, tomar amostras de
cinzas na grelha, na saida do pré-aquecedor de ar e na zona da lavagem de gases para determinar
a presenga de combustivel ndao queimado, assim como medir periodicamente a temperatura em
varios pontos da parede exterior da caldeira e do pré-aquecedor de ar, para determinar as perdas

de calor para o meio ambiente.

De mesma forma, foi necessdrio estabelecer pontos de medi¢do, ou conferir as medi¢des de
pressdo e temperatura reportadas pela Usina em diferentes lugares devido ao comprimento das
tubulacdes e/ou a falta de isolamento térmico, o que se manifestou, por exemplo, na tubulagdo
que conduz o vapor desde a saida da caldeira até a entrada de vapor na turbina dos exaustores de
gases das caldeiras 2 e 3, na saida de vapor das turbinas de acionamento mecanico, na saida de

vapor das védlvulas redutoras e no vapor que vai para processo.

O tratamento das medi¢des foi baseado na experiéncia prética da usina. Assim, para cada
ponto medido, foi escolhido o valor médio das médias didrias de 100 dias tipicos de safra que,
segundo Stucchi (2001), tipificam o desempenho do equipamento fundamental da planta de
cogeracgdo. Desta forma foi cumprido o objetivo de implantar um sistema de medicao para a safra
2000, destinado a, ndo unicamente a avaliar o desempenho termodinamico da planta de
cogeracdo, mas também para avaliar os custos exergéticos e monetdrios dos produtos

fundamentais da planta e os seus fluxos internos.
Os resultados das medi¢cdes sdo apresentados no Apéndice A, acompanhadas dos

respectivos valores de vazao mdssica, entalpia, entropia e exergia especificos. Os consumos de

poténcia ou poténcias produzidas mecanicas ou elétricas aparecem expressas em kW.
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Capitulo 5

Resultados da avaliacao termodinamica do sistema de cogeracao
da Usina “Cruz Alta”

A seguir sdo apresentados os resultados fundamentais da avaliacdo termodinamica do
sistema de cogeracdo da usina “Cruz Alta”, conforme a metodologia descrita no capitulo 3. Sdo
fornecidos os valores de eficiéncia de cada estagdo geradora de vapor, mesmo como a efici€ncia
de cada equipamento componente do sistema avaliado do ponto de vista da primeira e segunda lei
da termodinamica. Sao apresentadas as perdas de energia na forma de calor produto da aplicagcdao
do método indireto na determinacdo da eficiéncia de primeira lei e 0 consumo de combustivel de

cada caldeira.
5.1 Resultados da avaliacao do sistema de geracao de vapor e cogeracao da usina

A seguir sdo apresentados os resultados da andlise energética do sistema de geracdo de
vapor da usina “Cruz Alta”. A subdivisdo praticada facilitou a determinacdo dos valores de
eficiéncia para cada caldeira, assim como os respectivos consumos de bagaco e outros indices de
desempenho. O Apéndice B apresenta a metodologia e as equacdes empregadas. A seguir, na
Tabela 5.1 sdo apresentados os resultados destas avaliacdes para o sistema de geragdo de vapor
da usina. Os resultados apresentados, com a exce¢do da Eficiéncia global de primeira lei (%) se

correspondem com cada caldeira como subsistema isolado.
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Tabela 5.1 Pardmetros de desempenho fundamentais obtidos na avalia¢ao do sistema de geracdo

de vapor da usina “Cruz Alta”.

Parametro Caldeira 1 Caldeira 2 Caldeira 3
Concentragao de CO, 13 15 13
Coeficiente de excesso de ar 1,53 1,328 1,53
Eficiéncia de caldeira (%) 76,38 79,37 73,51
Perda de calor q2 (%) 15,86 13,44 18,44
Perda de calor q3 (%) 5,091 4,474 5,197
Perda de calor q4 (%) 0,8071 0,854 1,021
Perda de calor qs5 (%) 1,76 1,76 1,73
Perda de calor q¢ (%) 0,1 0,1 0,1
Umidade do bagaco na entrada (bu.) (%). 40 42 45
Vazao de bagaco na saida do secador (kg/s) 6,5 7,165 9,244
Vazao de bagaco na entrada secador (kg/s) 7,797 8,311 10,17
Calor util (kJ/kg de bagaco) 7637 7264 6600
Calor disponivel (kJ/kg de bagaco) 9999 9530 8979
Fluxo de extracao continua (kg/s) 0,917 0,917 0,944
Perdas de calor pré-aquecedor de ar (kW) 13,5 13,5 21,78
Eficiéncia global de 1ra lei (%) 83,62 85,74 79

Nota: As perdas de calor foram determinadas para cada caldeira como subsistema isolado, no entanto, a eficiéncia
global envolve caldeira, secador de bagaco e pré-aquecedor de ar.

A seguir, na Tabela 5.2, apresentam-se os resultados do cdlculo das eficiéncias isentrépica e
de segunda lei nos equipamentos de producdo de energia elétrica e mecanica do sistema de
cogeragdo. Na Tabela 5.3 apresentam-se os resultados de uma avaliagdo similar contemplando os

indices de desempenho dos componentes de cada sistema de geracio de vapor.
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Tabela 5.2. Resultados dos valores de eficiéncia isentrdpica e segunda lei da termodinamica

nos equipamentos de produgdo de energia elétrica e mecanica.

Equipamento Eficiéncia isentrépica (%) Eficiéncia de Segunda Lei (%)
Turbina do Picador 1. 40 47,13
Turbina do Picador 2. 38,77 45,87

Turbina do Desfibrador 42,3 50,24
Turbina da Moenda 1. 38 44,58
Turbina da Moenda 2. 37,8 44,6

Turbina de geracgao elétrica 1 62,08 67,1
Turbina de geragdo elétrica 2 63,6 69,1
Turbina de geracgao elétrica 3 63,6 69,75
Turbina do Turboexaustor 2 33,8 40,76
Turbina do Turboexaustor 3 34,75 41,73
Turbina da Turbobomba 38,6 42,9

Tabela 5,3. Resultados da avaliacdo termodinamica dos restantes componentes de cada

sistema de geracao de vapor.

Parametro Caldeira 1 | Caldeira?2 | Caldeira 3

Eficiéncia de 1° lei no secador (%) 78,96 89,14 39,41
Eficiéncia de 2° lei no secador (%) 4 4,3 1,7

Efetividade do pré-aquecedor (%) 46,77 32,47 60,34
Eficiéncia de 1" lei do pré-aquecedor de ar 95,2 89,3 98

Eficiéncia de 2% lei para cada caldeira (%) 24,11 24,7 22,78

Eficiéncia de 2" lei ¢/ gerador de vapor (%) 26,18 24,41 22,49

Eficiéncia de 2° lei do pré-aquecedor (%) 11,06 6,7 13,84

Com a subdivisdo de cada gerador de vapor em equipamentos, os resultados indicam
melhores indices de desempenho para a caldeira 2, no que respeita as eficiéncias de primeira e
segunda lei. Destaca-se o bom desempenho do secador de bagago da caldeira 2, com o melhor

aproveitamento energético dos gases, sendo a caldeira que apresenta a mais baixa vazao de gases
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empregada no secador. Trata-se também da caldeira com mais baixo valor de coeficiente de
excesso de ar. Contudo, observam-se deficiéncias ao avaliar o desempenho do pré-aquecedor de
ar da mesma. Do ponto de vista da segunda lei, sem considerar as exergias dos gases de exaustao
nos cdlculos de eficiéncia, (especificamente para os casos do pré-aquecedor de ar e secador de
bagaco), os resultados indicam um pobre aproveitamento da energia dos gases de escape. Este

aspecto também se vé refletido ao avaliar a efetividade de cada pré-aquecedor de ar.

Em todos os casos existe uma notdvel perda de energia na forma de calor para o ambiente
entre a saida dos gases de cada caldeira e a entrada no secador. Neste aspecto negativo destaca-se
a caldeira trés, onde é atingida uma diferenca de temperatura de quase 50 °C, que provoca uma
aprecidvel irreversibilidade devido aperda de calor para o meio. O deficiente nivel de secagem
no proprio secador da caldeira trés influi diretamente no encarecimento do bagago na saida do

secador e nos baixos valores de eficiéncia obtidos nessa caldeira.

As medig¢des efetuadas em campo ao longo da safra de forma sistematica, de acordo com o
pessoal da usina sdo representativas do desempenho de cada uma das estagdes de geracdo de
vapor, onde, além das temperaturas, as concentragdes de CO2, a umidade do bagaco na entrada e
em distintos pontos na saida do secador, foram elementos coadjuvantes para determinar de uma
forma confidvel as eficiéncias inerentes aos equipamentos € o consumo de combustivel de cada
caldeira, o que por sua vez permite o estabelecimento de estratégias futuras para o seu emprego
eficiente. As equacdes que definem o valor das eficiéncias de 2a lei podem ser encontradas no

Apéndice B.

A avaliacio do rendimento térmico do pré-aquecedor de ar segundo o conceito de
efetividade oferece uma perspectiva de andlise diferente, visando uma melhor caracteriza¢do do

desempenho deste equipamento do ponto de vista da primeira e segunda lei da termodinamica.

Finalmente pode ser observado que a defini¢do adotada para avaliar a eficiéncia de segunda
lei para o secador de bagaco oferece em todos os casos valores muito baixos, o que pode ser
explicado em todos os casos pelo pequeno aumento da exergia do bagaco em comparagdo com a

exergia dos gases na entrada do secador.
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5.2 Critérios de Desempenho Globais do Sistema, baseados na 1* Lei da Termodinamica

No capitulo 3 foi oferecida uma detalhada descricdo dos indices de desempenho baseados
na Primeira Lei da Termodinamica destinados a avaliar sistemas de cogeracdo. Entre eles, estd o
fator de utilizacdo de energia, também conhecido como eficiéncia de Primeira Lei, questdo
recolhida na Equacdo (3.1). Para efetuar o cédlculo, deve ser calculado previamente o calor util
total do sistema empregado no processo. Esse € composto pelo fluxo de entalpia do vapor na
safda do sistema de preparo, na saida das turbo moendas, na saida das valvulas redutoras, na saida
dos turbo geradores e o que deixa as turbinas das caldeiras (turbo bomba e exaustores), menos o
fluxo de entalpia do condensado de retorno, dgua de reposi¢do e fluxo do vapor utilizado no

desaerador. Assim, de acordo os diagramas apresentados no capitulo 4 e os dados do Apéndice A:

Qp =Hoy +Hg7 + Hyg + Hy7 + Higs + He7 + Hez + Hea -H 118-H 110-H 108 5.1

Substituindo na equagdo (5.1): Q, = 143710,0546 kW

Também temos que calcular a poténcia total produzida, que é:

W = Wiee + We (5-2)
W= (Wpre + Wioe * Woom + Wexa ) + W

W =11590,55 kW

Determinando o fator de utilizac¢do de energia: FUE = 0,784

O indice de poupanca de energia refere-se a economia de combustivel obtida por sistemas
de cogeracdo em relacdo a plantas convencionais que produzem separadamente energia elétrica e
térmica. Esse indice foi definido no capitulo 3 com a ajuda da Equac¢do (3.3). Remitindo-nos
novamente a Equacdo (3.3), nela encontramos o termo Mtu definido como a eficiéncia de uma
planta de poténcia de referéncia, sendo adotado o valor 0,4; e o termo Mgy definido como a
eficiéncia das Estagdes de Geracao de Vapor no sistema de cogeracdo da Usina “Cruz Alta”. Este

indice (0,823), foi avaliado considerando os trés geradores de vapor como uma Unica estagao
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geradora de vapor, avaliada para as condicdes de pressdo e temperatura médias do sistema de
geracdo de vapor da Usina. Este valor de eficiéncia foi avaliado segundo a Equacdo (5.3),

expressa a seguir:

_Myp(hyg—hy,)

(5.3)
M PCI

Nev

Na equagdo (5.3), os sub-indices t consideram a producao de vapor total recolhida no termo
(My1) e consumo de combustivel total (50% de umidade) recolhido no termo (Mcry),

respectivamente da usina durante a safra.

Desta forma, avaliando as equagdes envolvidas, pode ser determinado o indice ESI = 0,974.

Portanto aplicando a Equacdo (3.4) € possivel determinar a razao de poupanga de energia de

combustivel, cujo resultado € RPEC = 0,026.

O indice destinado a producdo de poténcia € definido como a razdo de combustivel para
produzir poténcia em relacdo a poténcia produzida, definido na equacgdo (3.9). Avaliando a

equacao; FCP = 2,042.

Aplicando a Equagdo (3.5), a eficiéncia de geragcdo de poténcia atinge o valor:
Nw = 0,49
Avaliando a equacdo (3.7), pode ser obtida a razdo poténcia/calor, cujo resultado é:

PHR = 0,080

A seguir, a Tabela 5.4 apresenta a comparag¢do dos indices obtidos com os indices de outros

sistemas.
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Tabela 5.4. Tabela comparativa dos indices obtidos.

Exemplo FUE nw=1/FCP RPEC FCP PHR
Usina Vale do Rosario 0,74 0,513 0,032 1,95 0,087
(safra 97)
Usina Vale do Rosario 0,735 0,548 0,055 1,82 0,133
(safra 98)
Usina Cruz Alta 0,784 0,49 0,026 2,042 0,080
(Safra 2000)

Fonte: Informagdes recolhidas de Barreda Del Campo (1999). Os dados oferecidos da safra de 1998 obedecem aos
resultados de 92 dias de safra.

O valor obtido de fator de utilizagdo de energia para a usina Cruz Alta € um pouco mais alto
que os valores obtidos na usina Vale do Rosdrio (Barreda del Campo, 1999). Nesse indice, no
caso estudado neste trabalho, o calor para processo tem um peso fundamental, questdo que se

reflete no baixo indice de PHR.

No caso da eficiéncia relativa a geracdo de poténcia (nw), o valor obtido € menor que na
usina Vale do Rosério. Esse resultado indica que na usina Cruz Alta utiliza-se mais energia para
produzir 1 kW de poténcia elétrica e/ou mecanica, resultado que se observa no relativamente alto

indice FCP.

No caso da poupanca de energia do combustivel (RPEC), observa-se uma economia de 2 %
no combustivel em relacao a sistemas que produzem separadamente poténcia e calor, questao que
mais uma vez justifica as vantagens da cogeracdo. Porém, o valor obtido na Cruz Alta ndo é
sintoma de um bom desempenho do sistema de cogera¢do em conjunto, claramente expresso no
relativamente alto indice ESI, indice que indica, por um lado um aproveitamento ineficiente da
energia do combustivel, por outro lado observam-se irreversibilidades inerentes aos

equipamentos componentes do sistema de cogeracgao.

5.3 Indices propostos pela ANEEL

No capitulo 3, foi tratado o necessario cumprimento das inequagdes (3.22) e (3.23), como
requisitos propostos pela ANEEL para o credenciamento de centrais cogeradoras de energia

destinadas a venda de energia elétrica.
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Estas inequacdes podem ser avaliadas considerando os valores de X = 2,14 e Fc = 0,37,
determinados pela poténcia elétrica instalada, o consumo de bagaco no periodo de safra, e o
nimero de horas efetivas de trabalho (174 dias e 6 horas), o que significa num consumo médio de

26,278 kg de bagaco/segundo no periodo de moenda, assim:

Ec = [Consumo de bagaco (kg/s)] [horas efetivas] [PCI]/[1000] = 828825,0 MWhr.
E. = [Poténcia produzida] [horas efetivas]/[1000] = 48471,68 MWhr
E, = [Calor consumido] [horas efetivas]/[1000] = 600995,45 MWhr

Avaliando as inequagdes acima, o resultado indica que dentro das condi¢des atuais e
considerando o bagaco consumido com as fun¢des de geracdo de energia elétrica, mecanica e
calor para o processo, as duas inequagdes sao satisfeitas ficando o indice Fc obtido um pouco
acima do valor exigido pela ANEEL para a poténcia instalada na Usina, (0,397 > 0,37). Com os
resultados favordveis obtidos nos indices de avaliagdo termodindmicos entende-se que sdo
justificados os esfor¢os visando propostas encaminhadas a aumentar os excedentes de energia
elétrica com fins de venda, fundamentalmente considerando o excedente de bagaco produzido,
que atinge a quantidade de 81222,8 toneladas anuais. Sendo a produ¢do de bagaco na Usina
“Cruz Alta na safra do ano 2000 de 476.850.656 kg, segundo o boletim anual da mencionada
safra, o bagaco excedente representa o 17 % do total, sendo empregado para abastecer a Usina

“Severina” e para o refino de acticar no periodo da entressafra.
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Capitulo 6

Anadlise Termoecondémica do Sistema de Cogeracao da Usina
“Cruz Alta”

Neste capitulo serd apresentada a metodologia que emana da teoria do Custo Exergético
(Lozano e Valero, 1993), empregada para executar a avaliacdo termoecondmica do sistema de
cogeracido da usina objeto de estudo. E apresentada a descri¢do detalhada da estrutura produtiva
da planta acompanhada das consideracdes feitas, sendo os dados referidos a safra do ano 2000.
Os resultados do capitulo anterior constituem o passo prévio para o equacionamento
encaminhado a determinacdo dos custos exergéticos e monetarios de cada um dos fluxos do
sistema em fung¢do da estrutura produtiva definida. O resultado desta avaliagdo serd o ponto de

partida para analisar as propostas de modifica¢gdes no sistema envolvendo a otimizacao.
6.1 Teoria do custo exergético.

A termoeconomia € uma metodologia de andlise de sistemas térmicos que utiliza conceitos
da analise exergética junto a conceitos economicos, tendo como resultado numa tnica avaliagdo,
cujo objetivo essencial € atribuir um custo ao conteido exergético de um portador de energia, e
quando aplicada a um sistema de producdo, € a obten¢do de uma fun¢do de custo adequada para
aquele sistema, (Valero ef al. 1994). Assim, o custo pode ser expresso em termos de exergia, ou
em termos monetdrios, sendo a andlise de custo exergético baseada na contabilidade da
destruicdo de exergia que experimentam os fluxos na sua passagem através dos diferentes

equipamentos componentes do sistema. Desta forma, sdo contabilizadas as eficiéncias (e perdas
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exergéticas), em cada um dos volumes de controle (equipamentos, jun¢des e bifurcagdes) do

sistema, tendo como resultado o custo exergético de cada um dos portadores de energia.

Ao mesmo tempo, sdo identificados os componentes do sistema onde existem as maiores
irreversibilidades termodindmicas. Assim, considerando uma propor¢do direta entre custo
monetdrio e conteido exergético de um portador de energia, € possivel obter a fungdo global de
custo da planta, questdo importante na tomada de decisdes do ponto de vista de manutengdo, na

escolha entre alternativas tecnoldgicas, ou para otimizac¢do do funcionamento da mesma.

A teoria do custo exergético possui conceitos bdsicos vitais para seu desenvolvimento.

Entre eles devem ser ressaltados:

e Custo exergético (B'): Definido como a quantidade de exergia necesséria para obter
um produto funcional.
e Custo exergético unitdrio (k): Definido como o consumo de exergia requerido por

uma instalag@o para gerar a unidade de exergia do produto, segundo:

o B_ _ Custo.exergético ©.1)
B Exergia

e Custo monetdrio (C): Definido como a soma dos custos da exergia empregada e do
resto dos custos associados (capital, operacdo e manutencdo, mao de obra) para a

producdo de um determinado produto.

Devido airreversibilidade dos processos reais, o custo exergético € maior ou no minimo

igual que a exergia que ele representa.

Sdao também empregados os termos “fuel”, produto e perda. O termo “fuel” de forma
genérica pode ser definido como a exergia que deve ser fornecida ao volume de controle
analisado para obter o produto desejado, sendo entdo o produto o resultado obtido, vinculado

diretamente com o objetivo do sistema avaliado. Desta forma, a perda estd associada a uma
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energia que ndo € utilizada no sistema, e que sendo geralmente rejeitada ao meio ndo possui
utilidade dentro do volume de controle avaliado. Estes conceitos podem-se relacionar

matematicamente com a eficiéncia exergética (1), segundo:

_ Produto(P) _ - Perda(L) + Destrui¢ao(D)
Fuel(F) Fuel(F)

(6.2)

Sendo o objetivo fundamental a determinagdo do custo exergético dos produtos
fundamentais de uma planta e os custos dos fluxos internos envolvidos, € preciso comecar entdo,
determinando os valores de exergia dos fluxos que intervierem no funcionamento da planta,
levando em conta que ela estard formada por diferentes subsistemas que se relacionam entre si e
com o entorno, com o objetivo de produzir utilidades. Nesse sentido vale a pena o estudo do
sistema a fim de estabelecer um nivel de desagregacdo dos volumes de controle de acordo com o
objetivo da avaliacdo. Este aspecto resulta importante do ponto de vista da simplificacdao de
fluxos com caracteristicas semelhantes que ndo aportam informacao de interesse, assim como a
possibilidade de excluir equipamentos com objetivos similares, que podem ser abordados dentro
de um dnico volume de controle. Nesta andlise deve ser assinalado que os custos dos produtos
principais da planta recebem a incidéncia dos custos exergéticos e exergoecondmicos dos fluxos

internos ou intermedidrios, dai a importancia do grau de incidéncia de cada um.

O passo imediato € estabelecer a estrutura fisica do sistema (os volumes de controle, fluxos
que intervierem neles, a interagdo com o meio ambiente, caso existir), para dar lugar aos balangos
de massa, energia e exergia em cada subsistema, sendo abordados posteriormente os balancos de

custo exergético.

A teoria do custo exergético estabelece a necessidade de definir para cada subsistema uma
funcdo termodindmica plenamente identificada com o conceito de eficiéncia exergética. Esta
necessidade determina a defini¢do de estrutura produtiva, onde sdo especificados os fluxos ou
combinagdes dos mesmos que formam parte do produto (P), insumo (F) e perda (P) de cada

volume de controle. Desta forma, o balango de exergia pode ser determinado como:
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[=F-P-L (6.3)

Onde o termo I € o correspondente a irreversibilidade ou destrui¢do de exergia (D), do
subsistema avaliado, sendo que para esse volume de controle, os fluxos presentes sé poderao ser

denominados de uma tnica forma segundo a sua fun¢do dentro do sistema.

Conforme ao método empregado, o custo exergético dos produtos serd igual a soma dos
custos exergéticos dos insumos utilizados na sua producdo, (Barreda del Campo, 1999).
Decorrente dessa defini¢do os custos exergéticos (B ') e exergoecondmicos ou monetérios (C) sdo
quantidades conservativas, podendo-se escrever uma equagao de balango para cada subsistema. A
determinac¢do dos custos € feita de acordo com proposi¢des que consideram as defini¢des prévias
de estrutura fisica e produtiva, sendo importante destacar que a mesma estrutura é empregada
para a determinacdo tanto do custo exergético, quanto do custo monetdrio. A seguir sdo

destacadas as proposi¢des:

P1- Os custos exergético e exergoecondmico sdo quantidades conservativas, pode-se,
portanto escrever uma equacao de balanco para cada unidade do sistema. Nas equagdes de
balango de custo exergético, o lado direito serd igualado a zero, e na determinagdo do custo

exergoecondmico, igualado aos outros custos associados ao sistema, com sinal negativo (Z).

P2- Na auséncia de informacdes externas, o custo exergético de um insumo suprido
. s . N . 1 A . z
externamente ao sistema € igual a sua exergia (B = B), e o custo exergoecondmico € o custo de

aquisi¢do do insumo.

P3- Todos os custos gerados no processo produtivo devem ser incluidos no custo final do

produto, o que se traduz na atribui¢do de custo zero a todas as perdas.
Sendo que em geral, o nimero de fluxos € maior que o nimero de subsistemas mais 0s

fluxos de entrada e saida, sdo requeridos adicionalmente critérios arbitrados, resultantes do

objetivo de cada volume de controle. Estes critérios partem de duas proposic¢des finais:
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P4a- Se uma parcela ou todo o insumo de uma unidade € a variagdo da exergia de um fluxo

que a atravessa, entio o custo exergético unitdrio do fluxo € constante através da unidade.

P4b- Se o produto de uma unidade é composto por mais de um fluxo, entdo sdo iguais os

custos exergéticos unitdrios de cada um destes fluxos.

Pode ser observado que a teoria tratada frisa muito nos objetivos de cada unidade, dai que
neste trabalho seja empregado o método das extragcdes para a avaliar a distribuicdo de custos.
Este método, jd abordado por Valero et al. (1994), considera que cada subsistema tem um tnico
objetivo. Desta forma, ao fluxo que constitui o objetivo do subsistema, sdo imputados além de
todas as irreversibilidades vinculadas ao mesmo, os custos de instalagdo, capital, operacdo e

manuten¢ao dos equipamentos desse subsistema.

A aplicacdo das proposi¢Oes acima citadas definird o sistema de equacdes lineares, que
como afirma Cerqueira (1999), € tinico e determinado para uma determinada estrutura produtiva,

podendo ser representado na forma de matrizes e vetores segundo:

MC=Y (6.4)

A matriz de custos M € constituida por quatro submatrizes, correspondentes as quatro
proposicoes: a matriz de incidéncia (Proposi¢ao P1), a matriz de entradas (P2), matriz de perdas
(P3) e a matriz de bifurcacoes (P4). Associados a estas submatrizes estdo os quatro subvetores

em que se divide o vetor de valoragdo externa Y correspondente ao lado direito das equacdes.

A matriz de incidéncia Anxm, € construida atribuindo aos elementos (a;j) da matriz, o valor
+1 se o fluxo j entra na unidade i, -1 se sai da unidade e O se ndo se relaciona com ela, o que
infere apresentar um ndmero (n) de linhas igual ao nimero de unidades da planta avaliada e
nimero de colunas (m) igual ao de fluxos. Na determinacdo do custo exergético, o subvetor a ela
associado (Y*) é o vetor nulo e, na determinacio do custo exergoecondmico, cada elemento Y; *

¢é igual aos demais custos associados aunidade, com sinal negativo (-Zi).
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Assim, em termos de cdlculo de custo exergético, a parte do sistema correspondente a

matriz de incidéncia em termos de matrizes e vetores pode ser apresentada como segue:

AB' =0 6.5)

Se no cédlculo econdmico € considerado apenas o custo dos insumos, sendo ja referido que o

custo monetdrio é uma propriedade conservativa € possivel escrever a seguinte equagao:
ACg=0 (6.6)

Na equacdo (6.6) o vetor de custo exergético € substituido pelo custo monetério, onde cada
elemento representa o custo monetdrio de cada fluxo portador de energia do sistema,

contabilizando apenas a incidéncia do custo dos energéticos utilizados em cada fluxo.

O célculo dos custos monetarios pode ser efetuado a partir dos custos de capital, operagcdo e

manuteng¢do, desagregados por volumes de controle. A equagdo (6.7) define este indice:
AC= Z (6.7)

O vetor Z tem o mesmo nimero de termos que subsistemas do sistema, sendo que cada um
de seus valores equivale ao valor monetdrio dos custos de capital (C.) e operacdo e manutencao

(Com) de cada sistema.

Como resumo, resulta destacdavel que as possibilidades de estudar as causas que provocam
ineficiéncia no sistema térmico serdo tanto maiores quanto maior seja o grau de detalhe da matriz
de incidéncia do processo. Por isso € importante estabelecer um nivel de agregacdo adequado aos

objetivos do trabalho.

87



6.2 Estrutura produtiva para o sistema avaliado.

A estrutura fisica do esquema de cogeragdo serve de base para os balancos de massa,
energia e exergia, desenvolvidos com a ajuda do software Engineering Equation Solver ®. A
mesma consta de 132 fluxos, cujas propriedades foram determinadas a partir das medi¢des em
campo, sendo que alguns dados, fundamentalmente fluxos méassicos sdo resultados de medigdes
repetidas ao longo da safra, que a pesar de variar numa certa faixa, na opinido do pessoal

responsavel da instrumentacdo da usina acabam sendo representativos.

A determinacao dos volumes de controle e os fluxos principais que os relacionam entre si e
com 0 meio ambiente, questdo que constitui a formulagdo da estrutura produtiva, esta relacionada
diretamente com as informacdes obtidas no levantamento de dados e de forma geral foi

apresentada de forma grafica no capitulo anterior.

A estrutura produtiva da safra 2000 consiste de 43 volumes de controle. De acordo com ela
¢ construida a matriz de producdo. As equagdes que conformam a matriz de produ¢do encontram-
se no Apéndice C. Deseja-se chamar a atencdo sobre a freqiiente presencga de pontos bifurcacao e
juncao com perda de exergia nas tubulagdes. Este aspecto, tratado com mais detalhe no Apéndice
C e apresentado na Tabela 6.1, tenta refletir a realidade fisica do problema analisado, onde sdo
mostrados os elementos que conformam cada volume de controle e a classificacdo de cada fluxo

em “Fuel” (F), Produto (P) e Perdas mais Destruicdo (L + D), para a safra 2000.

Tabela 6.1 Conteudo dos volumes de controle e classificagdo dos fluxos para a safra 2000.

VC Elemento da planta “Fuel”(F) Produto (P) L+D)
1 Gerador de Vapor | B1+B4+B9+B13+B16 B10 - B8 (B1+B4+B9+B13+B16) - (B10-
BS)

2 Gerador de Vapor 11 B20+B22+B28+B32+ B29 - B27 (B20+B22+B28+B32+
B35 B35) - (B29-B27)

3 Gerador de Vapor III B39+B41+B47+B51+ B48 — B46 (B39+B41+B47+B51+
B54 B54) — (B48-B46)

4 Ponto Bifurcacao B29 B58 + B59 (B29 —B59) - B58
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VC | Elemento do subsistema “Fuel” (F) Produto (P) L+D)
5 Ponto Bifurcacao B48 B60 + B61 (B48 —B61) —B60
6 Linha geral de vapor B10 + B59 + B61 B62 (B10+B59+B61)-B62
7 | Turboexaustor caldeira 2 B58 — B63 B28 (B58 —B63) — B28
8 | Turboexaustor caldeira 3 B60 — B64 B47 (B60 — B64) — B47
9 Bifurcagdo B62 B65 + B66 (B62 — B66) — B65
10 | Turbina da turbobomba B65 - B67 B68 (B65 - B67) - B68
11 Bomba B68 B70 - B69 B68 - (B70 — B69)
12 Bifurcacao B66 B71+B72+B73+B74+ (B66) —
B75 (B71+B72+B73+B74+B75)
13 Redutora de Refino B73 B76 B73 -B76
14 | Redutora de Fabricacao B74 B77 B74 - B77
15 Bifurcacdo para Preparo B71 B78+B79+B80 (B71)-(B78+B79+B80)
16 Picador I B78 — B81 B8&2 (B78 —B81) - B82
17 Picador II B79 - B&3 B84 (B79 - B83) - B84
18 Desfibrador B80 — B85 B86 (B80 - B85) - B8&6
19 Saida de preparo B81 + B83 + B85 B87 (B81+B83+B85)-(B87)
20 | Bifurcacdo para Moenda B72 B88 + B&9 (B72) — (B88 + B&9)
21 Turbina da Moenda I B88 —B90 BI1 (B88 —B90) - BI1
22 Turbina da Moenda II B89 - B92 B93 (B89 —B92) — B93
23 | Jungdo saida de Moenda B90 + B92 B94 (B90 + B92) — B9%4
24 Jungdo B87 + B77 + B94 B95 (B87+B77+B94)-(B95)
25 | Area de energia elétrica B75 B96 + B97 + B98 | (B75)-(B96+B97+B9S)
26 Turbina GE-1 B96 - B99 B100 (B96 -B99) — B100
27 Turbina GE-2 B97 - B101 B102 (B97 -B101) - B102
28 Turbina GE-3 B98 -B103 B104 (B98 —B103) — B104
29 | Saida de drea de geracdo | B99 + B101 + B103 B105 (B99+B101+B103)-
(B105)
30 Jungdo B95 + B105 B106 (B95 + B105) —B106
31 Bifurcagio B67 + B63 + B64 B107 + B108 (B67+B63+B64)-
(B107+B108)
32 | Juncdo para o processo B106 + B107 B109 (B106 + B107) - B109
33 Agua de reposi¢io B111 B112-B110 B111-(B112-B110)
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VC | Elemento do subsistema “Fuel” (F) Produto (P) (L+D)
34 Processo B76 + B109 - B115 - B117 -
Bl116
35 Juncdo retorno B115 +B116 B118 (B115+B116)-B118
36 | Bomba de retorno (BCR) B119 BI120_BI118 | BI119— (BI20—BI118)
37 Perda de carga na linha B120 B121 (B120-B121)
38 Desaerador B121 + B108 +B112 B69 (B121+B108+B112) -B69
39 Bifurcagio B70 BS + B27 + B46 | B70—(BS + B27 + B46)
40 Sistema de Extragio | B122+B123+B127+B82+|  B125+ B126 | B122+B123+B127+B82+
B84+B86+B91+B93+ B84+B86+B91+B93+
B124 B124 — (B125 +B126)
41 Bifurcagdo bagacgo B125 + B131 B128 + B129 (B125 +B131) - (B128+B129)
42 Bagaco consumido B129 + B132 B1 +B20 + B39 (B129 + B132)-(B1+B20 +B39)
43 Distribuicao de energia | B100 + B102 + B104 | B4+B9+B13+B16+ -
elétrica B22+B32+B35+B41
+B51+B54+B119+
B123 +B130 +
B131 +B132

No Apéndice C sdo apresentadas as equacoes de balanco de custo exergético, e as equacdes

arbitradas, levando em conta o nivel de desagregacao apresentado graficamente no capitulo 4. No

citado Apéndice podem ser encontrados os resultados na determinacio dos custos exergéticos de

todos os fluxos, considerando iguais os custos exergéticos unitarios do bagaco e do caldo misto.

6.3 Levantamento dos dados economicos.

Para a execugdo do célculo dos custos monetdrios, devera-se comecar pelo levantamento

dos precos de aquisicdo de cada um dos equipamentos envolvidos nos volumes de controle. A

principal fonte de informacdo de que se dispunha foram os registros de precos existentes na

propria usina, devido a um levantamento de dados pela empresa APSIS Avaliagdes Patrimoniais

LTDA. A citada empresa fez um levantamento do custo de cada equipamento da usina

atualizando-os para janeiro de 1997.
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No Apéndice E, é feita uma detalhada anélise do levantamento dos custos dos equipamentos
e do procedimento seguido para ajustar os precos para janeiro do ano 2001, (ano e més de

referéncia). A seguir, a tabela 6.2 apresenta um resumo destes custos para o ano € més de

referéncia indicados.

Tabela 6.2 Tabela resumo dos custos dos equipamentos da Usina “Cruz Alta”.

Denominacdo do equipamento. Custo do equipamento para janeiro do ano 2001 (R$)
Estacao de Geragdo de Vapor 1 2.791.588,19
Estacao de Geracdo de Vapor 2 3.526.113,37
Estacao de Geracgdo de Vapor 3 4.163.419,1
Turboexaustor Gerador de Vapor 2 743.327,74
Turboexaustor Gerador de Vapor 3 743.327,74
Turbina (Agua de Alimentagdo) 547.715,17
Bomba de Agua de alimentacao 47.925,078
Vilvula redutora de refino 9.489,37
Vilvula Redutora de Fabricagdo 28.594,55
Turbina do Picador 1 594.662,192
Turbina do Picador 2 594.662,192
Turbina do Desfibrador 610.311,197
Turbina da Moenda 1 813.748,263
Turbina da Moenda 2 811.400,912
Turbogerador de Geragdo Elétrica 1 2.605.050,31
Turbogerador de Geragao Elétrica 2 1.516.486,4
Turbogerador de Geragdo Elétrica 3 2.265.682,51
Bomba de condensado de Retorno 156.490.051
Bomba de dgua de reposicao 10.954
Esteiras Distribuidoras de Bagaco 109.543,035
Esteira Alimentadora de Bagaco 78.245,02
Sistema de Extracdo do caldo misto 13.686.109,2
Desaerador 1.564.900,51
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Durante o levantamento dos precos dos equipamentos, ndo estavam disponiveis todos os
itens que podem ser incluidos na andlise monetdria, sendo necessdrio o estabelecimento de
percentuais em relagdo ao preco de aquisi¢cdo do equipamento. Estes percentuais baseados em
valores praticados na usina e em outros trabalhos de calculo econémico, (Barreda del Campo,
1999), consideram os custos de instalagdo, tubulagdes, instrumentacdo e controle, entre outros
aspectos, e a incidéncia respectiva nos indices de custo dos fluxos da planta. As porcentagens

estdo listadas na tabela 6.3.

Tabela 6.3 Valores porcentuais (em relagdo ao custo de cada equipamento) empregados na

estimativa dos itens correspondentes. Fonte Barreda Del Campo (1999).

Custos Porcentuais

Custo de Instalagdo 20%

Custo das Tubulagdes 10%

Custo da Instrumentacio e 6%
equipes de controle

Custo de equipamentos elétricos e 10%

materiais
Custo das construgdes civis 15%
Custo de operacdo e manutencdo 5%

Sendo a data atualizada de custo dos equipamentos de janeiro de 1997, foi adotada uma data
referencial para o cdlculo, fixada em janeiro de 2001, e cada valor foi corrigido e trazido para a
data referencial fixada, como se a planta fosse adquirida nessa data comecando a funcionar

imediatamente. Nesse sentido foi necessdrio empregar a relagdo a seguir:

1
CAR ©.8)

Onde:
Par: Preco do ano de referéncia
Pc: Preco conhecido

Icar: Indice de custo do ano de referéncia
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Icac: Indice de custo do ano conhecido

Assim, foi necessdria a consulta dos indices de custo na revista Conjuntura Econdmica,
(1997), e (2001), especificamente no exemplar nimero 3 do més de mar¢o de 2001 e o nimero 4
de abril de 1997, na parte de precos e cambios, padg. 22 e pag. 21 respectivamente. Para a
execucdo dos célculos monetdrios, o vetor de valoragdo externa necessita ser expresso em

unidades monetdrias/segundo, sendo necessdrio fazer o célculo das anuidades (A) dos

equipamentos.
N
A= JAFD +£ (6.9)
a+pN -1

Na equacdo (6.9), o termo I representa o custo do equipamento. Os valores de taxa de juros
anual (J = 15%), e nimero de anos de amortizacdo dos equipamentos (N = 15 anos), foram
fornecidos pela Usina “Cruz Alta”. Para levar este valor anual a um valor por segundo foi
considerado o tempo real de funcionamento da planta durante o ano. No caso da safra 2000 na
usina “Cruz Alta”, este tempo se corresponde com 174 dias e 6 horas, ou seja, 4182 horas

efetivas de safra.

Os custos de operagdo e manutengdo sdo feitos ao longo do tempo, pelo que na hora de
substituir os precos dos equipamentos na expressao (6.9) estes custos nao sao incluidos. Assim a
anuidade de cada volume de controle serd expressa como:

A=A

equipamento + Aoperagﬁoemanutengﬁo (6.10)

E oportuno esclarecer que o objetivo principal da avaliacdo termoecondmica é determinar
os custos dos principais fluxos do sistema, imaginando que a planta seria montada como nova
com o levantamento de precos descrito no Apéndice E. Cada volume de controle foi tratado como
um “centro de custos”, determinando assim os custos dos fluxos que saem dele, sendo os insumos

determinados pelo centro de custos de onde ele vem (Sdnchez e Nebra, 2002).
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Nos resultados apresentados na Tabela 6.4 nas colunas 4 e 5, sdo considerados, tanto os
custos de capital, quanto os insumos da planta de cogeracdo. Estes resultados representam os
custos fundamentais dos fluxos de vapor, d4gua ou bagaco, por cada tonelada produzida (coluna
4), e os custos por cada MWh de energia elétrica e mecanica produzida (coluna 5). As colunas 6 e
7, apresentam os mesmos resultados levando em conta sé os precos dos insumos; cana na usina,

(30 R$/tonelada), e da agua de reposicio, (0,5 R$/tonelada), (Stucchi, 2001).

Tabela 6.4 Resultados da avaliacdo termoecondmica (safra 2000), considerando iguais custos

unitdrios do bagaco e do caldo misto na saida do sistema de extragdo.

N, Fluxo k R$/ton | R$/MWh | R$/ton (I) | R$/MWh (I)
1 Bagaco na entrada da Caldeira 1 1,088 | 63,498 - 58,529 -
4 | Consumo de poténcia Secador C-1 7,34 - 215 - 146
8 Agua na entrada da Caldeira 1 6,487 | 4,405 - 3,305 -
10 Vapor produzido na Caldeira 1 4,898 34,4 - 28,74 -
16 | Consumo de poténcia VTF da C-1 7,34 - 215 - 146

20 Bagaco na entrada na Caldeira 2 1,088 | 63,498 - 58,529 -

22 | Consumo de poténcia Secador C-2 | 7,34 - 215 - 146

27 Agua na entrada da Caldeira 2 6,478 | 4,405 - 3,305 -

28 Poténcia Mecanica do VTI C-2 12,78 - 483 - 250

29 Vapor produzido na caldeira 2 4,81 34,66 - 28,363 -

35 | Consumo de poténcia VTF da C-2 7,34 - 215 - 146

39 Bagaco na entrada da Caldeira 3 1,088 | 63,498 - 58,529 -

41 | Consumo de poténcia Secador C-3 | 7,34 - 215 - 146

46 Agua na entrada da Caldeira 3 6,487 | 4,405 - 3,305 -

47 Poténcia Mecanica do VTI C_3 14,04 - 476 - 274

48 Vapor produzido na Caldeira 3 5,169 | 37,18 - 30,62 -
66 Vapor total 4,982 | 35,33 - 29,16 -
68 | Poténcia Mecanica na Bomba (aa) | 11,47 - 370 - 224
69 Agua na saida do Desareador 5,967 3,98 - 3,05 -

70 Agua na saida da Bomba (aa) 6,264 | 4,403 - 3,30 -

75 | Vapor na entrada nos Turbinas GE | 5,045 | 35,27 - 29,11 -
82 Poténcia Mecanica no Picador 1 10,85 - 293 - 212
84 Poténcia Mecanica no Picador 2 11,15 - 309 - 218
86 | Poténcia Mecanica no Desfibrador | 10,18 - 268 - 199

91 Poténcia Mecanica na Moenda 1 11,46 - 333 - 224

93 Poténcia Mecanica na Moenda 2 11,46 - 333 - 224

100 Poténcia elétrica Turbina GE-1 7,505 - 254 - 147

102 Poténcia elétrica Turbina GE-2 7,34 - 201 - 143

104 Poténcia elétrica Turbina GE-3 7,34 - 209 - 143

108 | Vapor na entrada do Desareador 5,642 | 24,963 - 20,51 -

109 Vapor para processo 5,501 | 23,81 - 19,65 -
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No Fluxo k R$/ton | R$/MWh | R$/ton (I) | R$/MWh (I)
111 Consumo de poténcia (BMU) 7,34 - 215 - 146
115 | Condensado de retorno dos Tachos | 5,585 | 3,312 - 2,733 -
116 | Condensado retorno da Evaporacdo | 5,501 3,11 - 2,567 -
117 Calor para processo 5,536 - 132 - 108
118 Condensado retorno (115+116) 5,524 3,12 - 2,576 -
122 Cana 1 30,0 - 30,00 -
123 | Consumo de Poténcia do Difusor 7,34 - 215 - 146
124 | Vapor vegetal na entrada do Difusor | 1,084 | 0,627 - 0,579 -
125 Bagaco total produzido 1,084 | 63,14 - 58,34 -
126 Caldo Misto 1,084 | 15,380 - 14,211 -
127 Agua de embebicdo 1,084 | 0,482 - 0,4457 -
128 Bagaco excedente 1,086 | 63,33 - 58,44 -
129 | Bagaco destinado a geragdo de vapor| 1,086 | 63,33 - 58,44 -
130 Consumo de Poténcia da usina 7,34 - 215 - 146

Sdo vérios os aspectos que devem ser comentados a respeito dos resultados apresentados na
tabela 6.4. Observa-se em primeiro lugar que a presenca do sistema de extracdo, elemento que
junta varios componentes, faz com que o custo do bagaco produzido resultante deste sistema seja
um combustivel bem mais caro quando comparado com o pre¢co de mercado, aspecto nao
abordado anteriormente (Barreda del Campo, 1999), e que se vé ainda matizado pelo custo
relativamente alto da cana na usina. Estes resultados tém incidéncia direta no resto dos custos dos

fluxos da usina, fundamentalmente no vapor produzido e energia elétrica.

Um comentdrio similar pode ser feito quando € considerada a presenca do sistema de
distribui¢do e alimentacdo de bagaco. O leitor pode observar como o resultado desta inclusdo
implica uma leve mudanca entre o custo do bagago produzido, e aquele consumido nas caldeiras.
O sistema de extracdo, incluido nesta andlise, com dois produtos fundamentais, (caldo misto e
bagaco de cana), fluxos de diferente natureza, mas intimamente relacionados para a producao de
acucar siao arbitrados como elementos de iguais custos exergéticos unitdrios e iguais custos
monetarios unitarios, considerados produtos do subsistema nesta primeira avaliacdo. E sendo o
vapor vegetal e a 4gua de embebicao da usina conseqiiéncia direta do caldo misto na estacdo de
evaporagdo, sdo arbitradas equagdes de igualdade para os custos exergéticos unitdrios destes
fluxos. O leitor pode observar nestes primeiros resultados como o caldo misto, de maior exergia
total, (kJ/s), mas de menor exergia especifica, acaba sendo mais barato que o bagaco, (colunas 4 e

6, tabela 6.4).
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Outros aspectos também a ser destacados neste resultado sdo os elevados valores, tanto do
custo exergético unitdrio da poténcia mecanica produzida nas turbomoendas e no sistema de
preparo do sistema de extragdo, assim como nos turboexaustores e na turbobomba. Estes
resultados sdo decorrentes do baixo valor de eficiéncia de segunda lei da termodindmica destes

equipamentos, valores proximos a 40%. Um resultado similar foi obtido por Barreda (1999).

Nas sexta e sétima colunas sdo apresentados os custos que incluem somente 0s insumos
externos da planta. Mesmo que os indices obtidos sejam menores, observa-se que essas parcelas
ndo sdo despreziveis, e que cada resultado reafirma a importancia que tem o constante controle

das eficiéncias de segunda lei dos equipamentos energéticos da planta.

Considerando uma mudanga no preco do bagaco no mercado numa ampla faixa, resulta
conveniente avaliar a variagdo dos custos das energias elétrica, mecanica e o calor de processo
com o custo do mesmo. A avaliacao foi feita considerando o pre¢o do bagago no mercado como

custo do produto na saida do sistema de extragdo. Os resultados sido apresentados na Figura 6.1:
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Figura 6.1 Variacdo nos custos da energia elétrica, mecanica e calor para processo com a

variacdo do preco do bagaco no mercado.
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Na Figura 6.1 o custo da energia mecanica avaliada se corresponde com o valor médio entre
os custos da energia mecanica dos Picadores e o Desfibrador do Sistema de Preparo; os custos da

energia mecanica das duas Moendas e a Turbobomba de dgua de alimentacdo.

A figura 6.2 apresenta a variacdo do custo do vapor para processo com a variagdo do preco

de mercado para bagaco.

12 4

10 4

Custo do vapor para processo (R$/ton)
(2]
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Preco do bagago no mercado (R$/ton)

Figura 6.2 Variacao do custo do vapor para processo com a varia¢ao no preco do bagaco no

mercado.

Como pode ser apreciado nos graficos anteriores, para um mesmo nivel de eficiéncia das
caldeiras, na medida que o preco do bagaco aumenta, aumentam também o custo da poténcia
elétrica gerada, o calor empregado no processo, € a energia mecanica havendo um custo minimo
a ser pago pelos fluxos, que é obtido quando o preco do bagaco seja zero. Tendéncia similar é
encontrada no custo de vapor para processo. O referido custo minimo corresponderia aos
investimentos de capital, operacdo e manutencdo de equipamentos e seria independente da

eficiéncia das caldeiras.
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Pode ser observado entdo como a inclusdo do sistema de extracdo na andlise marca uma
importante diferenca de abordagens em relagdo ao trabalho de Barreda del Campo (1999), e
define mudangas de precos no combustivel consumido, o que implica mudancas nos custos do
vapor produzido e nas energias elétrica e mecanica geradas. O leitor pode comparar os resultados
oferecidos nas colunas 4 e 5 da tabela 6.4 que contém o custo do bagaco devido ainclusdao do

sistema de extragdo na andlise com aqueles mostrados nos graficos previamente apresentados.

Por exemplo, os valores de custo de energia elétrica obtidos por Barreda del Campo (1999)
na usina Vale do Rosdrio, para data base de janeiro de 1998, foram de 24 US$/MWh para o preco
do bagaco de 0 US$/ton, de 36 US$/MWh para o preco do bagaco de 6 US$/ton, e de 50
US$/MWh para o preco do bagaco de 12 US$/ton. O presente trabalho, para a data base de
janeiro de 2001, relata resultados da ordem de 31,07 US$/MWh para o preco do bagaco de 0
US$/ton, de 38,57 US$/MWh para o preco do bagaco de 6 US$/ton levando em conta a taxa de
cambio de real com respeito ao délar de 1US$ = 1,96 R$, valor médio de janeiro de 2001 (The
Economist 2001).

Porém, acompanhando os resultados pode ser observado que os custos dos fluxos
resultantes do sistema de cogeracdo sd@o mais caros levando em consideragdo o sistema de
extracdo de caldo quando comparados com aqueles obtidos quando a avaliagdo contempla os

precos de bagaco no mercado praticados mais recentemente (Biaggi, 2001).

A Figura 6.3 apresenta a variacao no custo do caldo misto em funcao do preco do bagago no

mercado. O leitor pode comparar estes resultados com os obtidos na Tabela 6.4.
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Figura 6.3 Variacao do custo do caldo misto com o preco do bagag¢o no mercado.

Uma terceira alternativa seria abordar a andlise estabelecendo a igualdade entre os custos
unitarios (exergético e monetdrio), da cana e o bagacgo. Esta opcado deixa explicitamente claro que
a funcdo do sistema de extracdo € a obtencdo de caldo misto para a fabricacido de aguicar e o
bagaco de cana é apenas um subproduto do citado sistema. Assim, o bagaco que chega as
caldeiras carregaria apenas o custo do sistema de distribuicao e alimenta¢do do mesmo, desde que
sai do sistema de extracdo. A Tabela 6.5 apresenta os resultados que levam em consideragdo os

custos de capital e os insumos.

Tabela 6.5 Resultados da avaliagido termoecondmica considerando igualdade entre os custos
exergéticos unitdrios para o bagaco e a cana (safra 2000).

N, Fluxo k R$/ton R$/MWh
1 Bagaco na entrada da Caldeira 1 1,003 54,107 -

4 | Consumo de poténcia do Secador C-1| 6,771 - 192
8 Agua na entrada da Caldeira 1 5,986 3,89 -
10 Vapor produzido na Caldeira 1 4,518 29,82 -
16 | Consumo de poténciado VTF C-1 | 6,771 192

20 Bagaco na entrada na Caldeira 2 1,003 54,107 -
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N, Fluxo k R$/ton R$/MWh
22 | Consumo de Poténcia Secador C-2 | 6,771 - 192
27 Agua na entrada da Caldeira 2 5,986 3,89 -
28 Poténcia Mecéanica no VTI C-2 11,79 - 192
29 Vapor produzido na Caldeira 2 4,4 30,13 -
35 | Consumo de Poténciado VIFC-2 | 6,771 - 192
39 Bagaco na entrada da Caldeira 3 1,003 54,107 -
41 | Consumo de poténcia Secador C-3 | 6,771 - 192
46 Agua na entrada da Caldeira 3 5,986 3,89 -
47 Poténcia Mecanica no VTI C-3 12,95 - 432
48 Vapor produzido na Caldeira 3 4,768 32,29 -
66 Vapor total 4,595 30,67 -
68 | Poténcia Mecanica na Bomba (aa) 10,58 - 334
69 Agua saida do Desareador 5,506 3,51 -
70 Agua saida da Bomba (aa) 5,78 3,89 -
75 | Vapor na entrada das Turbinas GE | 4,654 30,61 -
82 Poténcia Mecanica no Picador 1 10,0 - 259
84 Poténcia Mecéanica no Picador 2 10,28 - 275
86 | Poténcia Mecanica no Desfibrador 9,39 - 236
91 Poténcia Mecéanica na Moenda 1 10,57 - 298
93 Poténcia Mecéinica na Moenda 2 10,58 - 298
100 | Poténcia elétrica da Turbina GE-1 6,915 - 231
102 | Poténcia elétrica da Turbina GE-2 6,767 - 178
104 | Poténcia elétrica da Turbina GE-3 6,766 - 186
108 Vapor na entrada do Desareador 5,204 21,65 -
109 Vapor para processo 5,075 20,68 -
111 Consumo de poténcia da BMU 6,771 - 192
115 | Condensado de retorno dos Tachos | 5,402 2,77 -
116 | Condensado retorno da evaporacdo | 5,075 2,70 -
117 Calor para processo 5,106 - 114
118 Condensado retorno (115+116) 5,109 2,71 -
122 Cana 1 30,00 -
123 Consumo de poténcia do difusor 6,771 - 192
124 | Vapor vegetal na entrada do difusor | 1,163 0,714 -
125 Bagaco total produzido 1,0 53,77 -
126 Caldo Misto 1,163 17,52 -
127 Agua de embebicdo 1,163 0,549 -
128 Bagaco excedente 1,002 53,94 -
129 | Bagacgo destinado a geragdo de vapor | 1,002 53,94 -
130 | Energia elétrica consumida na usina | 6,771 - 192

~

A luz dos resultados da tabela 6.5 pode-se observar que a avaliagdo termoecondmica
segundo o critério seguido de particdo de custos indica uma diminui¢do do custo do bagaco

produzido e com ele a diminuicdo do custo dos principais fluxos do sistema de cogeracao,
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tendéncia que ndo acompanha o caldo misto que agora é o produto do sistema de extragao e que

implica um aumento no custo de fabricagcdo de agucar.

Mesmo assim, os custos do bagago obtidos com a metodologia termoecondmica sdao bem
mais altos que os precos no mercado, o que fundamentalmente € devido anotavel diferenca de
exergia especifica entre o bagaco e o caldo de cana, que resulta na distribui¢cao de custos antes
mostrada (Tabela 6.5) e acaba aportando uma significativa diferenca entre o preco da cana

(R$/tonelada), na usina e o custo do bagaco obtido a partir dela, (79,23% maior) para o bagaco.

Defrontamo-nos neste ponto com uma questio metodologica: A metodologia
termoecondmica baseada na avaliacido dos custos monetdrios do contetdo exergético dos fluxos
pode ser aplicada validamente a qualquer tipo de sistema? Ainda que no sistema sejam
produzidos fluxos de qualidades tdo diferentes como as de um combustivel um combustivel

(bagaco) e as de um produto-insumo da industria de alimentos?
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Capitulo 7

Analise de Propostas para a Otimizacao do Sistema de
Cogeracao

O presente capitulo trata sobre o aumento dos parametros de geracdo de vapor como meio
para aumentar os niveis de geracdo de poténcia nos sistemas a vapor das plantas de cogeracdo
com a concomitante melhoria de eficiéncia do sistema. O capitulo focaliza o caso concreto da
planta de cogeracdo da Usina “Cruz Alta”, cujos indices de operag¢do, fundamentalmente a
disponibilidade de combustivel e a necessidade de vapor para processo, definem critérios que
permitem avaliar diversas propostas de aumento nos paradmetros de geragcao de vapor visando um
melhor aproveitamento do bagago como recurso energético. Sao incluidas propostas de simulag¢ao
e otimizac¢do termodinamicas, sendo a poténcia elétrica produzida junto a outros indices de

desempenho, questdes submetidas a discussdo, levando em conta os requerimentos

termodindmicos do vapor a ser empregado no processo fabril.
7.1 Potencial energético da cana de acicar

O estudo do potencial energético da cana de agucar resulta de especial interesse,
especialmente dentro do contexto onde se discute a expansdo dos sistemas de cogeracdo das
usinas de agucar e dlcool baseadas na combustdo de bagaco. Torna-se portanto de especial
interesse aprofundar tanto nas possibilidades de incremento do potencial de geracdo de energia

elétrica, quanto nas caracteristicas de bagaco como fonte energética.
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H4 alguns anos Walter e Horta (1996), mostraram dados de um estudo onde indicam um
teor de fibra na cana que pode oscilar entre 8,5 e 16%, faixa que coincide com os dados
reportados por Parra e Nebra (2000). O teor de fibra depende da espécie de cana e varia também
com o numero de cortes efetuados, sendo o aspecto que determina a quantidade de bagago que se
obtém por unidade de massa de cana. Da mesma forma, um bom aproveitamento do bagaco na
co-geragcdo em sistemas a vapor € uma questdo intimamente associada a elevacao da eficiéncia

dos geradores de vapor das usinas, e aredu¢ao do consumo de vapor de escape para o processo.

Na producdo industrial de agtcar a partir da cana, o vapor € o vetor energético bdsico. Nas
instalacoes brasileiras de geracdo de vapor, em geral de média pressdo, o fluxo de vapor é
dividido entre as turbinas de geragdo elétrica e as de acionamento mecanico, sendo o vapor de
escape tipicamente utilizado nas operacdes de aquecimento, evaporacao e destilacdo. A parte
restante da demanda de vapor € atendida pela massa de dgua evaporada do caldo de cana, ou seja,
pelo vapor vegetal, subproduto da evaporagdo. Nesse sentido, um indice cuja importancia deve

ser avaliada € o consumo de vapor de escape no processo por tonelada de cana processada.

A demanda de vapor de escape, os parametros do vapor gerado e a disponibilidade de
combustivel sdo alguns dos fatores que mais influenciam o projeto do conjunto de turbinas.
Assim, considerando a necessidade de um melhor gerenciamento do bagaco como fonte
energética, em anos recentes tém sido abordadas ofertas, em alguns casos, ja levadas apratica, de
substitui¢ao de caldeiras de baixos parametros por outras de altos parametros. Na Tabela 7.1 sdo

destacados alguns exemplos. Em todos os casos trata-se de caldeiras que queimam bagaco:

Tabela 7.1 Exemplos de dados de caldeiras a vapor para a Industria Agucareira.

Exemplo | Pressdo de vapor (MPa) | Temperatura de vapor (°C) Capacidade (tons/h)
1 4,2 450 120
2 6,3 470 150
3 8,5 490 250
4 8,0 470 150
5 8,5 525 180
6 4,2 420 100-200
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No quadro anterior, as trés primeiras propostas aparecem num documento interno da usina
“Santa Elisa” do ano 1998, entretanto, a proposta nimero 4 aparece avaliada em Coelho et al.
(1997), onde sdo analisados o emprego de turbinas de extragdo-condensacao e a eletrificacao total

do processo.

A proposta nimero 5 (Waganoff, 2000), conhecida através da usina “Cruz Alta”, inclui
duas turbinas de extragdo-condensagdo, a eletrificacdo total da usina, e a venda de 112

kWh/tonelada de cana arede durante o ano sem o emprego de combustivel adicional.

A proposta 6 pode atingir o nivel de pressdo de 8 MPa e temperaturas de até 510 °C,
(CODESTIL DEDINI, 2001), existindo na literatura consultada propostas como a que aparece em
Nurse (1988), que coincide, fundamentalmente em relacdo aos parametros termodindmicos com a

proposta dois.

Estas propostas exigem um estudo mais detalhado da influéncia que tem os paradmetros do
vapor (pressao e temperatura) na operagao do sistema de cogeracdo e nos indices de desempenho

associados.

7.2 Influencia dos parametros de geraciao de vapor no desempenho do ciclo a vapor

A elevagdo dos parametros do vapor superaquecido, visando o aumento da capacidade de
trabalho € uma das fontes principais de economia de combustivel nas plantas termelétricas. O
desenvolvimento tecnoldgico nos ciclos de poténcia a vapor tem permitido um aumento
substancial dos parametros do vapor superaquecido. Hoje, a partir da ado¢do de agos de alta
resisténcia mecanica, € possivel atingir niveis de pressdes de vapor na faixa de (25,1-31,0 MPa), e
de temperatura (570-610 °C), como pardmetros do vapor na entrada das turbinas comercializadas

(Mitsubishi Co., 2001).

Sendo conhecido que o estado do vapor superaquecido é determinado pela pressdo e a

temperatura, € freqliente encontrar estudos da influéncia de cada parametro separadamente, o que
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pode ser explicado pelo fato da pressdo do vapor superaquecido determinar univocamente a

temperatura de saturacao.

Nesse sentido, € conhecido o fato do aumento da poténcia produzida nos sistemas a vapor
com o aumento da temperatura do mesmo na entrada da turbina, sendo constantes as pressoes
iniciais e finais do ciclo. Este aspecto € associado ao desenvolvimento de materiais e métodos de
fabricacdo, que tem permitido avancos na obtencdo de acos resistentes a oxidacdo a altas
temperaturas, fundamentalmente para as superficies de aquecimento dos superaquecedores de
vapor, tubulacdes de vapor superaquecido e para os componentes dos primeiros estidgios das

turbinas (Moran e Shapiro, 1995).

O efeito positivo € vinculado ao aumento da temperatura média de absor¢cdo de calor do
ciclo, implicando um maior trabalho liquido produzido com a tendéncia de aumento da eficiéncia
do mesmo. Por outro lado, em turbinas de condensagao, o processo de expansao geralmente acaba
dentro da drea de mudanca de fase, assim o aumento da temperatura inicial, leva a reducdo da
umidade do vapor nas dltimas etapas, questdo associada nio s6 ao acréscimo do valor da entalpia

disponivel, mas também ao rendimento isentropico da turbina (Scheglidev, 1978).

A elevacdo da pressdo inicial do vapor superaquecido por sua vez implica no acréscimo da
temperatura média de absor¢cdo de calor na caldeira. Porém, do ponto de vista termodinamico o
mais eficaz € o aumento simultineo da temperatura e pressdao do vapor na entrada da turbina. Estes
efeitos, junto ao resultante do aquecimento regenerativo da dgua de alimentacdo das caldeiras,
aspecto que contribui notavelmente para o acréscimo dos parametros de entrada da dgua nas
caldeiras (Haywood, 1985), conseguem reportar beneficios no desempenho do ciclo

termodindmico que ndo devem oferecer duvidas para o leitor.

Contudo, no caso isolado de ndo dispor de aquecimento regenerativo da 4gua de alimentacao,
se a temperatura do vapor superaquecido for fixada num ciclo sem reaquecimento intermedidrio do
vapor, Haywood (1985), insiste nos efeitos negativos decorrentes do aumento de pressdo sem
aumento simultaneo da temperatura. Estes efeitos negativos levam a diminuicdo da entalpia

disponivel a partir de um certo limite de pressdo, questdo acompanhada do aumento da erosao das
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pés dos dltimos estdgios de trabalho das turbinas devido ao aumento da umidade do vapor com a

conseqliente diminui¢do da eficiéncia isentrépica.

Estas idé€ias serdo objeto de uma avaliacao pelos métodos da segunda lei da termodindmica
segundo o conceito de exergia, como defini¢do que avalia a capacidade de realizar trabalho de
um fluxo termodinamico em func¢do dos parametros do fluido. Assim, mantendo as condi¢des do
ambiente de referéncia citado no capitulo 3, é possivel obter a relacdo entre exergia fisica e
pressdo de vapor para diferentes valores de temperatura. Na Figura 7.1 pode ser observada esta
relacdo para cinco valores de temperatura diferentes. Como se observa existe uma condi¢do

perante a qual acréscimos ulteriores na pressdo provocam a diminui¢do da exergia.
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Figura 7.1 Dependéncia da exergia fisica do vapor em func¢do da pressao para diferentes

valores de temperatura.
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Observa-se também, que a medida que a temperatura aumenta, a condicdo de méxima
exergia € atingida para pressoes superiores, ou seja, a condi¢ao de maxima capacidade de trabalho
do fluxo € deslocada na dire¢c@o das pressdes mais altas. Estes resultados confirmam os critérios de
Haywood (1985), e Moran e Shapiro (1995), entre outros pesquisadores, que sugerem a

conveniéncia do acréscimo simultaneo da pressdo e temperatura do vapor.

Um recurso para limitar o aumento da umidade do vapor nos ultimos estdgios da turbina, ja
empregado em algumas plantas consiste no reaquecimento intermedidrio do vapor. Nele, o vapor
depois de expandir-se até uma pressao intermédia, entra no re-aquecedor onde a temperatura dele
incrementa-se novamente até valores similares a temperatura inicial e depois se expande

novamente numa segunda turbina.

Um exemplo de plantas a vapor com parametros de gera¢io no nivel de 25 MPa/600 °C, com
reaquecimento intermedidrio até 610 °C estd sendo comercializado pela firma Mitsubishi, que
projeta turbinas a vapor de 1000 MW de poténcia elétrica, como conseqiiéncia da ado¢do de agos
de alta resisténcia mecanica a altas temperaturas. Uma destas turbinas opera comercialmente desde

dezembro do ano 2000, (Mitsubishi Co, 2001).

7.3 Os sistemas de cogeracao das usinas sucro-alcooleiras brasileiras dentro da perspectiva

do incremento dos parametros de geracao de vapor

O desenvolvimento de métodos computacionais de modelagem pode revelar cendrios de
desempenho do sistema de cogeragdo com possibilidades de otimizacdo de alguns dos seus indices
termodindmicos, sendo a simulagdo da planta o veiculo idoneo para o conhecimento das varidveis
que alteram o desempenho do sistema, visando predizer como 0 mesmo ird operar, quantificando

as economias e possiveis vantagens a serem obtidas.
Assim, como aspecto prévio aavaliacdao de propostas de aumento dos parametros de geracao

de vapor, ¢ fundamental conhecer os resultados do balango de massa e energia da usina tratada.

Entre estes resultados, sobressai a disponibilidade de combustivel, os pardmetros do vapor
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consumido no processo, a producdo de energia mecanica, entre outras questdes. Estes aspectos

constituem o ponto de partida para predizer o desempenho da planta de cogeragao.

Apesar das variadas alternativas tecnoldgicas que se articulam nos esquemas de cogeracao
das usinas sucro-alcooleiras, este trabalho pretende reduzir a andlise a duas alternativas com o
objetivo de reproduzir o desempenho da planta objeto de estudo diante das limita¢des inerentes a
ela. Ao mesmo tempo, esta tipificacdo responde as necessidades de geracdo de energia elétrica e
mecanica e vapor para processo, questdes essenciais para o bom funcionamento da planta. Assim,

¢é possivel estabelecer dois grandes grupos:

¢ Grupo A: Determinado pela participagdo de um bloco energético caldeira-turbina de
contrapressdo com extracdo regulada, destinada a garantir o vapor necessirio para as

turbinas de acionamento mecanico.

Nas alternativas avaliadas no Grupo A, a poténcia elétrica produzida é determinada pelos
parametros termodindmicos de geracdo de vapor e pela disponibilidade de combustivel, comum
para os dois Grupos, sendo a demanda de vapor para processo atendida pelo vapor de escape das

turbinas de geracao de energia elétrica e mecanica.

e Grupo B: Determinado pela participagdo de um bloco energético caldeira-turbina de
extracao-condensacdo com duas extracgdes, destinadas a garantir o vapor necessario para as

turbinas de acionamento mecanico e para o processo fabril.

No caso das alternativas do grupo B, existe mais flexibilidade na produ¢do de poténcia, ndo

sendo ela determinada pela demanda de vapor para processo.

Tipificar tecnologicamente ambos grupos, a partir da classificagdo prévia permite promover
mudancgas de equipamentos que estimulem variadas condicdes de operagdo, que levem a planta
tratada a operar em condi¢des mais eficientes, sendo necessdrio acrescentar, que uma avaliacao
econdmica, decorrente dos investimentos destinados a cada Grupo estd fora dos objetivos deste

capitulo. Desta forma considerando as experiéncias da safra 2000 da Usina “Cruz Alta”, o
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procedimento de simulagdo aplicado a cada grupo contempla algumas mudancas nas condi¢des

operacionais. Elas sdo:

¢ FEliminacdo da Vdlvula Redutora que alimenta a Estacdo de Refino. Este consumidor,
normalmente comprometido com parametros pré-estabelecidos do vapor resulta um
consumidor tipico, unicamente para Usinas que refinam agucar.

¢ FEliminacdo da Valvula Redutora de Fabricacdo. A mudanga é feita com o objetivo de
eliminar a irreversibilidade acontecida na expansdo do vapor desde pardmetros de geracao
até os parametros do vapor de escape.

e Substitui¢do do sistema de bombeio de dgua existente por um sistema de impulsao elétrico.

e Substitui¢do das turbinas para o acionamento mecanico por turbinas de multiplo estdgio,
como forma de contribuir ao melhor desempenho termodinamico da planta. Sendo admitida

em todos os casos uma eficiéncia isentrépica global igual a 0,6.

7.3.1 Simulacao de alternativas do Grupo A

A seguir sdo apresentadas as consideracOes seguidas para efetuar as simulacdes
correspondentes as alternativas do grupo A. O diagrama apresentado na Figura 7.2 envolve os
componentes fundamentais do sistema. Nele, as turbinas de acionamento mecénico e as estagcdes
de geracdo de vapor foram agrupadas numa s6 com objetivo de facilitar a simulagcdo. Vai ser
admitido que o vapor que alimenta a Estacdo de Refino é parte do vapor para processo, sendo
necessdrio determinar a nova vazdo de vapor que alimentaria este consumidor, estimando que o

vapor na saida é condensado com os pardmetros do ponto 115 (Figura 4.9).

Assim, a seguinte Equacao deve ser satisfeita para os dois grupos de alternativas:
MyT = Mypp + MyER +Myp (1.1
Onde:
m,pp: Vazao de vapor destinada aevaporacdo, processo de secagem, centrifuga e outros.

mygr: Vazao de vapor destinada arefinaria.
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m,p: Vazao de vapor destinada ao desaerador.

- VRN
s 2

Turbina de Geragao
de Poténcia elétrica

Gerador de Vapor

Purga da caldeira

Bombe de agua
de alimentacao

Desaerador

Bomba de condensado
de baixa pressao

Figura 7.2. Diagrama da planta de cogeracdo que agrupa as alternativas do Grupo A.

Foram considerados os seguintes dados, comuns a todas as alternativas do Grupo A.

e Gerador de Vapor:
Os dados partem do catdlogo da CODISTIL DEDINI (2001), no referente a temperatura da

dgua de alimentagdo (105 °C), perda de pressio do fluido de trabalho entre a entrada e a saida: 10
bar, eficiéncia de primeira lei da caldeira: 0,87 e Poder Calorifico Inferior do bagacgo: 7542 kJ/kg.

Estes dados foram tomados como dado base para os cédlculos.

o Turbina de vapor de Geracao Elétrica.

Para estabelecer as condi¢des de operacdo da turbina de geracdo elétrica foram levadas em

conta as recomendagdes da Alstom (Pio, 2002). De acordo com as recomendagdes, a turbina vai
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ser subdividida em dois grupos de estdgios; de alta pressdo (compreendidos entre a pressao de
vapor na entrada e a pressdo da primeira extracdo), e de baixa pressao (compreendidos entre a
primeira extracdo e a saida). Estes valores foram admitidos como 0,8 e 0,85 respectivamente

(Pio, 2002). A eficiéncia eletro-mecanica foi tomada igual a 0,97.

Entretanto, outras consideragcdes como a pressdo de vapor na extragdo (2,1 MPa) e pressao
na saida (0,15 MPa), correspondem &s exigéncias operacionais das usinas sucro-alcooleiras,
respondendo ao mesmo tempo a pressoes tipicas de alimentagcdo das turbinas de acionamento

mecanico e do processo fabril.

Finalmente foi estabelecida uma perda de pressao na linha de alimentacao caldeira — turbina

do 2 %, da pressao do vapor gerado (Bizzo, 2002).

o Turbinas de acionamento mecanico.

O sistema de acionamento mecanico foi representado por uma turbina, considerando a
similitude de parametros operacionais na entrada e saida destes sistemas. A efici€éncia mecanica
adotada (0,8), resulta um valor representativo para todos os casos. A poténcia mecanica tomada
como dado (3.7 MW), corresponde-se com o valor aproximado por excesso da poténcia

necessdria no sistema de preparo e moenda da cana da Usina “Cruz Alta”.

Foi admitida uma perda de carga de 2% na linha de vapor que alimenta a turbina de

acionamento mecanico, € uma pressao de vapor na saida de 0,15 MPa.

Outros dados admitidos para aplicar o procedimento partem das medi¢des feitas em campo,
considerando a experiéncia da Usina “Cruz Alta”. Tais sdo os exemplos da tubulagdo proxima da
estacdo de evaporagdo, para avaliar a pressdo de vapor para processo (0,228 MPa absoluta); a
temperatura do condensado na saida do desaerador (105 °C), a temperatura da dgua de reposi¢io
(30 °C), entre outros. Entretanto, a extragdo continua das caldeiras foi fixada seguindo as

recomendagdes que aparecem no Manual de Instru¢cdes DTD-11, (CODISTIL DEDINI, 2001).
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Para simular a planta foi escolhido o software “Engineering Equation Solver’®,
previamente empregado neste trabalho, devido a multiplas facilidades do ponto de vista
operativo que oferece para sistemas a vapor. O procedimento seguido é baseado nos balancgos de
massa e energia em cada equipamento visando determinar o desempenho da planta em fun¢do do
aumento da temperatura do vapor superaquecido para um nivel de pressao, sendo inicialmente
avaliados trés niveis de pressdo, correspondentes a ofertas da CODISTIL DEDINI. O
procedimento seguido e os resultados sdo apresentados no Apéndice F. A tendéncia da poténcia

produzida em funcdo da temperatura é mostrada na Figura 7.3 para trés niveis de pressao

diferentes.
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Figura 7.3 Variacao da energia elétrica produzida em funcao da temperatura do vapor.

Observando a Figura 7.3, o leitor pode apreciar o aumento de poténcia elétrica com o
incremento da temperatura para um mesmo valor de pressdo, correspondente a simulagdo
aplicada as alternativas do Grupo A. Alguns aspectos decorrentes do procedimento aplicado
devem ser citados, por exemplo, 0 aumento na temperatura do vapor gerado é acompanhado por
acréscimos na temperatura na entrada da turbina de acionamento mecanico, assim como o

aumento do grau de superaquecimento do vapor na saida da turbina de geracdo elétrica, com o
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conseqiiente aumento da temperatura de vapor para processo. Ao mesmo tempo, pode ser
observado que existem alternativas que avaliadas para um mesmo valor de temperatura produzem

mais poténcia elétrica quando a pressdo do vapor gerado € mais alta.

Deseja-se salientar que a avalia¢do, para todos os casos foi efetuada para os valores ja
citados de eficiéncia isentrépica; 0,8 para o primeiro grupo de estigios, e 0,85 para o segundo
grupo de estagios. Os fabricantes de turbinas, em funcio da capacidade e paradmetros de geracgao,
podem introduzir modificagdes nestes indices visando atender as demandas operacionais do

cliente com o intuito de melhorar a eficiéncia da turbina.

A Tabela 7.2 resume brevemente os valores obtidos na temperatura de vapor na saida da
turbina de geracdo elétrica, assim como os valores de temperatura de vapor para processo em

fun¢do dos parametros de geragdo considerando os valores de eficiéncia isentrépica citados.

Tabela 7.2 Resultados do procedimento de simulacao aplicados as alternativas do Grupo A,

para diferentes valores da pressdo e temperatura de vapor gerado.

P,: 4,2 MPa Tv: 420 °C Tv: 430 °C Tv:440°C | Tv:450°C | Tv: 460 °C
Tv (e) Processo (°C) 138,8 145,9 152,8 159,7 166,4
Tv (s) Turbina (°C) 127,2 133,5 140,3 147,1 153,8

P,: 6,2 MPa Tv: 450 °C Tv: 460 °C Tv:470°C | Tv:480°C | Tv: 490 °C
Tv (e) Processo (°C) 125,1 131,9 138,6 145.,4 152,1
Tv (s) Turbina (°C) 1272 1272 1272 1331 139.,6

P,: 8,2 MPa Tv: 480 °C Tv: 490 °C Tv:500°C | Tv:510°C | Tv: 520 °C
Tv (e) Processo (°C) 124,5 126,8 133,4 140 146,5
Tv (s) Turbina (°C) 1272 1272 1272 127.8 1342

Nota: Tv; termo referido atemperatura do vapor; (e) referido a entrada; (s) referido a saida.

Os resultados apresentados na Tabela 7.2 constituem outro aspecto de interesse devido

fundamentalmente acondicdo do vapor na saida da turbina, sendo que em algumas alternativas é
obtido vapor umido, resultado que acontece quando a temperatura do vapor ndo ¢é

suficientemente alta para o nivel de pressao tratado. Sendo necessdrio, se justifica modificar as
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caracteristicas de projeto da turbina visando obter os parametros requeridos para o vapor na saida,

e favorecer assim as condi¢des operacionais. Podem ser apreciados vérios casos no Apéndice F.

Finalmente, o aumento de temperatura do vapor gerado provoca a diminui¢ao do excedente
de bagaco decorrente do aumento do consumo de combustivel. Porém, deve se assinalar que a
condicdo de maior poténcia permite ainda um excedente de aproximadamente 36.000 toneladas

de bagaco disponiveis para a queima, o que estimula o aproveitamento deste recurso energético.

Nesse sentido, apesar da disponibilidade de equipamentos de geracdo de vapor que trabalham
com queima de bagaco acima de 500 °C e 8,0 MPa (CBC, 2002) e (CODISTIL DEDINI, 2001), os
pedidos, ja neste nivel sdo escassos, devido fundamentalmente ao encarecimento da instalagdo de
acordo com dificuldades de ordem préatica. Estas limita¢cdes podem colocar os interessados nas
maos de fornecedores internacionais, o que normalmente retarda e encarece o investimento. Basta
citar como exemplo, que no ano 2001 o limite mdximo atingido nas propostas de incremento de

pardmetros de geracéo feitos pela COPERSUCAR atingiu a temperatura de 482 °C, (Linero, 2001).

Contudo, questdes de ordem termodindmica, considerando a disponibilidade de combustivel
da usina devem ser levadas em conta num projeto otimizado. A condi¢do de maxima producdo de
poténcia nos testes efetuados ndo foi atingida, existindo excedentes de bagaco nos testes prévios.
Estes excedentes foram determinados considerando o valor médio obtido de producdo de bagago

durante a safra 2000 da Usina “Cruz Alta”, ou seja, o valor limite de 31,673 kg/s.

Se como caso hipotético forem considerados os mesmos dados dos testes prévios, mas agora
impostos como ponto de partida para avaliar niveis superiores de pressdo e temperatura, a
tendéncia da poténcia elétrica produzida continua incrementando-se, existindo ainda na méxima
condi¢do avaliada um pequeno valor de bagago excedente. Os resultados apresentados nas Figuras
7.4 e 7.5, mostram a tendéncia na poténcia produzida e o excedente de bagaco para vérios valores
de temperatura, tomando como referéncia a planta correspondente ao Grupo A descrita
graficamente na Figura 7.2, considerando dois valores de pressdao de vapor gerado, 10,0 MPa e

12,0 MPa.

114



47

46 1 10,0 MPa l
S 45 - ® 12,0 MPa b
s °
o 44 4
ke °
D 43 °
8
) 42 - V'S
©
L 414 ¢

.
40 - .
39 & r T T
520 540 560 580 600

Temperatura (oC)

Figura 7.4 Variacdo da energia elétrica com o aumento da temperatura. Grupo A.
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Figura 7.5 Variacdo do excedente de bagaco com o aumento da temperatura. Grupo A.
Os resultados da simulacao para as alternativas do Grupo A indicam a necessidade de avaliar
outros indices de desempenho que ndo somente reflitam o efeito do aumento da energia elétrica, ou

o efeito liquido desse incremento, mas que avaliem a eficiéncia do ciclo termodindmico e da planta
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de cogeracdo, a0 mesmo tempo em que sejam estabelecidos alguns limites nos parametros de

operacao na hora de otimizar o desempenho do ciclo termodinamico.

De acordo com o consumo de vapor no processo fabril, que limita o consumo de vapor na
turbina de geracdo elétrica dentro do Grupo A, a capacidade de geracdo das caldeiras pode ser
estabelecida, de forma que sejam satisfeitas as necessidades de vapor, tanto para processo quanto

para a geracdo de energia elétrica e mecanica.

7.3.2 Simulaciao de alternativas do Grupo B

Na Figura 7.6 € apresentado o esquema de cogeragdo correspondente ao Grupo B.

Turbina de Geracéo Elétrica

(1] o (")
1] > 2 2]

Gerador de vapor

Agua de reposicio

Extracéo de vapor
para processo

Condensador

(1a)
U4

1AM

(7)
7

Bomba de agua de alimentacao
Bomba de condensado

Figura 7.6 Esquema de cogeracdo que agrupa as alternativas do Grupo B.
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Em geral, as mesmas consideracdes feitas para o Grupo A, sdo validas para as alternativas
avaliadas do Grupo B. Cabe destacar, porem, que algumas condi¢des adicionais inerentes ao
condensador e alinha de retorno de condensado sdo necessdrias. Levando em conta o esquema
bésico que aparece em Carpio e Lora (2001), a pressdo de condensagdo vai ser admitida igual a
0,012 MPa, e a pressdo na saida da bomba de condensado igual a 0,15 MPa. Vai ser considerado
que todo o bagaco disponivel é queimado durante a safra, o que traz como resultado a légica

mudanca na capacidade de geracdo de vapor nas alternativas avaliadas neste grupo.

A simulag¢do do desempenho da turbina de geracdo elétrica do Grupo B foi executada
segundo as recomendacdes da Alstom (Pio, 2002), segundo as quais a turbina é subdividida em
trés grupos de estdgios; de alta pressdo (desde a entrada até a primeira extracdo), de média
pressdo (entre a primeira e a segunda extracdo), e de baixa pressao (entre a segunda extracao e a
pressao de condensagdo). Assim, segundo estas recomendagdes, cada grupo de estdgios vai estar

definido por um valor de eficiéncia isentrdpica, sendo admitidos os seguintes valores:

- Eficiéncia isentrépica do grupo de estdgios de alta pressao: 0,85.
- Eficiéncia isentrépica do grupo de estdgios de média pressao: 0,9.

- Eficiéncia isentrdpica do grupo de estdgios de baixa pressao: 0,7.

Estes valores poderiam mudar de acordo com a necessidade dos fabricantes de projetar
turbinas com valores de eficiéncia que respondam a elevado nivel de desenvolvimento

tecnolégico a0 mesmo tempo em que sejam satisfeitas as condi¢des operacionais exigidas.

O valor relativamente baixo da eficiéncia isentrépica do dltimo grupo de estdgios € devido a
que as turbinas de extracdo-condensagdo sdo projetadas para trabalhar na entressafra
aproveitando a possibilidade de excedente de bagaco, ou o emprego de algum combustivel
complementar. Nesse periodo aumenta a quantidade de vapor que passa pelo ultimo estigio, o
que implica que durante a safra este grupo de estdgios apresentaria um valor de eficiéncia
isentrépica notavelmente inferior. A Figura 7.7 apresenta o comportamento da energia elétrica

produzida em fun¢do do aumento da temperatura para as alternativas do Grupo B.
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Figura 7.7 Variacdo da energia elétrica com o aumento da temperatura. Grupo B.

Nos resultados prévios, existem vdrios aspectos que merecem destaque. O leitor pode
observar o notdvel aumento da poténcia encontrado na avaliacdo das alternativas do Grupo B com
respeito as correspondentes do Grupo A. A planta de cogeragdo trabalhando com um sistema de
extragdo-condensacao mostra flexibilidade na hora de satisfazer a relacdo energia térmica/energia

elétrica, que como pode ser observado, varia numa ampla faixa.

Observa-se, alids, que sendo considerada constante a energia disponivel no combustivel para
todas as alternativas do grupo, o aumento na temperatura de vapor superaquecido para um valor de
pressdo fixo significa uma diminuicdo da capacidade da caldeira, o que limita notavelmente o
aumento da poténcia elétrica produzida. Esta realidade poderia mudar se for admissivel um
aumento de eficiéncia isentropica nos grupos de estdgios, porém deve ser evitada a presenca de
umidade no vapor na segunda extracdo da turbina, coisa que, de fato pode acontecer com

freqiiéncia.

Um dos procedimentos a empregar para a simulacdo nas alternativas do Grupo B, poderia ter
sido fixar a vazdo de vapor ao condensador numa pequena quantidade que possibilite a existéncia
de excedentes de bagaco, mas vale a pena salientar que a ado¢ao de tal sistema implica analisar sua

viabilidade de opera¢do no periodo fora da safra, conjuntamente com o emprego de combustiveis
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complementares que respondam a possiveis déficits de bagaco na entressafra, sendo necessario o

emprego de uma torre de resfriamento, com o correspondente consumo de poténcia adicional.

Os resultados da simulacd@o e o procedimento efetuado para os dois grupos sdao apresentados
no Apéndice F. Pode ser observada a necessidade de estabelecer restricdes nos parametros
termodindmicos, especificamente da temperatura na extracdo do vapor que vai para processo,
visando evitar titulos inferiores a unidade. Esta questdo deve ser levada em conta na hora de

estabelecer os pardmetros operacionais em cada ponto do esquema.

7.4 Otimizacao termodinamica

Decorrente dos resultados da simulagdo e considerando a disponibilidade de combustivel,
impde-se a andlise de alternativas destinadas a obter a médxima energia elétrica possivel,
determinando para essa condi¢@o os indices de desempenho representativos baseados na primeira

lei da termodindmica para sistemas de cogeragdo, assim como a eficiéncia de segunda lei.

A estratégia de otimizagdo para as alternativas do Grupo A apdia-se na disposi¢ao funcional
que aparece na Figura 7.2, sendo a ferramenta matematica empregada o algoritmo de otimizacao
baseado no método da secdo dourada utilizado no software Engineering Equation Solver ®. Este
método permite encontrar o valor 6timo de uma funcado ndo linear, como € o caso da poténcia

elétrica produzida em funcao dos parametros termodinamicos.

Considerando os antecedentes tedricos analisados neste capitulo, serd adotado um valor fixo
para a temperatura do vapor superaquecido, sendo a pressdao o parametro com possibilidade de
variar dentro das restricdes que impde a planta. Estas restricdes, de cardter geral, destinadas a

avaliar a fun¢do objetivo nas alternativas dos dois grupos sdo apresentadas a seguir:

e Grau de superaquecimento do vapor na saida da turbina de contrapressdo de 5 °C. Nas
turbinas de extracdo-condensacdo, este critério serd aplicado na segunda extracao.
e Temperatura do vapor para processo. Admitida na faixa de 135 - 150 °C.

® Pressdo do vapor para processo de 0,13 MPa (pressdo manométrica).
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¢ Disponibilidade de combustivel. Foi admitido o valor médio de 31,673 kg/s.

¢ Foi fixada a vazdo de vapor para processo em 61,73 kg/s.

e Poténcia mecanica na turbina de acionamento mecanico: 3700 kW.

® Pressdo de vapor no escape na turbina de acionamento mecanico: 1,5 bar (manométrica).

e Eficiéncia isentrépica da turbina de acionamento mecanico: 0,6.

e Serdo admitidos os valores das efici€ncias isentrdpicas citados neste capitulo para cada

grupo de estagios.

Os dados de partida, junto as equagdes de balanco de massa e energia tomadas como
referéncia para efetuar a simulagdo constituem a parte fundamental do algoritmo empregado para
avaliar o valor maximo da poténcia produzida. Os valores de poténcia mdxima, obtidos para as

alternativas do Grupo A sdo apresentados na Tabela 7.3 em fun¢do da temperatura do vapor.

Tabela 7.3 Resultados mais importantes na condi¢ao de mdxima poténcia para cada valor de

temperatura nas alternativas do Grupo A.

T.CC) | P,(MPa)| Mo (kgls)| We MW) | Q,(kW) | h,(kl/kg)| T,(°C)
420 5,687 27,15 26,12 143.151 2738 136,5
450 6,889 27,68 29,45 143.268 2740 1374
480 7,539 28,28 33,29 143.649 2746 140,3
510 8,221 28,93 36,7 144.059 2753 1435
540 8,943 29,56 40,4 144.405 2758 146,2
570 9,700 30,37 44,45 144.658 2763 148,1
600 10,504 30,83 47,94 145.008 2768 150

Nota: Na tabela anterior: P, (pressdo de vapor gerado); M, (consumo de combustivel); W (poténcia médxima gerada;
Q, (Consumo de calor no processo); h, (entalpia de vapor para processo); T, (temperatura de vapor para processo;); Ty
(Temperatura do vapor gerado).

Os resultados corroboram mais uma vez a eficicia do aumento simultdneo da pressao e
temperatura na geracdo de vapor, observando-se que a medida que a temperatura aumenta, a
condi¢do de mdxima poténcia € atingida para pressdes mais altas, coincidindo com os resultados
apresentados na Figura 7.1, sendo a condi¢do imposta ao vapor na saida da turbina um parametro

que ndo permite aumentos ulteriores da energia elétrica produzida. Um procedimento similar,
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destinado a maximizar a eficiéncia exergética apresenta resultados muito proximos aos

reportados na Tabela 7.3.

Merece ser assinalado que o procedimento de otimizacdo ndo levou a valores
demasiadamente altos da pressdo do ciclo, sendo que estes valores ficaram dentro dos limites

tecnoldgicos atingidos pela industria nacional de caldeiras e turbinas.

O consumo de combustivel em cada alternativa do Grupo A ndo atingiu o valor maximo
imposto pela restricdo, o que permite, pelo menos teoricamente que sejam atingidos os niveis de

geragdo de poténcia mostrados.

Paralelamente, para as condi¢des de maxima poténcia obtidas foram avaliados os indices de
desempenho da primeira lei da termodindmica e a eficiéncia de segunda lei, cuja defini¢ao aparece

no capitulo 3 deste trabalho. Os resultados sdo apresentados na Tabela 7.4.

Tabela 7.4 Indices de desempenho da primeira lei da termodindmica nas alternativas do
Grupo A.

T,(°C)| P, (MPa) Rpn nw FCP FUE ESI RPEC | Efodatei
420 5,687 0,182 0,649 1,54 0,826 0,891 0,109 0,229
450 6,889 0,206 0,668 1,497 0,827 0,876 0,124 0,236
480 7,539 0,23 0.683 1,46 0,828 0,862 0,138 0,245
510 8,221 0,255 0,698 1,433 0,828 0,848 0,152 0,252
540 8,943 0,279 0,709 1,41 0,829 0,835 0,165 0,26
570 9,70 0,305 0,72 1,39 0,829 0,823 0,177 0,267
600 10,504 0,331 0,728 1,373 0,83 0,811 0,188 0,274

Entre os resultados, destaca-se o incremento da relacdo poténcia/calor, decorrente do
aumento mais significativo da energia elétrica em relacdo ao calor para processo. Também se
destaca a tendéncia ao aumento da eficiéncia de geracio de poténcia, onde o efeito do aumento do
consumo de combustivel € menor que o aumento da poténcia produzida, resultado que incide

diretamente na leve tendéncia a diminui¢do do coeficiente FCP com o aumento concomitante do
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indice RPEC. Os resultados indicam também que o fator de utilizacdo de energia experimenta um
leve aumento, o que, analisando a Equagdo (3.8) leva a observar que o sempre desejado aumento
da relagdo poténcia/calor ndo resulta significativo. O aumento no consumo de combustivel devido
ao incremento nos parametros de geracdo ¢ compensado com aumentos na geracdo de energia.
Estes indices resultam num melhor desempenho da planta, quando comparados com aqueles

apresentados na Tabela 5.4 (Capitulo 5), correspondente aplanta de cogeracdo gerando vapor a 2,1

MPae 310 °C.

Finalmente, o aumento do indice de poupanca de energia nos sistemas de cogeragdo (RPEC),
acompanha mais uma vez os aumentos experimentados na eficiéncia de segunda lei. Pode ser
observado que, apesar do aumento do consumo de bagaco decorrente de maiores niveis nos
parametros de geracdo de vapor, existe um melhor aproveitamento da exergia disponivel no

bagaco.

As alternativas de otimizacdo destinadas a maximizar a energia elétrica para o Grupo B
encontram-se submetidas as mesmas restricdes gerais antes detalhadas. O diagrama apresentado na
Figura 7.6 € empregado como ponto de partida no procedimento, onde € admitida uma pressao de
condensacgdo de 0,012 MPa, similar ao valor empregado em Carpio e Lora (2001). Na Tabela 7.5

sdo mostrados os resultados do procedimento praticado nas alternativas do Grupo B.

Tabela 7.5 Resultados mais importantes na condi¢do de maxima poténcia para cada valor de

temperatura nas alternativas do Grupo B.

T,(C) | Py(MPa)| My(kgls) | Wee MW) [  Qu(kW) | hy(kikg)| T,(°0)
420 3,614 31,673 34,688 144.276 2756 145,2
450 4,358 31,673 37,5 144.373 2758 145.,9
480 5,223 31,673 40,21 144.470 2759 146,7
510 6,22 31,673 42,53 144.565 2761 147.,4
540 7,367 31,673 44,77 144.661 2763 148,2
570 8,68 31,673 46,95 144.756 2764 148.9
600 10,18 31,673 49,06 144.851 2766 149,6
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Os resultados da Tabela 7.5 mostram diferencas no que respeita a pressao atingida para a
condi¢do de mdximo na poténcia produzida nas alternativas do Grupo B, quando comparados com
as alternativas avaliadas do Grupo A. Pode-se observar que a restricdo imposta ao problema de
otimizagdo em relacdo atemperatura do vapor, no caso do Grupo B, na segunda extracio constitui
uma limitante que os fabricantes de turbinas precisam encarar na hora de honrar os requerimentos
dos clientes, e que provoca modifica¢des construtivas no que diz respeito aeficiéncia isentropica

de cada estdgio, ou grupos de estagios (Pio, 2002).

Um procedimento similar encaminhado a maximizar a eficiéncia exergética ndo resultou em
mudangas aprecidveis com respeito aos resultados apresentados, sendo novamente observado que o
maximo valor de poténcia produzida com o aumento na temperatura do vapor gerado € deslocado

na direcao do aumento na pressao.

Observa-se em geral, que o aumento na poténcia elétrica em cada alternativa do Grupo B é
mais significativo quando comparado com a alternativa correspondente do Grupo A. O aumento da
capacidade de geracdo do sistema decorrente da maior disponibilidade de combustivel, junto a
presenca do condensador permite aumentar a geracdo de energia elétrica na turbina. Este aspecto
resulta significativo quando s@o avaliados os indices de desempenho da primeira lei da
termodindmica, destacando o aumento dos valores da relacdo poténcia/calor devido ao efeito mais
notdvel de aumento de poténcia produzida. A Tabela 7.6 oferece os resultados dos indices de

desempenho da primeira lei da termodindmica avaliados para as alternativas do Grupo B.

Tabela 7.6 Indices de desempenho da primeira lei da termodindmica (Grupo B).

T,(°C] P, (MPa) Ren Nw FCP | FUE ESI RPEC | Efue
420 3,614 0,24 0475 | 2,106 | 0,749 | 0,946 | 0,054 | 0,224
450 | 4,358 0,26 0,514 | 1,945 | 0,761 | 0,92 0,08 | 0,233
480 | 5223 0,278 | 0552 | 1,811 | 0,773| 0,896 | 0,104 | 0,241
510 6,22 0,294 | 0,585 1,71 | 0,783 | 0,877 | 0,123 | 0,249
540 | 7,367 0309 | 0617 | 1,621 | 0,793 | 0,858 | 0,141 | 0,257
570 8,68 0324 | 0648 | 1,544 | 0802 0,842 | 0,158 | 0,264
600 10,18 0339 | 0678 | 1475 | 0819] 0,826 | 0,174 | 027
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Os resultados apresentados na Tabela 7.6 mostram valores do fator de utilizacdo da energia
(FUE), inferiores em relacdo as alternativas do Grupo A para um valor de temperatura. Este
resultado € conseqiiéncia do maior consumo de combustivel de cada alternativa do Grupo B,
independentemente dos acréscimos de poténcia obtidos que explicam a tendéncia a0 aumento
desse fator. Algo similar pode ser dito ao considerar a eficiéncia de geracdo de poténcia, que
mesmo com tendéncia ao aumento, apresenta valores inferiores aos correspondentes nas
alternativas do Grupo A, que significam que para cada temperatura, o aumento do consumo de
combustivel resulta mais significativo que o aumento da poténcia produzida. Estes resultados
indicam a necessidade de uma avaliagcdo técnico-econdmica visando determinar se a viabilidade da

producdo de excedente de energia elétrica, com o formato tecnolégico do Grupo B, justifica-se

pela venda a precgos favordveis.

A relagdo poténcia/calor atinge valores mais altos nas alternativas do Grupo B, decorrente do
aumento da poténcia produzida, entretanto, observam-se valores superiores do indice de poupanca

de energia no Grupo A, resultado que se reflete nos valores da eficiéncia de segunda lei.

Resumindo os detalhes mais importantes dos resultados obtidos, pode ser assinalado o
acréscimo de energia elétrica produzida nas alternativas do Grupo B, junto com a possibilidade de
trabalho do bloco energético caldeira-turbina para vérias capacidades de condensagdo, sempre que
isto responda a disponibilidade de combustivel, sendo necessirio estabelecer correlagdes
matemadticas entre o custo de investimento e os parametros de geracio para a caldeira e a turbina,
visando relacionar investimento e poténcia produzida. Esta ltima questdo facilita a andlise de

viabilidade dos investimentos em func¢do dos pardmetros de geragao.
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Capitulo 8

Proposta para planta de cogeracao da Usina “Cruz Alta”

Este capitulo tem como objetivo a avaliacdo termodindmica e de custo exergético de duas
Propostas de modificacao do esquema de cogeragdo, que incluem mudangas nos parametros de
geracdo de vapor para a Usina “Cruz Alta”, ao mesmo tempo em que sdo feitas consideracdes

aplicdveis a todos os sistemas a vapor no setor sucro-alcooleiro.
8.1 O Novo investimento na planta de cogeracao na safra 2002

Conforme foi citado anteriormente (Capitulo 4), a inten¢do da usina de fazer investimentos
visando o aumento da capacidade de geracdo de energia elétrica, foi feito no comego do ano 2002
um investimento no valor de R$ 14 milhdes. Este investimento abrange a substituicdo parcial do

ciclo a vapor onde se destacam os seguintes elementos:

e Estacdo de Geracao de Vapor com capacidade méxima de 130 tons de vapor/h apressao
de 6,2 MPa, temperatura de 480 °C e eficiéncia de primeira lei de 0,85.

e Turbina de contrapressdo com poténcia nominal de 22 MW. Trata-se de uma turbina sem
extracoes, projetada para uma perda de carga na tubulagcdo caldeira-turbina de 1% da
pressao de vapor gerada e cuja pressdo na saida € 0,268 MPa.

e Trocador de calor do tipo de pelicula descendente. Projetado para gerar vapor para

processo a partir do condensado do primeiro e segundo efeito (ver Figura 8.1). Trata-se de
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um trocador de calor colocado na saida da turbina de geracdo elétrica utilizado como

vinculo entre a planta de cogeracao e a fabrica de acucar.

O citado investimento serd efetivado durante o transcurso da safra 2003, sendo que a
listagem completa de equipamentos envolvidos inclui; a parte elétrica, onde se destacam as linhas
de transmissdo, a subestacao, o transformador elétrico, os painéis do gerador e casa de forca; a
parte civil que considera a base de caldeira, base do turbo gerador; as linhas de vapor e
condensado que por sua vez incluem a linha entre caldeira e turbina, turbina e transformador de
vapor e linha de condensado de retorno acaldeira, com os correspondentes sistemas de bombeio;

planta de tratamento de dgua e instrumentacdo e controle, entre outros aspectos.

Este investimento exige o estudo de propostas encaminhadas a um bom aproveitamento das
fontes energéticas disponiveis visando a ampliacdo do parque de geracgdo elétrico, tanto na safra,
quanto durante o periodo de entressafra.

8.2 Analise de propostas.

A Figura 8.1 apresenta um diagrama simplificado, onde pode ser observada a inclusdo do

trocador de calor como elemento que une a planta de cogeragdo e processo fabril de agucar.

(1)
— Turbina de vapor
1 Gerador de Vapor
Processo de
\ 4 a Fabricacao
3
m Trocador i
v de Calor H
Bomba de agua de
i i (3
alimentacéo {3

Figura 8.1. Diagrama dos principais equipamentos componentes do investimento para a

safra 2002.
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Na Figura 8.1, ressalta o emprego do trocador de calor, como elemento destinado a evitar
grandes investimentos na condensacao e reposicdo de grandes volumes de dgua quimicamente
tratada. Os beneficios da inclusdo deste equipamento j4 foram citados previamente na literatura
técnica em Magasiner (1994), que insiste em que a pressdo de vapor na entrada deve ser
aumentada até pelo menos 0,26 MPa (pressdo absoluta), e posteriormente em Waganoff (2000),
que inclui este equipamento como parte da sua proposta de modificacdo de sistemas de

cogeracao.

Estimativas feitas pela Usina “Cruz Alta” podem ser tomadas como padrdo para a andlise de
propostas. Assim, serdo consideradas safras cuja duracdo efetiva atinja 210 dias com uma
capacidade de moagem de 11000 toneladas de cana/dia e um teor de bagaco em cana de 0,26
(Stucchi, 2002). Isto determina a producgdo de 600.600 toneladas de bagaco, que determinam uma

disponibilidade com valor médio de 33,1 kg/s.

Levando em consideragdo o investimento efetuado, assim como as estimativas anteriores
pode ser discutido um conjunto de estratégias que cumpram o0s requerimentos de consumo
especifico de vapor no processo, ao tempo que seja observada a integracdo da planta de
cogeracdo a sistemas a vapor mais avancados priorizando o aproveitamento dos recursos

energéticos disponiveis. Estas estratégias e uma breve discussdo sobre elas aparecem a seguir:

1. Eletrificacdo total dos sistemas de impulso mecanico.

A substitui¢do total dos sistemas de acionamento mecanico para o processamento da cana
por sistemas de acionamento elétrico ja tem sido objeto de estudo (Neto e Macedo, 1982),
levando em consideracdo os possiveis excedentes de energia elétrica a ser produzida pelo
aumento da disponibilidade de vapor nas turbinas de geragdo elétrica. Esta possibilidade é
indicada hoje, ndo s pela disponibilidade e caracteristicas dos sistemas elétricos de distribuicao
existentes, que tem grande confiabilidade operacional, mas também pelas maiores eficiéncias
envolvidas (Regis et al. 2002), devidas fundamentalmente aeliminacao das perdas oriundas dos
sistemas de transmissdo de velocidade existentes e a baixa eficiéncia das turbinas a vapor de

pequeno porte. Isto, unido a substitui¢ao total do sistema de geracdo de vapor atual, elimina o
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consumo de vapor em turbo-exaustores, sistemas de bombeio, entre outros, o que permite

aumentar a capacidade de geracdo elétrica da planta.

2. Caracteristicas do consumo de vapor na estacao de refino.

A planta de refino da usina “Cruz Alta”, destinada a fabricac¢do de agucar amorfo trabalha
durante todo o ano, consumindo vapor proveniente de uma valvula redutora apressao de 1,3 MPa
(manométrica). Este consumidor, tipico das usinas que possuem estacdo de refino, entre elas a
“Cruz Alta”, é associado a parametros termodindmicos especificos relacionados com uma
determinada drea de troca térmica. Nas propostas avaliadas, a estacdo de refino vai ser incluida
como um consumidor dentro da planta, operando nos mesmos parametros termodinamicos

requeridos pela instalagcdo atual.

3. Madquina térmica a empregar.

No capitulo 7 foi simulado o emprego de sistemas de extracdo-condensa¢do submetidos a
mudancga de parametros de geracdo de vapor, dando como resultado acréscimos na poténcia
produzida acompanhada de maiores indices de consumo de combustivel, quando comparados
com os sistemas de contrapressdo. A implantagdo de tais sistemas normalmente acompanha
maiores investimentos inerentes ao condensador, planta de tratamento de dgua, torres de
resfriamento, entre outros aspectos, considerando que tal sistema deve estar previsto para
trabalhar praticamente todo o ano, o que exige a avaliacdo do emprego de um combustivel

complementar decorrente de um possivel déficit de bagaco na entressafra.

Outros aspectos a serem considerados dentro deste item sd@o os decorrentes das diferencgas
de regimes de funcionamento no periodo de safra e entre safra, e relacionam-se com as diferentes
condi¢des de trabalho devidas a variacdo da vazdo de vapor nos ultimos estdgios da turbina,
unidas as diferentes capacidades de condensacio e sistema de impulsdo no sistema de retorno de
condensado. Estes aspectos devem ser cuidadosamente estudados antes de fazer um investimento
numa unidade de grande porte, sendo que, possiveis ganhos econdmicos traduzidos em

acréscimos na energia elétrica produzida, devem ser avaliados através de uma andlise de custo-
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beneficio, onde as disponibilidades de d4gua e combustivel sdo também fatores importantes. Por
outro lado, o emprego de trocadores de calor que trabalham com o vapor de saida das turbinas, ou
de uma extragdo, elimina a necessidade do emprego de grandes volumes de d4gua quimicamente

tratada, que na forma de dgua de reposicao deve ser fornecida ao ciclo.

4. Emprego de combustivel complementar.

O emprego de combustivel complementar ja tem sido objeto de estudo em trabalhos
precedentes dentro da industria sucro-alcooleira. A causa de emprego de um combustivel
complementar estd associada aoperagdo do sistema de cogeracio no periodo fora da safra. Nesse
sentido em Carpio e Lora (2001), € executada uma avaliacao técnico-econdmica de uma planta de
cogeracao a vapor trabalhando com combustiveis complementares como a palha de cana, o
eucalipto e o gds natural. Segundo os resultados dos autores, a palha de cana € o combustivel
auxiliar que apresenta melhores perspectivas, devido a seu baixo custo. Porém, os autores
insistem em que a colheita e armazenamento deste residuo agricola se encontram ainda em fase

de experimentacao.

Contudo, trabalhos de pesquisa encaminhados a testar a combustdo de palha de cana em
caldeiras convencionais a bagaco podem ser citados, sendo um exemplo a queima de palha de
cana enfardada no campo e triturada, em caldeira projetada para a queima de bagacgo “in-natura”,
(Regis et al. 2002). Atualmente, existem vdrias usinas que estdo empregando uma mistura de
bagaco e palha de cana, visando o aumento de combustivel excedente e com ele o periodo de
operacdo apds o término da safra. A proporcao praticada resulta da mistura da totalidade do
bagaco produzido mais uma porcentagem de 15 — 20 % de palha de cana (Regis et al, 2002).
Estes pesquisadores afirmam que os fatores limitantes para uma caldeira operar somente com
palha de cana sdo os dosadores, e dependendo da granulometria da palha, as bicas de
alimentac¢do. Outro fator que deve ser considerado € a maior quantidade de silica vinda na palha,
que pode aumentar a abrasdo nas tubulacdes da caldeira e, através de um mecanismo de
sublimacdo e posterior deposi¢ao, baixar muito o coeficiente de troca térmica do lado externo dos
tubos. Isto significa que deve ser estudada a op¢ao de queima de mistura de palha de cana com

bagaco, ou a compra de excedentes de bagaco, diante da possibilidade de déficits de combustivel,
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sempre que a intengdo seja procurar acréscimos na poténcia elétrica produzida, com

funcionamento da planta fora do periodo de safra.

5. Reducdo do consumo de vapor para processo.

A aplicagdo desta estratégia € oportuna dentro dos objetivos deste trabalho, toda vez que se
pretende a integracdo eficiente de uma usina de agucar (ou sucro-alcooleira), nos sistemas de
geracdo modernos, o que exige que se reduza o nivel de consumo de energia nos processos,
tornando-os compativeis com a tecnologia aplicada. A estimativa feita consiste em propor a
reducdo do consumo de vapor até 400 kg de vapor/tonelada de cana processada para as propostas

avaliadas, atendendo aos seguintes aspectos enunciados a seguir:

a) Possibilidade de passar as sangrias, do sistema de evaporagdo para o aquecimento, € dos
ultimos estagios da evaporacgdo para o sistema de tratamento.

b) Igualmente pode-se eliminar o consumo de vapor de escape no tratamento de xarope,
podendo ser empregado vapor vegetal do terceiro efeito da evaporagdo.

¢) E possivel o emprego da termo-compressio nos tltimos estagios da evaporagio, a pesar de
exigir o emprego de uma pequena quantidade de vapor de alta pressao.

d) A literatura contempla a possibilidade da eliminacao do condensador barométrico (Diez et

al. 1998), sendo disponibilizado assim o vapor vegetal para outros usos.

Todos estes aspectos, especificamente os trés primeiros tem sido objeto de pesquisa para a
sua possivel aplicacdo pratica na safra 2002 (Stucchi, 2002), o que permite predizer a redugdo do
consumo estimado, ainda até valores mais ambiciosos como 340 kg de vapor/tonelada de cana

moida, avaliados na COPERSUCAR (Regis et al. 2002).
6. Parametros de geracdo de vapor.
A elevacdo dos parametros do vapor gerado como uma das fontes principais de economia

de combustivel numa planta de geracdo de poténcia foi amplamente tratada no capitulo anterior.

Sendo efetivo o investimento no bloco energético cuja pressao de geracao de vapor é 6,2 MPa, e
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considerando o cardter confidvel que deve conservar o projeto e montagem de uma nova unidade
na planta, junto com a necessidade de manter um prolongado nivel de exploragdo, facilitando e
economizando a manutengdo oportuna e minuciosa (Rizhkin, 1979), se propde que o novo bloco

energético avaliado nas Propostas mantenha a mesma pressao e temperatura de vapor gerado.

Se o objetivo deste trabalho fosse fazer uma proposta final de investimento, seria necessario
avaliar a viabilidade do investimento do ponto de vista econdmico, para o qual seria necessario
estabelecer um preco de venda da energia elétrica dentro e fora do periodo de safra associado a
um determinado indice de desempenho na planta a ser maximizado. Este aspecto estd fora do

escopo deste trabalho, podendo ser objeto de pesquisas futuras.

Miiltiplas podem ser as alternativas a serem avaliadas. Porém, considerando a necessidade
de melhorar o aproveitamento dos recursos energéticos disponiveis e a necessidade de
modernizagdo dos sistemas a vapor dentro do contexto sucro-alcooleiro brasileiro, serdo
avaliadas duas propostas, diferenciadas fundamentalmente pelo emprego de combustivel
complementar decorrente do emprego de uma turbina de extragdo-condensacdo. Entre as
caracteristicas comuns, inerentes as duas Propostas vale a pena citar antecipadamente a
substituicdo total do sistema de acionamento mecanico por um sistema de acionamento elétrico
na extracao de caldo e na totalidade das bombas de dgua de alimentac¢ao, assim como a inclusdo
da estacdo de refino como um consumidor de vapor adicional. O Apéndice G apresenta o

procedimento e os dados de partida, correspondentes as duas Propostas analisadas.

8.2.1 Avaliacao da Proposta I

A Proposta I € integrada por dois blocos energéticos formados por turbinas de contrapressao
unidas a caldeiras de vapor, trocador de calor destinado a geracdo de vapor para o processo fabril
e sistema de bombeio. Esta proposta contempla a operagdo da planta unicamente durante os 7
meses de safra, sendo o bagaco o combustivel utilizado. No periodo da entressafra, o
fornecimento de vapor para a estagdo de refino vai ser atendido pela caldeira previamente
concebida para cumprir esse objetivo. A disposi¢ao tecnoldgica da Proposta I pode ser observada

na Figura 8.2.
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Figura 8.2 Diagrama da planta de cogeracao. Proposta 1.

A caldeira do bloco energético 2 mostrado na Figura 8.2, apresenta parametros nominais de

geracdo de vapor baseados em dados conhecidos (CODISTIL DEDINI, 2001). No seguinte

quadro aparecem os mais importantes:

Pressao (v) (MPa)

Temperatura (v) (°C)

n Temperatura (aa) (°C)

6,2

480

0,87 105

Nota: O termo (aa) refere-se adgua de alimentacdo; o termo (v) refere-se a vapor.
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Em correspondéncia com dados de catdlogo da Alstom Power, foi fixada para as duas
turbinas uma perda de carga de 1% da pressao de vapor gerada, uma pressao na saida € 0,17 MPa
(manométrica) e uma temperatura de vapor na saida de 132 °C. Estes sdo aproximadamente os
parametros na entrada do trocador de calor de pelicula descendente, que segundo dados

reportados pela Usina “Cruz Alta” tem uma pressdao de condensado na saida de 0,15 MPa.

A caldeira do bloco energético 2, (Figura 8.2), define a sua capacidade de geracdo de
acordo com as necessidades de vapor para processo € o consumo de vapor da estagdo de refino.
Sendo consideradas estas necessidades durante os 7 meses de safra, a capacidade da caldeira

atinge 75 tons de vapor/h.

Para avaliar a poténcia produzida na turbina do bloco 2 (Figura 8.2), foi admitida
novamente a subdivisdo da Turbina em dois grupos de estdgios, um da alta pressdo (desde a
pressdo inicial até a pressdo na extragdo que alimenta a estagdo de refino), e outro de baixa
pressao (desde a pressdo na extragdo até a pressdo de vapor na saida) (Pio, 2002). Sendo definida
a capacidade de geracdo de vapor, os valores das eficiéncias isentrOpicas de ambos grupos de

estagios foram pré-selecionadas visando maximizar a poténcia produzida.
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Tabela 8.1 Resultados da simulacdo da Proposta I avaliada durante o periodo de safra. Pressao de

vapor de 6,2 MPa e Temperatura de vapor de 480 °C.

Denominacao Resultados
Disponibilidade de combustivel (bagago) (toneladas) 600.600
Bagaco consumido na caldeira (Blocol) (kg/s) 15,99
Bagaco consumido na caldeira (Bloco 2) (kg/s) 9,275
Temperatura de vapor na entrada do Processo (°C) 123,1
Poténcia elétrica produzida (Bloco 1) (MW) 22
Poténcia elétrica produzida (Bloco 2) (MW) 11,847
Fluxo de calor a processo (kJ/s) 127.578
Vazio de vapor para processo' (kg/s) 50,93
Vazao de vapor consumido no refino (kg/s) 4,167
Bagaco consumido na safra (toneladas) 458.401
Condicao do vapor na saida da turbina (Bloco 1) P: 0,17 MPa, T: 132°C
Condigao do vapor na saida da turbina (Bloco 2) P: 0,17 MPa, T: 132°C
Consumo de 4dgua de reposi¢do da planta (kg/s) 8,947
Consumo de poténcia nos sistemas de bombeio (kW) 918,1
Bagaco excedente (toneladas) 142.199

= T =~ - " " p” " ~
Nota sobre a tabela 8.1: Vazdo de vapor para processo ndo inclui o vapor consumido na estacdo de refino de agucar.
O bagaco consumido na safra é referido a sete meses, levando em consideracdo 210 dias efetivos de moenda.

Talvez o resultado mais destacdvel da avaliacdo anterior seja o excedente de bagago obtido.
Os resultados indicam uma poténcia total produzida de 33,847 MW, dos quais, 28 MW, estariam

disponiveis para a venda durante os 7 meses da safra.

A pressao que tipifica o nivel de geracdo de vapor (6,2 MPa), € hoje a de maior utilizagdao
nos sistemas a vapor recentemente modificados dentro do sector sucro-alcooleiro brasileiro,
porém, do ponto de vista termodinamico, observa-se que ainda existe uma aprecidvel margem de
aproveitamento do potencial energético do bagaco, dependendo da situacao de oferta-demanda do
mercado energético brasileiro podendo ser conveniente aumentar ainda mais os pardmetros de
geragdo de vapor visando a obtencao de maiores valores da poténcia elétrica produzida durante a

safra.
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8.2.2 Avaliacao da Proposta II.

A Proposta II contempla a operacdo de dois blocos energéticos que apresentam como
novidade em relagdo a Proposta I, o emprego de uma mistura bagago-palha de cana para os dois
blocos energéticos. Os parametros e indices de desempenho do bloco energético 1 vao ser
considerados idénticos aos empregados no mesmo bloco da Proposta I, a excecdo das decorrentes
de duas questdes relacionadas intrinsecamente:

¢ Tipo de combustivel.

e Poder calorifico.

O tipo de combustivel a ser empregado na Proposta Il consiste numa mistura bagago-palha
de cana, onde a quantidade de bagago disponivel mistura-se com palha numa propor¢do que pode
oscilar entre o 15-20% do bagaco (base seca), (Regis et al., 2002). Este procedimento € possivel
gragas a trabalhos de pesquisa encaminhados a determinar as quantidades de palha suficientes
para controlar plantas daninhas no campo, o que por sua vez possibilita a liberacao do excedente
para ser utilizado na cogeragdo de energia elétrica. Neste ultimo tdpico, destacam-se os ensaios
de campo destinados a estimar a producdo média de residuos para diferentes variedades de cana
em diferentes estdgios de corte, (Regis et al., 2002), sendo razodvel a partir dos resultados o
indice de 140 Kg de matéria seca por tonelada de cana, valor considerado representativo para a
média das dreas de cana das diferentes regioes produtoras. Estes estudos, conjuntamente com 0s
testes efetuados em campo destinados arecuperagdo da palha, completam um ciclo de pesquisas
destinados ao aproveitamento dos residuos da cana de agicar na cogeragdo. Assim, 0 novo
combustivel disponivel pode ser definido como uma mistura de bagaco com palha de cana, onde
a palha representa uma propor¢ao de 20% em relagdo ao bagaco seco, considerando também que
a palha a ser misturada apresenta uma umidade de 15% (base umida). A equacdo (8.1)

exemplifica este resultado:

mp = My509%) + Mp(15%) 3.1)

Onde:

mp: Combustivel disponivel para o ano (toneladas).
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My(50%): Bagaco disponivel para o ano (toneladas), com 50% de umidade (bu).

mps0%): Palha de cana com umidade 15% empregada na mistura (toneladas).
O poder calorifico do novo combustivel na Proposta II pode ser determinado segundo:

PCIy,(my) +PCI,(m

p)
(8.2)
(mp +m

PCIp =
p)

Onde:

PClp: Poder calorifico do combustivel (kJ/kg).

PClI,: Poder calorifico do bagago com 50% de umidade (base imida): 7546 (kJ/kg).

PClI,: Poder calorifico da palha de cana com 15% de umidade (base umida): 12979 (kJ/kg).
my: Vazdo média de bagaco (kg/s).

mp: Vazdo média de palha de cana (kg/s).

Os valores médios das vazdes de palha e bagaco foram determinados considerando 210 dias

efetivos de safra.

Foi admitido que o novo combustivel consumido na Proposta II ndo muda os dados
operacionais do bloco I, em relagcdo a indices e parametros de desempenho relacionados com a

caldeira, turbina, trocador de calor e o resto do equipamento auxiliar.

A presenca do condensador na Proposta Il permite o aumento da capacidade de geragdo do
bloco 2 com respeito ao mesmo bloco na Proposta I. A capacidade da caldeira do bloco 2
(Proposta II), foi fixada em 120 toneladas de vapor/hora de acordo com critérios da Alstom

Power (Pio, 2002), referidos a capacidade de condensagdo que deve ser mantida durante a safra.

A Figura 8.3 apresenta a disposic¢ao funcional da planta de cogeracdo da Proposta II.
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A disponibilidade de combustivel permite a operagdo do bloco energético 2 durante todo o
ano, porém, com indices de desempenho diferentes de acordo com a época do ano tratada. Assim,
durante a safra os parametros do vapor gerado vao ser considerados iguais aos ja citados na
Proposta I, com a excecdo da produgdo de 120 toneladas de vapor/hora. O leitor pode consultar o

quadro mostrado neste capitulo com dados de projeto da CODISTIL DEDINI (2001).

Durante a safra, a turbina de extracdo-condensacdo apresenta duas extracdes. Uma delas na

pressdo de 1,3 MPa (manométrica), e capacidade de 15 toneladas/hora, cuja fungdo € suprir o

137



vapor para a operagdo da estacdo de refino, e a outra, na pressdo de 0,17 MPa (manométrica),
destinada a fornecer o vapor necessério para o funcionamento do trocador de calor, visando a
geracao de vapor para completar as necessidades do processo fabril. Uma pequena parte do vapor

desta extracdo ¢ empregada no desaerador.

A avaliag¢do do desempenho da turbina de extracdo-condensacao indica a necessidade de
subdividir a mesma em trés grupos de estdgios, limitados pela estacao de refino, o Trocador de
vapor e o condensador. As efici€éncias isentrOpicas escolhidas para cada grupo de estdgios

procuram o valor mdximo da poténcia de acordo com as condi¢des de operagdo, (Pio, 2002).

A Tabela 8.2 apresenta os resultados obtidos na safra.

A ampliacdo do sistema de cogeragdo, agregando um bloco energético com turbina de
extracao-condensagdo (Proposta II), permite o trabalho deste bloco no periodo da entressafra, ou
seja, € possivel estabelecer a carga parcial da caldeira, neste caso aproximadamente de 80% da

capacidade nominal, garantindo a opera¢do do bloco durante os doze meses de ano.

Na entressafra, a capacidade da caldeira do bloco 2 € aproximadamente 80% da carga
nominal. Neste caso, a turbina de extragdo-condensagcdo apresenta as mesmas caracteristicas
operacionais, com a exce¢ao da segunda extracao, esta vez prevista s para suprir de vapor ao
desaerador. No préprio periodo, a pesar de trabalhar em carga parcial, a eficiéncia isentrépica do
ultimo grupo de estdgios aumenta, sendo o valor estimado 0,82 considerando que a quantidade de

vapor que condensa aproxima-se mais ao valor adotado no projeto (Pio, 2002).

Observando os resultados reportados na Tabela 8.2 vale a pena comentar o aumento da
disponibilidade de combustivel, tanto para safra quanto para a entressafra, decorrente da inclusao
da porcentagem analisada de palha de cana, o que permite o aumento de poténcia durante a safra.
Este aumento, sendo estabelecidas as capacidades de geracdo, ¢ novamente limitado pela

condi¢do de vapor, fundamentalmente na saida da turbina.
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Tabela 8.2 Resultados da simulacdo da Proposta II avaliada durante o periodo de safra.

Pressdo de vapor: 6,2 MPa, Temperatura de vapor: 480 °C.

Denominacgao Resultados
Disponibilidade de combustivel (bagaco-palha) (toneladas) 671.259
Poder Calorifico do combustivel (kJ/kg) 8.118
Combustivel consumido na caldeira (Blocol) (kg/s) 14,86
Combustivel consumido na caldeira (Bloco 2) (kg/s) 13,82
Vapor consumido no desaerador (kg/s) 1,902
Temperatura de vapor na entrada do Processo (°C) 123,1
Poténcia elétrica produzida (Bloco 1) (MW) 22
Poténcia elétrica produzida (Bloco 2) (MW) 23,4
Fluxo de calor a processo (kJ/kg) 127.564
Vazio de vapor para processo' (kg/s) 50,93
Vazao de vapor consumido no refino (kg/s) 4,167
Consumo de combustivel na safra (bagaco-palha) (toneladas) 520.358
Condigao do vapor na saida da turbina (Bloco 1) P: 0,17 MPa, T: 132 °C
Condicao do vapor na segunda extragcao (Bloco 2) P:0,17 MPa, T:132 °C
Consumo de dgua de reposicdo da planta (kg/s) 8,94
Consumo de poténcia nos sistemas de bombeio (kW) 1103
Combustivel excedente (bagaco-palha de cana) (toneladas) 150.901

Os resultados apresentados na Tabela 8.2 indicam vérios aspectos que merecem atengao:
Por exemplo, o combustivel consumido na Proposta II, apesar de apresentar um Poder Calorifico
Inferior mais alto, € consumido numa propor¢ao maior que na Proposta I. Esta tltima Proposta
apresenta no bloco dois uma caldeira de capacidade inferior, decorrente do emprego do sistema
com Turbinas de contrapressdao de acordo com a reduc¢ao do consumo de vapor para processo. Ao
mesmo tempo pode ser observado que o excedente de combustivel atinge um valor mais alto

quando comparado com a Proposta I, devido fundamentalmente a maior disponibilidade.

A Tabela 8.3 apresenta os resultados obtidos na entressafra.
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Tabela 8.3 Resultados da simulag¢do da Proposta Il avaliada durante a entressafra. Pressdao

de vapor de 6,2 MPa, Temperatura de Vapor de 480 °C.

Denominacao Resultados

Combustivel consumido na entressafra (toneladas) 150.901
Vapor consumido no desaerador (kg/s) 2,863
Poténcia produzida (MW) 22,71

Fluxo de calor consumido na Estacao de Refino (kJ/s) 10.855
Consumo de dgua de reposicdo da planta (kg/s) 6,55
Consumo de poténcia na bomba de dgua de alimentacao (kW) 4240
Vazdo de vapor na entrada do condensador (kg/s) 19,45

Sendo fixo o valor de consumo especifico de vapor para as duas Propostas (400 kg de
vapor/ton de cana), a presenca do condensador permite flexibilizar a relagdo poténcia/calor na
Proposta 1I, o que permite uma maior producdo, de aproximadamente 11,52 MW a mais de
energia elétrica em relagdo a Proposta I, sem esquecer a entressafra, onde a produgdo de energia
elétrica atinge 22,71 MW, que para o caso da Usina “Cruz Alta”, garante a venda de pelo menos

15 MW de energia elétrica durante os 5 meses da entressafra.

Do ponto de vista termodindmico, uma andlise mais completa poderia ser feita
determinando os indices de desempenho da primeira lei da Termodindmica e a eficiéncia de
segunda lei, j4 determinados nas variantes examinadas no capitulo anterior. Uma comparagdo
entre as duas Propostas seria vdlida unicamente para os sete meses de safra, quando as duas
propostas trabalham realmente em regime de cogeracdo. Na entressafra a Proposta II, atende

apenas a pequena demanda da estacdo de refino. A Tabela 8.4 apresenta os resultados.

Tabela 8.4 Avaliacdo dos indices da primeira lei da termodinamica nas Propostas I e 1I,

tomando como referencia o desempenho de ambas propostas durante os sete meses de safra.

Propostas ESI nw FCP FUE RPEC Rph MNa2da lei
I 0,802 0,802 1,124 0,847 0,182 0,265 0,264
I 0,889 0,537 1,862 0,743 0,111 0,356 0,248
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Considerando os resultados da Tabela 8.4, a Proposta I apresenta melhores indices de
desempenho quando comparada aProposta II. Pode ser observado que a eficiéncia de primeira lei
(FUE), atinge um valor mais alto na Proposta I devido ao menor consumo de combustivel, o que
indica que considerando o fluxo de calor consumido no processo, a relacdo poténcia
produzida/combustivel consumido leva a melhores resultados na Proposta 1. Este resultado tem
incidéncia em praticamente o resto dos indices; por exemplo, se for considerada a eficiéncia na
geracdo de poténcia, a relacdo poténcia/consumo de combustivel indica que na Proposta II é
produzida menos poténcia por cada kJ de energia consumido, o que logicamente se traduz em um

aumento do consumo de combustivel destinado aprodugdo de energia elétrica.

A razdo poténcia/calor aumenta na Proposta II, em virtude do aumento considerdvel da
poténcia elétrica produzida em relagdo a Proposta I, porém, a razdo de poupanca de energia do
combustivel, pelas razdes ja explicadas, ¢ um pouco maior na Proposta I, resultado normalmente

acompanhado por uma maior eficiéncia de segunda lei da termodinamica.

Visando obter mais informagdo, estes resultados serdo analisados a luz dos indices
propostos pela ANEEL para as centrais cogeradoras exportadoras de energia. Os critérios e
equacoes que definem estes indices foram oportunamente explicados no capitulo 3. No caso em
estudo, a Proposta II, incluird na andlise a producdo de energia elétrica, assim como o consumo

de combustivel anual.

Aplicando as Equagdes (3.22) e (3.23) € possivel apreciar que as duas alternativas cumprem
os requisitos propostos pela ANEEL, para a qualificagdo de centrais cogeradoras. Segundo
Carvalho (2000), as premissas para a qualificacdo de determinado cogerador exigem que o
consumo total de combustivel seja inferior pelo menos em certo percentual ao consumo de
combustivel que se teria numa configuracdo convencional (sem cogera¢do), que produza as

mesmas quantidades de calor e energia eletromecanica.
Os resultados ddao conta da magnitude da energia associada ao consumo de combustivel da

Proposta 11, que faz com que o fator de cogeracdao obtido, esteja bem préximo do limite da

viabilidade, o termo Fc, fixado pela ANEEL, (Fc = 0,42) é apenas um pouco inferior ao resultado
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obtido (0,44) da relagdo descrita na equagdo (3.23), o que, apesar do aumento aprecidvel de
energia elétrica produzida durante o ano na neste caso, coloca dividas sobre a racionalidade da
cogeragdo, ou seja, sobre a economia do combustivel, frente a uma configuracdo baseada em

turbinas de contrapressdo trabalhando apenas durante os 7 meses da safra.

O leitor pode apreciar os resultados na Tabela 8.5, onde foi adotado o valor do fator de

ponderagdo, X = 1,88 considerando os critérios da ANEEL (Carvalho, 2000).

Tabela 8.5 Avaliacdo dos indices propostos pela ANEEL para as Propostas I e II.

Denominagao E; (MWh) E. (MWh) E. (MWh)
Proposta | 680.175 1,035 E10° 170.591
Proposta II 681.999 1,514 E10° 310.406

Nota: Os termos E,, E. e E. se correspondem com as defini¢des que aparecem no Capitulo 3.

8.3 Aumento dos parametros de geracao.

Contudo, observa-se que ainda existe uma margem de aproveitamento referido ao potencial
energético do bagaco e a palha de cana. Vale a pena lembrar a disponibilidade no mercado
brasileiro de caldeiras de altos parametros, onde a pressdao do vapor gerado atinge até 120 bar, e a
temperatura chega a 540 °C, com capacidade de até 120 toneladas/hora, destinadas a combustédo
de cavaco de madeira ou bagaco, podendo também queimar 6leo em paralelo. Estes sdo os casos
das caldeiras VU-40 e VU-80, oferecidas pela CBC (Rubens, 2002), existindo na atualidade

turbinas de vapor da Alstom Power projetadas para trabalhar com vapor nesses parametros.

Assim, as Propostas anteriores poderiam ser re-avaliadas a partir de considerar novos
parametros de geracao de vapor seguindo um procedimento similar ao descrito (Apéndice G). De
acordo com dados de projeto das caldeiras da CBC (CBC, 2002), os parametros nominais de

geracao das novas Propostas sdo apresentados no seguinte quadro:

Pressao (MPa)

Temperatura (°C)

Capacidade (tons/h)

N1

Temperatura (aa) (°C)

12,0

540

120

0,87

105
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O resto dos parametros operacionais do ciclo ndo sofre variagcdo, salvo naqueles casos onde
seja necessario fazer corre¢des nos valores das efici€éncias isentrdpicas visando preservar a
condicdo do vapor requerida, fundamentalmente na entrada do trocador de calor, onde a
temperatura do vapor na entrada foi novamente fixada em 132 °C. Na aplicagdo da Proposta II
serd admitido novamente o emprego da mistura bagaco-palha de cana na propor¢ao antes citada.

A seguir, sdo apresentados os resultados nas Tabelas 8.6 € 8.7.

Tabela 8.6 Resultados da simulacdo da Proposta I avaliada durante o periodo de safra.

Pressdo de vapor de 12,0 MPa e Temperatura de 540 °C.

Denominacio Resultados
Disponibilidade de combustivel (bagago) (toneladas) 600.600
Bagaco consumido na caldeira (Blocol) (kg/s) 12,62
Bagaco consumido na caldeira (Bloco 2) (kg/s) 12,89
Temperatura de vapor na entrada do Processo (°C) 123,1
Poténcia elétrica produzida (Bloco 1) (MW) 19,53
Poténcia elétrica produzida (Bloco 2) (MW) 18,91
Fluxo de calor a processo (kJ/s) 127.375
Vazio de vapor para processo' (kg/s) 50,93
Vazdo de vapor consumido no refino (kg/s) 4,167
Bagaco consumido na safra (toneladas) 462.782
Titulo do vapor na saida da turbina (Bloco 1) P:0,17 MPa, T:132 °C
Titulo do vapor na saida da turbina (Bloco 2) P:0,17 MPa, T:132 °C
Consumo de dgua de reposicdo da planta (kg/s) 8,947
Consumo de poténcia nos sistemas de bombeio (kW) 1.458
Bagaco excedente (toneladas) 137.818

Comparando os resultados das duas alternativas que apresenta a Proposta I (Tabelas 8.6 e
8.1), pode se apreciar o aumento da geracdo de energia elétrica em aproximadamente 4,6 MW,
sendo ainda aprecidvel o excedente de bagaco disponivel. Este acréscimo € devido unicamente ao
aumento nos parametros de geracdo de vapor, sendo considerado fixo o consumo especifico de
vapor para processo, questdo que limita a capacidade de geracdo em sistemas baseados em

turbinas de contrapressao.
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Esta limitante € resolvida na Proposta II, sendo possivel o consumo do combustivel
excedente. A Tabela 8.7 apresenta os resultados da avaliacdo da Proposta 2 para os novos

parametros de geracao de vapor.

Tabela 8.7 Resultados da simulacdo da Proposta II avaliada durante o periodo de safra.

Pressdo de vapor: 12,0 MPa, Temperatura de vapor: 540 °C.

Denominacio Resultados
Combustivel consumido na caldeira (Blocol) (kg/s) 14,19
Combustivel consumido na caldeira (Bloco 2) (kg/s) 14,19
Vapor consumido no desaerador (kg/s) 1,691
Temperatura de vapor na entrada do Processo (°C) 123,1
Poténcia elétrica produzida (Bloco 1) (MW) 23,64
Poténcia elétrica produzida (Bloco 2) (MW) 25,75
Fluxo de calor a processo (kJ/kg) 127.398
Vazio de vapor para processo' (kg/s) 50,93
Vazao de vapor consumido no refino (kg/s) 4,167
Combustivel consumido na safra (bagaco-palha) (toneladas) 514.983
Condicao do vapor na saida da turbina (Bloco 1) P: 0,17 MPa, T: 132 °C
Condicao do vapor na segunda extragcao (Bloco 2) P: 0,17 MPa, T: 132 °C
Consumo de dgua de reposicdo da planta (kg/s) 8,94
Consumo total de poténcia nas bombas de alimentacao (kW) 1206
Combustivel excedente (bagaco-palha) (toneladas) 156.276

Comparando os resultados que aparecem nas Tabelas 8.2 e 8.7, ambas correspondentes as
avaliagdes da Proposta II, pode ser observado que a poténcia produzida aumenta em
aproximadamente 4,0 MW para os 7 meses de safra, sendo obtido como apresenta a Tabela 8.7
um valor de combustivel excedente, superior ao obtido na Tabela 8.2. Este resultado é devido
fundamentalmente a um valor levemente superior da eficiéncia de primeira lei comparando as
caldeiras do bloco 1, o que resulta num menor consumo de combustivel, além de considerar que
os resultados apresentados na Tabela 8.7 sdo derivados de uma capacidade nominal de produgdo
de vapor inferior (120 tons/h), quando comparado com a capacidade da caldeira do bloco 1,

(126,14 tons/h), referenciadas na avaliagdo cujos resultados aparecem nas Tabela 8.1 e 8.2.

144



Considerando os resultados obtidos para o periodo da safra, o leitor pode constatar como o
aumento dos parametros de geracao de vapor, dentro nos limites estabelecidos (desde 6,2 MPa e
480 °C até 12,0 MPa e 540°C) pode resultar numa difereng¢a de aproximadamente 14 MW entre

as duas Propostas, sem esquecer a energia elétrica disponivel para a venda na entressafra.

O desempenho do sistema para os novos parametros de geracdo de vapor foi efetuado para

o periodo da entressafra. Os resultados mais importantes sdo apresentados na Tabela 8.8.

Tabela 8.8 Resultados da simulagdo da Proposta II avaliada durante a entressafra. Pressao

de vapor de 12,0 MPa, Temperatura de Vapor de 540 °C.

Denominacao Resultados
Combustivel consumido na entressafra (toneladas) 156.274
Vapor consumido no desaerador (kg/s) 2,87
Poténcia produzida (MW) 25,43
Fluxo de calor consumido na Estacdo de Refino (kJ/s) 10.689
Consumo de dgua de reposicdo da planta (kg/s) 6,55
Consumo de poténcia total nos sistemas de bombeio (kW) 455,7
Vazdo de vapor na entrada do condensador (kg/s) 19,66

Dos resultados obtidos na Tabela 8.8 na avaliacdo da Proposta II pode-se ressaltar a maior
disponibilidade de combustivel a ser consumido, o que permite aumentar a capacidade da
caldeira do bloco de extracdo-condensagdo. Este aspecto junto com o aumento dos parametros de
geracdo de vapor deixa o saldo favordvel de 2,7 MW de energia elétrica produzidos, quando

comparado com resultados similares obtidos na Tabela 8.3.
Considerando o periodo de safra, foi efetuada uma anélise dos indices de desempenho
baseados na 1° lei e a eficiéncia de segunda lei para as Propostas I e I, agora avaliadas para os

parametros de operagdo das caldeiras da CBC.

Os resultados sao apresentados na Tabela 8.9.
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Tabela 8.9 Avaliacdo dos indices de desempenho para as Propostas I e II durante os sete

meses de safra, gerando vapor a P = 12,0 MPa e T = 540 °C.

Propostas ESI nw FCP FUE RPEC Rph No2da lei
I 0,793 0,836 1,196 0,862 0,207 0,302 0,28
I 0,854 0,588 1,70 0,767 0,146 0,388 0,263

Os indices de desempenho apresentados na Tabela 8.8 indicam condi¢des de operacdo do
sistema mais eficientes quando comparados com os mesmos indices apresentados na Tabela 8.4.
O incremento da poténcia produzida e o consumo de combustivel sdo dois dos fatores que
marcam a diferenca nos indices obtidos nas duas Propostas. Neste caso, o aumento dos
parametros de geracdo de vapor para as caldeiras da CBC, mais eficientes (quando comparadas a
caldeira do bloco 1), permite reduzir o consumo de combustivel na Proposta II, o que contribui
ndo apenas para o melhor desempenho durante a safra, mas também para o aumento da

disponibilidade de combustivel e aumento da energia elétrica produzida na entressafra.

Os resultados das duas alternativas avaliadas na Proposta I indicam que o aumento de
poténcia € o fator que mais se distingue, sendo pouco notdvel a pequena diferenca de consumo de
combustivel. Estas alternativas associadas a menores consumos de combustivel, oferecem indices
mais eficientes no que respeita ao fator de utilizacdo da energia, a efici€ncia na geracdo de
poténcia e ao indice de economia de energia do combustivel, que trazem como resultado maiores
valores da eficiéncia de segunda lei da Termodindmica, ao mesmo tempo em que o indice
Combustivel destinado a Produ¢do de Poténcia (FCP), indica maior consumo do portador

energético para produzir cada kW de energia elétrica nas alternativas da Proposta II.

Em relagdo aos indices propostos pela ANEEL, as Propostas I e II foram avaliadas para as
novas condi¢des impostas na geragdo de vapor, sendo que ambas cumprem 0S requisitos
prescritos nas Equacgdes (3.22) e (3.23). Os resultados podem ser apreciados na Tabela 8,10,
sendo que na avaliacd@o destes indices, foi novamente adotado o valor do fator de ponderacao, X

= 1,88 considerando os critérios da ANEEL (Carvalho 2000).
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Tabela 8.10 Avaliagdo dos indices propostos pela ANEEL para as Propostas 1 e II. A

capacidade e parametros de geragdo sao estabelecidos segundo a caldeira VU-40 da CBC.

Denominacgao E; (MWh) E. (MWh) E. (MWh)
Proposta | 679.233 1,044 E10° 193.778
Proposta IT 680.562 1,514 E10° 340.446

Nota: Os termos E,, E. e E. se correspondem com as defini¢des que aparecem no Capitulo 3.

Os resultados dao conta de um aumento do consumo de combustivel nas duas propostas,
mas desta vez, acompanhado de um aumento da poténcia produzida. Estes acréscimos, apesar de
serem mais aprecidveis na Proposta II ddo como resultado um fator de cogeragdo (0,46) nessa
proposta, um pouco acima do limite da viabilidade proposto para o caso tratado (0,42), o que
significa que a nova configuracdo das Propostas I e II oferece mais racionalidade em relacdo a
economia do combustivel na cogeracdo, quando comparadas com a alternativa de geragdo

anterior, cujos resultados aparecem na Tabela 8.5.

Os parametros do vapor gerado pelas caldeiras VU-40 da CBC, (12,0 MPa e 540 °C), sdo os
mais altos referenciados pelos fabricantes hoje dentro das ofertas de caldeiras que queimam
bagaco no Brasil, aproximando-se aos valores limite praticados em instalacdes de geracdo de
energia de grande porte para outros combustiveis s6lidos como o carvao mineral no pais. Este
aumento permite avaliar mais de perto o progresso tecnoldgico nos sistemas a vapor destinados a
geracdo de energia, questdo que normalmente ndo tem envolvido o setor sucro-alcooleiro, mas
que precisa de uma avaliacdo técnico-econdmica, ndo unicamente para avaliar qual seria a melhor
alternativa relacionada com a escolha dos parametros de geracdo de vapor, mas também como
referencia na hora de comparar os resultados de sistemas a vapor de grande porte, queimando
bagaco com tecnologias ainda hoje ndo comercializadas como a gaseificacdo de bagaco, com

utilizag@o de turbinas a gas e ciclo combinado.

8.4 Avaliacao do custo exergético

Sendo conhecidos os objetivos da avaliagdo de custo exergético dentro das metodologias de

andlise termoecondmica, aspecto tratado no Capitulo 6 deste trabalho, a seguir sdo apresentadas

147



as estruturas produtivas definidas a partir dos esquemas apresentados nas Figuras 8.2 e 8.3. O

objetivo deste item € obter o custo exergético de cada um dos portadores de energia nas duas

Propostas, avaliadas para dois niveis de parametros de geracao.

Desta forma, a estrutura produtiva que responde a Proposta I esté relacionada diretamente

com as informagdes obtidas na Figura 8.2. A mesma € constituida por 20 volumes de controle nos

quais interagem 36 fluxos. As matrizes de produgdo s@o apresentadas no Apéndice H para as duas

Propostas. Na Tabela 8.11 sdo mostrados os fluxos que conformam cada volume de controle, e a

classificagdao de cada um em “Fuel” (F), Produto (P) e Perdas + Destrui¢do (L + D).

Tabela 8.11 Conteddo dos volumes de controle e classificacio dos fluxos para as duas

alternativas avaliadas da Proposta I.

VC Elemento da planta “Fuel” (F) Produto (P) L+D)
I Gerador de vapor (1) Bl Ble — B4s B1 - (Ble — B4s)
I Linha de vapor (1) Ble Bls Ble - Bls
I Turbina de vapor (1) Bls - B2e Wi (B1s —B2e) - W1
v Trocador de calor (1) B2e — B3e B6e — B5s (B2e-B3e) — (B6e-B5s)
v Bomba de Condensado (1) WBcl B21s - B3e WBcl - (B21s — B3e)
VI Tanque de condensado (1) B19s + B21s B9e (B19s + B21s) — B9e
VII Bomba de dgua (aa) (1) WBaal B4e — B9e Whbaal — (B4e — B9e)
Vil Linha de condensado (1) Bde B4s B4e — B4s
IX Gerador de vapor (2) B2 B7e¢ - Bl5s B2 - (B7e - B15s)
X Linha de vapor (2) B7e B7s B7e - B7s
XI Turbina de vapor (2) B7s —B8e — B10e w2 (B7s — B3¢ — B10e)-W2
XII Ponto bifurcagao (2) B10e Blle + B22e -
XIII Trocador de calor (2) Blle - B23e B13e —B12s | (Blle-B23e)-(B13e-Bl12s)
XV Bomba de condensado (2) WBc2 B24s —B23e | WBc2 - (B24s — B23e)
XV Linha de vapor B22e B22s B22e — B22s
XVI Desaerador B20e + B24s + B22s Bl4e B20e+B24s+B22s-B14e
XVII Bomba de dgua (aa) (2) WBaa2 Bl5e —Bl4e | Wbaa2 — (Bl15e-Bl4e)
XV Linha de condensado (2) Bl5e B15s B15e - Bl15s
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VC Elemento da planta “Fuel” (F) Produto (P) L+D)
XIX | Distribuicdo de eletricidade W1+ W2 W, -
XX Processo B6e+B13e-B5s-B12s Boro -

Uma andlise similar foi executada para as alternativas avaliadas na Proposta II. A estrutura

produtiva foi baseada na Figura 8.3, e a mesma esta constituida por 22 volumes de controle nos

quais participam 40 fluxos. Na Tabela 8.12 sdo mostrados os elementos que conformam cada

volume de controle da Proposta Il e a classificacdo de cada fluxo em “Fuel” (F), Produto (P), e

Perdas + Destrui¢do (L + D).

Tabela 8.12 Conteido dos volumes de controle e classificacio dos fluxos para as duas

alternativas avaliadas da Proposta II.

VC Elemento da planta “Fuel” (F) Produto (P) L +D)
I Gerador de vapor (1) B23 Ble — B4s (B23) — (Ble — B4s)
I Linha de vapor (1) Ble Bls (Ble-Bls)
I Turbina de vapor (1) Bls - B2e Wi (B1s —B2e) - W1
v Trocador de calor (1) B2e — B25e B6e — B3s (B2e-B25e)-(B2e-B25¢)
v Bomba de Condensado (1) WBcl B28s —B25e | WBcl — (B28s — B25e)
VI Tanque de condensado (1) B3s + B28s B26e (B3s + B28s) - B26e
VII Bomba de dgua (aa) (1) WBaal B4e — B26e Whbaal — (B4e — B26¢)
Vil Linha de condensado (1) Bde B4s B4e — B4s
IX Gerador de vapor (2) B24 B7e - B22s B24 — (B7e — B22s)
X Linha de vapor (2) B7e B7s B7e - B7s
XI Turbina de vapor (2) B7s—B9e-B10e-B8e w2 (B7s-B9e-B10e-B8e) — W2
XII Ponto bifurcagao (2) B10e B20e + B27e -
XIII Trocador de calor (2) B20e — Bl4e B12e —Blls | (B20e-Bl4e)-(Bl2e-Blls)
X1V Bomba de condensado (2) WBc2 B15s—-B13e | WBc2 - (B15s—-B13e)
XV Ponto jun¢do Bl4e + B15s Bl6e (Bl4e + B15s) -Bl6e
XVI Bomba de circulacio Weir B29s — B16e Weir — (B29s — B16¢)
XVII Linha de vapor B27e B27s (B27s — B27e)
XVIII Desaerador B19e + B27s + B29s B2le B19e+B27s+B29s-B21e
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vC Elemento da planta “Fuel” (F) Produto (P) L+D)
XIX Bomba de dgua (aa) (2) WBaa2 B22e — B2le | Wbaa2 — (B22e-B2le)
XX Linha de condensado (2) B22e B22s B22e — B22s
XXI | Distribuicdo de eletricidade W1+ W2 W, -
XXII Processo B6e+B12e-B5s-B11s B -

No Apéndice H sao mostrados os resultados dos custos exergéticos relacionados com todos
os fluxos das duas alternativas avaliadas em cada Proposta 1. Considerando estes resultados; a
Proposta (P-lIa) e a Proposta (P-Ila), foram avaliadas para a pressdo e temperatura do vapor
gerado de 6,2 MPa e 480 °C. A Propostas (P-Ib) e (P-IIb), foram avaliadas para a pressdo e
temperatura do vapor gerado de 12,0 MPa e 540 °C.

Os resultados mais importantes sdo destacados graficamente visando compara-los com o
caso base analisado no capitulo 6. Nos resultados graficos apresentados do caso base, o bagaco é
considerando um fluxo externo do sistema de cogeracdo. A Figura 8.4 apresenta os resultados

para o custo exergético unitdrio da energia elétrica produzida:

Custo exergético
unitario

Caso (P-la) (P-1b) (P-lla) (P-llb)
base

Figura 8.4 Resultado grifico do custo exergético unitdrio da energia elétrica produzida para

0 caso base e as alternativas das Propostas I e II.
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Nos resultados da Figura 8.4, pode-se apreciar que a Proposta (P-Ib) oferece o mais baixo
indice de custo exergético unitdrio para a energia elétrica produzida (3,894), quando comparado
com as restantes alternativas avaliadas. Este resultado reafirma que do ponto de vista dos custos
unitdrios da energia elétrica, os sistemas de contrapressdo apresentam os melhores resultados,
sendo estes favorecidos com o aumento dos parametros de geracdo, tendéncia que também
acompanha os resultados da Proposta II. O resultado do caso base, cujo custo exergético unitario
¢ de 6,75 mostra a prevaléncia das irreversibilidades de sistemas de geracao de baixos parametros
com pobres indices de desempenho termodindmico. Similares resultados sdo obtidos quando é
comparado o custo exergético unitario do calor para processo. Na Figura 8.5 sdo apresentados

estes resultados.

Custo exergético
unitario

Caso (P-la) (P-1b) (P-lla) (P-lib)
base

Figura 8.5 Resultado grafico do custo exergético unitdrio do calor para processo para o

caso base e as alternativas das Propostas I e II.
Os resultados anteriores indicam com clareza a validade do aumento dos paradmetros de

geragdo de vapor, dando como resultado sistemas mais eficientes com menor custo exergético

unitario para os produtos obtidos.

151



Comparando os resultados obtidos pode ser apreciado que os valores mais baixos de custo
exergético unitdrio sdo obtidos para as alternativas da Proposta I, quando comparadas com as
alternativas avaliadas da Proposta II, e com o caso base, destacando-se as propostas com 0s mais
altos parametros de geragdo. No caso do custo exergético unitdrio do calor para processo, na
alternativa P-Ib atingiu o valor mais baixo, (3,399), inferior ao valor obtido na alternativa (P-IIb)

de 3,467.
Estes resultados, mesmo que parciais pelo fato de ndo ter sido possivel completar a andlise

de custo monetdrio, favorecem as alternativas avaliadas da Proposta I, fundamentalmente no caso

em que a planta opera com os parametros mais elevados de geracdo de vapor.
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Capitulo 9

Conclusoes e Sugestoes para Proximos Trabalhos

Este capitulo recolhe as conclusoes e recomendacdes deste trabalho. O caso-base submetido
a estudo envolve um sistema de cogeracdo da Usina Cruz Alta, que, considerando os parametros
de geragdo, 2,1 MPa e 310 °C, e a idade relativamente avangada do equipamento energético que
explica o desempenho do mesmo, indica a existéncia de um espago importante para a realizacdao

de substitui¢des e melhoramentos.
6.1 Conclusoes gerais

Sobre esta planta foi executada uma andlise termoecondmica cujos resultados permitem
acompanhar a formac¢do dos custos de cada um dos fluxos, considerando nesta ocasido, o sistema
de extracdo de caldo misto como um dos volumes de controle submetidos a anélise, a0 mesmo
tempo em que foi admitida a igualdade entre os custos unitdrios do bagaco e caldo misto
produzidos no sistema de extracdo. Isto, conforme comentado no capitulo 6 permite acompanhar
a formacdo de custo do bagaco que alimenta as caldeiras, sendo possivel estabelecer diferencas
entre os resultados desta andlise e os resultados obtidos por considerar o preco do bagagco no
mercado. Sobre esta parte, que inclui, o tratamento termodindmico prévio a aplicacdo da

metodologia de custo exergético vale a pena fazer as seguintes conclusdes de cardter geral:
e Nos Geradores de Vapor das Usinas que apresentam secador de bagaco e pré-aquecedor

de ar, a subdivisdo do sistema nos equipamentos componentes permite efetuar uma

avaliacdo energética mais detalhada, que por sua vez resolve as interrogantes que
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representam o cdlculo da eficiéncia de primeira lei e o consumo de combustivel, ao
mesmo tempo em que sdo avaliadas as irreversibilidades de cada componente, destacando
a importancia da utilizacdo do secador e do pré-aquecedor de ar no aumento de efici€ncia

da caldeira.

A aplicacdo do método indireto destinado a determinar a eficiéncia de primeira lei das
caldeiras constitui uma ferramenta imprescindivel para a determinac¢do deste indice em
caldeiras que queimam combustiveis s6lidos, quando ndo € realizada medicdo de gasto de

combustivel.

As medigdes sistematicamente efetuadas ao longo da safra sdo vdlidas e representativas,
ndo sO para avaliar o desempenho das estacdes de geracdo de vapor, mas também para
avaliar o desempenho das turbinas dos sistemas de acionamento mecanico, turbinas de

geracgdo elétrica e outros equipamentos componentes do ciclo termodinamico.

A avaliagdo do aspecto anterior indica valores muito baixos dos indices de desempenho
de primeira e segunda lei, para as turbinas destinadas ao acionamento mecanico. Os
resultados mostram valores da ordem de 40% e 38,77%, para a eficiéncia de primeira lei
para as turbinas que acionam os picadores de cana 1 e 2 respectivamente; de 33,8% e
34, 7% na avaliacdo do mesmo indice para as turbinas que acionam os exaustores de gases
das caldeiras 2 e 3 respectivamente, para citar alguns exemplos. A avaliacdo da eficiéncia
de segunda lei mostra resultados da ordem de 47,13% e 45,87% para as turbinas dos
picadores 1 e 2, e de 40,76% e 41,73% para as turbinas que acionam os exaustores de
gases, 0 que origina posteriormente altos custos da poténcia mecanica produzida em todas

as turbinas destinadas a esse objetivo.

E evidente a conseqiiéncia negativa de passar vapor através das vdlvulas redutoras de
pressdo em relagdo ao aumento do custo exergético unitdrio do vapor empregado no
processo. Na vélvula redutora de fabricagcdo a perda exergética atinge um valor relativo de

52,7%, no caso da valvula redutora de refino, o porcentual de perda de exergia é de 16%.
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O aumento do custo exergético é devido ao cardter estritamente irreversivel do processo

de estrangulamento.

O método empregado na andlise termoecondmica (Teoria do Custo Exergético) esteve de
acordo com os objetivos tragados no trabalho, permitindo fazer diferentes abordagens,
como foram os casos, da igualdade de custos exergéticos unitdrios estabelecidos para o
bagaco e o caldo misto, e da igualdade estabelecida no mesmo indice para o bagaco e a

cana.

A andlise Termoeconomica forneceu a possibilidade de acompanhar a formaciao de cada
um dos custos dos fluxos e a incidéncia deles no interagir com outros fluxos, ao tempo
que mostrou a importancia de definir com clareza qual € o produto para cada volume de
controle, devido a que os resultados obtidos sdo conseqiiéncia dessa definicao. Deve ser
lembrado que de fato, o custo de um fluxo produto de um equipamento carrega o custo

das irreversibilidades desse equipamento.

Resulta importante ressaltar que a igualdade estabelecida entre os custos unitdrios do
bagaco e do caldo misto, faz com que o custo do bagaco produzido (63,498 R$/ton)
resulte num combustivel bem mais caro quando comparado com o pre¢o de mercado (36
R$/ton) (segundo Baccarin e Castilho 2002), e que se vé ainda matizado pelo custo
relativamente alto da cana na usina. Estes resultados t€ém incidéncia direta no resto dos

custos dos fluxos da usina, fundamentalmente no vapor produzido e energia elétrica.

A conclusdo anterior vai acompanhada também da presenca do sistema de distribuicdo e
alimentacdo de bagaco. A inclusdo destes sistemas, consumidores de energia elétrica
implicam numa leve mudanca entre o custo do bagaco produzido, e aquele consumido nas

caldeiras, que acaba encarecendo ainda mais o custo do bagaco.
A alternativa de estabelecer uma igualdade entre os custos unitdrios da cana e o bagaco

impde ao sistema de extragdo a fungdo de obter caldo misto para a fabricacdo de agucar,

sendo o bagaco de cana apenas um subproduto do citado sistema. O bagaco que alimenta
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as caldeiras carregaria apenas o custo do sistema de distribuicdo e alimentacdo, sendo
obtido neste caso um custo de bagagco de 54,107 R$/ton, valor que pode ser considerado

como representativo de um “custo verdadeiro”, independentemente do valor de mercado.

As experiéncias resultantes da avaliacdo da safra 2000 da Usina “Cruz Alta”, deixaram o

cendrio aberto ao estudo de propostas de aumento nos parametros de geragdo de vapor visando

um melhor aproveitamento do bagaco como recurso energético. Alguns indices resultantes, tais

como disponibilidade de combustivel e consumo de vapor para processo, junto a substituicdo dos

equipamentos permitiram revelar duas propostas de avaliagdo do desempenho da planta de

cogeracdo, visando condi¢des de operacdo mais eficientes para a planta. Sobre esta parte,

algumas questdes gerais devem ser ressaltadas:

A elevacdo dos parametros de geracdo de vapor mostrou-se como uma das fontes
principais de economia de combustivel nas usinas sucro-alcooleiras, encontrando-se que
0s aumentos praticados no contexto sucro-alcooleiro brasileiro, tipicamente de pressao de
vapor de 6,2 MPa e temperatura de 480 °C, ainda distam dos pardmetros de geragdo de
instalagdes comerciais que empregam outros combustiveis solidos, por exemplo a

madeira, com pressdes de até 120 MPa e temperaturas de até 565°C (CBC, 2002).

Nas simulacdes efetuadas na planta baseada numa turbina de contrapressdo, as
necessidades de consumo e as condi¢des do vapor para processo junto a disponibilidade
de combustivel aparecem entre os fatores que mais influem na poténcia produzida, e de
fato, determinam a capacidade de geracdo das caldeiras. Por exemplo, para o nivel de
pressdo de 4,2 MPa a poténcia elétrica produzida aumenta desde 27,19 MW até 29,41
MW quando a temperatura aumenta desde 420 °C até 460°C, sendo que a produgdo de
vapor € praticamente constante. Aumentos na poténcia produzida de similares

magnitudes acontecem quando os niveis de pressdo alcancam os 6,2 MPa e 8,2 MPa.

O aumento simultineo de pressdo e temperatura de vapor superaquecido deve ir

acompanhado de uma andlise da condicdo do vapor na saida da turbina, junto com a
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possibilidade de modificacdo das caracteristicas de projeto da mesma visando favorecer
as condicdes operacionais estabelecidas.

® Na planta de cogeracdo baseada numa turbina de extracdo-condensacdo, os aumentos de
poténcia elétrica produzida sdo bem mais notdveis que os obtidos para o sistema de
cogeracdo baseado numa turbina de contrapressdo. Estes aumentos, que segundo os
resultados podem atingir porcentuais de até 35,86% para um mesmo nivel na pressdo e
temperatura do vapor gerado (4,2 MPa e 420 °C), tendem a diminuir a medida que

aumentam os parametros de geracao.

¢ O procedimento de otimizacdo formulado, baseado nas restricoes mais importantes
decorrentes da simulacdo nos dois tipos de sistemas propostos, permitiu conferir a
efetividade termodinadmica do aumento simultaneo dos parametros de geracdo de vapor.
No sistema baseado em turbinas de contrapressdo, os valores médximos de poténcia
produzida foram de 26,12 MW, atingidos nas condi¢des de geragcdo de P, = 5,687 MPa e
T, = 420 °C, e de 47,94 MW, atingidos para P, = 10,5 MPa e T, = 600 °C. No caso da
planta baseada em turbinas de extracdo-condensacdo, os valores maximos de poténcia
produzida foram de 34,688 MW, atingidos para P, = 3,614 MPa e T, = 420 °C, e de 49,06
MW, a P, = 10,18 MPa e T, = 600 °C

® A avaliacdo dos indices de desempenho das alternativas otimizadas revela melhores
indices na planta de cogeracdo do Grupo A quando comparada com a planta do Grupo B.
A pesar de obter valores mais altos de poténcia produzida no segundo caso, o que resulta
mais significativo para niveis mais baixos de parametros de geracdo, resulta notdvel o

consumo de combustivel, cujo efeito resulta maior que a poténcia produzida.

Finalmente foi executada uma avaliacdo termodindmica e de custo exergético de duas
Propostas de modificacdo da planta de cogeracdo. Estas propostas respondem ao estudo de um
conjunto de estratégias examinadas na procura de sistemas de geracdo de energia modernos, 0s
quais foram avaliados para dois niveis diferentes de parametros de geracdo disponiveis no

mercado brasileiro. Sdo citadas as seguintes reflexdes gerais.

157



O trocador de calor destinado a geracdo de vapor a baixos niveis de pressdo e temperatura
para suprir as necessidades do processo de fabricacdo de aclicar pode representar uma
grande vantagem econdOmica pelo fato de evitar grandes investimentos na reposi¢do de

grandes volumes de d4gua quimicamente tratada.

O aumento da disponibilidade de combustivel, a partir do emprego da mistura palha de
cana-bagaco amplia as possibilidades na aplicacdo de sistemas de cogeracdo baseados em
turbinas de extracdo-condensacdo, destinados a trabalhar durante todo o ano. Porém, a
implantacdo de tais sistemas acarreta maiores investimentos inerentes ao condensador,
planta de tratamento de &dgua, torres de resfriamento, sem esquecer os investimentos

destinados a recuperagdo e emprego dos residuos da colheita de cana.

Os resultados obtidos nas alternativas otimizadas do capitulo 7 refletem-se novamente nos
resultados das propostas avaliadas no capitulo 8, em relacdo a avaliacdo dos indices de
desempenho da primeira lei e a eficiéncia da segunda lei da termodindmica: a planta
baseada em turbinas de contrapressdo apresenta indices de desempenho mais eficientes.
Tais sdo os resultados obtidos para P, = 6,2 MPa e T, = 480 °C. Por exemplo, do indice
FUE de 0,847, indice mais eficiente que o 0,743 da planta com um bloco com turbina de
extracdo condensagdo; da eficiéncia de geracdo de poténcia de 0,802 no primeiro caso
contra 0,537 da Proposta II, e da eficiéncia de segunda lei de 0,264 mais eficiente que o
0,248 obtido na Proposta II. Estes resultados estdo fundamentados em linhas gerais no
emprego mais eficiente do combustivel para produzir as utilidades da planta. A validade
desta conclusdo foi também apreciada na avaliacdo dos indices propostos pela ANEEL,

para o gerenciamento de centrais cogeradoras de energia.

A conclusdo anterior resulta mais significativa com o aumento dos paridmetros de geracao.
O leitor pode comparar os resultados obtidos nas avaliagdes dos mencionados indices para
os dois niveis de parametros termodindmicos na geragdo. Basta citar que para a proposta I
avaliada para P, = 12,0 MPa e T, = 540 °C, o indice FUE aumenta até 0,862, a eficiéncia

de geracdo de poténcia aumenta até 0,836, e a eficiéncia de segunda lei aumenta até 0,28.
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A avaliacdo do custo exergético oferece resultados similares, denotando menores indices
de custos unitdrios nas plantas de cogeracdo baseadas em turbinas de contrapressdao
(Proposta I), sendo estes indices favorecidos com o aumento nos parametros de geragao.
O custo exergético unitdrio da poténcia elétrica produzida é de 3,894 na proposta (P-Ib)
contra 4,013 (P-Ia), entretanto o custo exergético unitario do calor para processo é de
3,399 na proposta (P-Ib) contra 3,687, obtido na proposta (P-Ia). Os altos indices de custo
unitdrio, obtidos no caso base (6,75 para a poténcia produzida e 5,09 do calor para
processo), sao devidos fundamentalmente as irreversibilidades decorrentes do emprego de
tecnologia antiga, caracterizada pelos sistemas existentes com baixa eficiéncia das

turbinas a vapor de pequeno porte, tubulagdes sem isolamento, etc.

6.2 Sugestoes e recomendacoes para trabalhos futuros

Fazer uma comparagdo termoecondmica que inclua a avaliagdo do custo monetario das
duas propostas contidas no capitulo 8, com vistas a determinar diferencas nos custos dos
produtos fundamentais envolvidos no processo. Esta avaliagdo deve incluir como
alternativa o emprego de turbinas a vapor de multiplos estigios para o acionamento
mecanico do sistema de moendas, preparo de cana, etc.

E necessirio estabelecer correlacdes matemdticas entre o custo de investimento,
parametros de geracdo para a caldeira e a turbina, visando relacionar investimento e
poténcia produzida. Estas correlacdes devem ser acompanhadas pelo preco e forma de
venda da energia elétrica excedente. Assim, vai ser possivel definir a tecnologia mais
adequada e eficiente para o sistema através de um estudo de otimizagdo de custos , assim
como definir os investimentos, garantindo o retorno no menor tempo possivel de acordo

com a demanda de mercado.

Dentro ou fora do contexto dos sistemas a vapor, resulta necessdrio adequar a
recomendacdo anterior a testes que devem ser feitos com bagaco nos sistemas que estao
sendo utilizados comercialmente com sucesso para outros combustiveis sélidos como

carvao mineral e madeira.
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Apéndice A1.

Dados gerais da safra. Parametros termodinamicos do sistema de cogeracao.

Tabela Al. Dados gerais da safra 2000. Fonte: boletim de safra da usina “Cruz Alta”.

Denominacao Unidade Valor
Tempo de colheita horas 4448
Tempo de extracdo efetiva horas 4182
Total de cana processada toneladas 1672278,42
Cana processada por hora efetiva toneladas/hora 399,875
Producao de caldo misto toneladas 1823067,737
Bagaco toneladas 476850,656
Agua de embebigdo toneladas 627639,973
Fluxo de bagaco (media produzida) Kg/s 31,673
Producdo especifica de bagaco Kg/ton. de cana 285,15
Tabela A2. Indices operacionais da usina “Cruz Alta” na safra 2000.
Denominacao Unidade Valor
Consumo de vapor para processo | (tons de vapor/ton cana moida) 0,517
Consumo de vapor dos turbogeradores | (tons de vapor/ton cana moida) 0,232
Consumo de vapor em preparo (tons de vapor/ton cana moida) 0,125
Consumo de vapor em moenda (tons de vapor/ton cana moida) 0,067
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Denominacao Unidade Valor
Producdo de vapor (tons de vapor/ton cana moida) 0,563
Consumo de energia elétrica e (MlJ/toneladas de cana) 42,59
mecanica na extragao.
Consumo elétrico na extragcdo (kW/toneladas de cana) 6.23E-04
Consumo de vapor na Turbobomba | (tons de vapor/ton cana moida) 0,01425
Tabela A3. Tabela com os dados dos fluxos do sistema de cogeragao.
No Denominagio Fluxo Pressdo | Temperatura | Entalpia | Entropia | Exergia
(kg/s) (MPa) §©) K/kg) | (kIkg®) | (K/kg)
1 | Bagaco na entrada do Secador C-1 7,797 - 44 - - 9959
2 Bagaco na saida do Secador C-1 6,497 - 78 - - 11979
3 Gases na entrada do Secador C-1 30,068 0,1009 259 265,8 0,6572 148,45
4 Consumo de Poténcia do S. C-1 - - - - - 169,12"
5 Gases na saida do Secador C-1 31,37 0,1007 91 86,21 0,2629 0
6 Perda de calor no Secador C-1 - - - - - 0
7 | Arquente na entrada da Caldeira-1 13,832 0,1036 125 100,8 0,2908 14,16
8 Agua na entrada da Caldeira-1 19,81 2,769 105 4421 1,339 91,1
9 | Consumo de Poténcia VTI da C-1 - - - - - 220,6"
10 Vapor produzido na Caldeira-1 18,89 2,161 310 3042 6,764 1080,36
11 Gases na saida da Caldeira-1 41,282 0,1004 278 288,1 0,6998 158,043
12 Ar frio na entrada da Caldeira-1 21,05 0,103 30 5,033 0,01674 0
13 | Consumo de Poténcia VA da C-1 - - - - - 55,15
14 Perda calor da Caldeira- 1 - - - - - 0
15 | Gases na entrada PA da Caldeira-1 11,214 0,1004 278 288,1 0,6998 158,043
16 | Consumo de Poténcia VTF da C-1 - - - - - 73,53
17 Ar na entrada PA da Caldeira-1 13,832 0,103 30 5,033 0,01674 0
18 Gases na saida PA da Caldeira-1 11,214 0,1006 175 168,7 0,4596 0
19 Perda de calor PA da Caldeira-1 - - - - - 0
20 | Bagaco na entrada do Secador C-2 8,311 - 442 - - 9959
21 Gases na entrada do Secador C-2 24,877 0,1009 239 246,1 0,6195 155,17
22 | Consumo de Poténcia do S C-2 - - - - - 169,12
23 Bagaco na saida do Secador C-2 7,165 - 74 - - 11575
24 Gases na saida do Secador C-2 26,02 0,1007 83 74,92 0,2283 0
25 Perda de calor no Secador C-2 - - - - - 0
26 | Ar quente na entrada da Caldeira-2 11,42 0,1036 124 99,8 0,2882 13,9
27 Agua na entrada da Caldeira-2 21,47 2,73 105 4421 1,361 91,1
28 | Poténcia Mecanica do VTI da C-2 - - - - - 1964
29 Vapor produzido na Caldeira-2 20,56 2,161 315 3053 6,784 1085.,9
30 Gases na saida da Caldeira-2 39,329 | 0,1004 259 269,8 0,6685 164,28
31 Ar frio na entrada da Caldeira-2 20,843 0,103 30 5,033 0,01674 0
32 | Consumo de Poténcia VA da C-2 - - - - - 55,15
33 Perda de calor da Caldeira-2 - - - - - 0
34 | Gases na entrada PA da Caldeira-2 14,452 0,1004 259 269,8 0,6685 164,28
35 | Consumo de Poténcia VTF da C-2 - - - - - 73,53
36 Gases na saida PA da Caldeira-2 14,452 0,1006 198 197,2 0,5216 0
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N, Denominacdo Fluxo | Pressdo | Temperatura | Entalpia | Entropia | Exergia
(kg/s) (MPa) () K/kg) | (kIkg®) | (K/kg)
37 Ar na entrada PA da Caldeira-2 11,42 0,103 30 5,033 0,01674 0
38 Perda de calor PA da Caldeira-2 - - - - - 0
39 | Bagaco na entrada do Secador C-3 10,17 - 44 - - 9959
40 Gases na entrada do Secador C-3 43,391 0,1005 257 266 0,6573 151,99
41 Consumo de Poténcia S C-3 - - - - - 176,471"
42 | Bagaco na saida do Secador C-3 9,244 - 73 - - 10969
43 Gases na saida do Secador C-3 44,32 0,1004 83 72,03 0,2194 0
44 Perda de calor no Secador C-3 - - - - - 0
45 | Ar quente na entrada da Caldeira-3 19,87 0,1016 124 99,8 0,2882 13,906
46 Agua na entrada da Caldeira-3 24 2,71 105 4421 1,361 91,042
47 | Poténcia Mecanica do VTI da C-3 - - - - - 245 1"
48 Vapor produzido na Caldeira-3 23,06 2,161 320 3065 6,803 1091,67
49 Gases na saida da Caldeira-3 54,613 0,1004 306 324,2 0,7657 177,953
50 Ar frio na entrada da Caldeira-3 25,62 0,103 30 5,033 0,01674 0
51 | Consumo de Poténcia VA da C-3 - - - - - 544!
52 Perda de calor da Caldeira-3 - - - - - 0
53 | Gases na entrada PA da Caldeira-3 11,222 0,1004 306 324,2 0,7657 177,953
54 | Consumo de Poténcia VTF da C-3 - - - - - 91,9’
55 Gases na saida PA da Caldeira-3 11,222 0,1005 169 163,4 0,4456 0
56 Ar na entrada PA da Caldeira-3 19,87 0,103 30 5,033 0,01674 0
57 Perda de calor PA da Caldeira-3 - - - - - 0
58 Vapor entrada TE da Caldeira-2 1,361 1,994 287 2992 6,713 1046,29
59 | Vapor na tubulagio da Caldeira-2 19,19 2,161 312 3046 6,772 1082,96
60 | Vapor na entrada TE da Caldeira-3 1,639 2,023 289 2996 6,713 1050,03
61 Vapor na tubulagdo da Caldeira-3 21,42 2,161 313 3048 6,776 1084,166
62 Vapor na estag@o (ponto soma) 59,5 2,141 310 3042 6,769 1079,5
63 Vapor na saida TE da Caldeira-2 1,361 0,228 182 2832 7,363 692,14
64 Vapor na saida TE da Caldeira-3 1,639 0,228 181 2830 7,358 691,9
65 | Vapor na entrada da Turbina (TBaa) | 1,583 2,014 295 3011 6,741 1056,854
66 Vapor da estacio (total) 57,92 2,121 310 3041 6,774 1078,48
67 | Vapor na saida da Turbina (TBaa) 1,583 0,2386 180 2827 7,333 696,78
68 | Poténcia Mecanica da Bomba (Baa) - - - - - 261,1"
69 Agua saida do DRD 65,28 0,223 108 452,9 1,396 91,33
70 Agua saida da Bomba (Baa) 65,28 3,259 108 455 1,397 94,32
71 Vapor na entrada de Preparo 13,89 2,112 302 3024 6,744 1068,97
72 Vapor na entrada da Moenda 7,5 2,112 300 3019 6,736 1066,8
73 Vapor na entrada da Valvula RR 4,167 2,063 300 3021 6,748 1064,27
74 Vapor na entrada da Valvula RF 6,527 2,063 299 3019 6,744 1063,364
75 Vapor na entrada da GE 25,83 2,033 300 3022 6,756 1063,066
76 Vapor na saida da Valvula RR 4,167 1,337 200 2807 7,525 916,8
77 Vapor na saida da Valvula RF 6,527 0,219 195 2859 7,441 696,14
78 Vapor na entrada do Picador-1 4,453 2,014 292 3004 6,749 1053
79 Vapor na entrada do Picador-2 3,631 1,984 296 3014 6,753 1055,907
80 Vapor na entrada do Desfibrador 5,806 2,014 295 3011 6,75 1056,321
81 Vapor na saida do Picador-1 4,453 0,2288 174 2816 7,327 686,95
82 Poténcia Mecénica do Picador-1 - - - - - 768,1"
83 Vapor na saida do Picador-1 3,631 0,223 179 2826 7,362 686,86
84 Poténcia Mecénica do Picador-2 - - - - - 614,5'
85 Vapor na saida do Desfibrador. 5,806 0,223 180 2828 7,366 687,56
86 | Poténcia Mecanica do Desfibrador. - - - - - 1075,375"
87 Vapor na saida de Preparo 13,89 0,219 168 2804 7,368 677,178
88 Vapor na entrada da Moenda-1 3,75 2,014 293 3006 6,733 1054,13
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N, Denominacdo Fluxo | Pressdo | Temperatura | Entalpia | Entropia | Exergia
(kg/s) (MPa) () K/kg) | (klkg®) | (K/kg)
89 Vapor na entrada da Moenda-2 3,75 2,023 294 3008 6,734 1054,13
90 Vapor na saida da Moenda- 1 3,75 0,2288 173 2814 7,322 686,13
91 Poténcia Mecanica da Moenda- 1 - - - - - 615"
92 Vapor na saida da Moenda-2 3,75 0,2288 177 2822 7,34 686,13
93 Poténcia Mecanica da Moenda-2 - - - - - 615"
94 Vapor Soma na saida Moenda 7,5 0,221 169 2806 7,341 679,067
95 | Vapor soma (Moenda+Preparo+RF) | 27,917 0,217 150 2767 7,3 664,63
96 | Vapor na entrada da Turbina GE-1 5,974 2,013 300 3022 6,762 1061,79
97 | Vapor na entrada da Turbina GE-2 9,27 1,964 300 3024 6,775 1059,33
98 | Vapor na entrada da Turbina GE-3 10,694 1,964 300 3024 6,775 1059,57
99 | Vapor na saida da Turbina GE-1 5,974 0,2187 130 2725 7,134 634,08
100 | Poténcia elétrica da Turbina GE-1 - - - - - 1600’
101 Vapor na saida da Turbina GE-2 9,27 0,2187 130 2725 7,134 653,83
102 | Poténcia elétrica da Turbina GE-2 - - - - - 2600
103 Vapor na saida da Turbina GE-3 10,694 0,2187 130 2725 7,134 654,011
104 | Poténcia elétrica da Turbina GE-3 - - - - - 3000"
105 Vapor soma na saida da GE 25,83 0,2141 130 2726 7,145 651,26
106 Vapor soma (95+105) 53,747 0,213 144 2755 7,219 658,54
107 | Vapor na entrada do ponto jungio 3,753 0,2122 166 2801 7,327 671,506
108 Vapor na entrada DRD. 0,843 0,2122 164 2796 7,317 669,8
109 Vapor para Processo 57,5 0,2122 144 2755 7,221 658,013
110 Agua de reposi¢ao 3,264 0,1014 25 104,8 0,3669 50,03
11 Consumo de Poténcia da BMU - - - - - 33,6'
12 Agua na saida da BMU. 3,264 2,11 27 115,1 0,3943 52,053
115 | Condensado de Retorno dos Tachos | 4,167 0,209 102 427,6 1,329 85,95
116 | Condensado de retorno Evaporacio 57,0 0,2092 102 427,6 1,329 85,95
117 Exergia do calor de processo - - - - - 36034
18 Condensado de retorno (soma) 61,167 | 0,2092 102 427,6 1,329 85,95
19 Consumo de Poténcia da BCR - - - - - 203,94
120 Condensado na saida da BCR 61,167 3,061 102 429,7 1,327 88,76
121 Condensado na entrada do DRD 61,167 2,569 97 408 1,271 83,77
122 Cana 111,08 - - - - 5476
123 Consumo de Poténcia do difusor. - - - - - 1043,06'
124 | Vapor vegetal na entrada do difusor 8,33 0,1757 116 486,8 1,484 98,956
125 Bagaco total (Valor Médio) 31,673 - - - - 9959
126 Caldo misto na saida do difusor 121,09 0,107 76 318,2 1,027 2426
127 Agua de embebigio 41,7 0,104 90 377 1,193 76,09
128 Bagaco excedente 5,395 - - - - 9959
129 Bagaco consumido 26,278 - - - - 9959
130 Consumo de Poténcia na planta - - - - - 4677,432!
131 Consumo de Poténcia nas ED - - - - - 76,2
132 Consumo de Poténcia nas EA - - - - - 56,8"

Nota: ' -Se correspondem com valores de exergia ou consumo de poténcia expressados em kW. Os valores de
exergia dos gases, dgua em estado liquido ou em estado de vapor, e o ar que aparecem na tabela estdo oferecidos em
(kJ/kg), e contem a soma das exergias fisica e quimica. Os fluxos de gases de saida que ndo tem utilidade do ponto
de vista exergético, como gases de saida do pré-aquecedor de ar, perdas de calor ao médio ambiente aparecem com
valor de exergia zero, mesmo como a exergia do ar em condi¢cdes ambientais, cujo valor é desprezivel. O valor da
exergia da cana foi obtido segundo a Equacdo proposta em Parra e Nebra (2000), sendo que foi considerada como
quantidade de cana aquele correspondente ao valor médio para o nimero de horas efetivas de safra. No caso da
producdo total de bagago foi considerado o valor médio para a quantidade de horas efetivas de safra. Similares
consideracdes foram feitas para o caldo misto e a d4gua de embebeigao.
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Apéndice B.

Metodologia para a determinacao da eficiéncia das caldeiras da usina “Cruz Alta” e indices
de desempenho da primeira e segunda lei da termodinamica dos elementos componentes do

sistema de cogeracao.

Cada caldeira, vai ser avaliada separadamente dos equipamentos de recuperagdo de calor
que a constituem. A eficiéncia de primeira lei, ndo contando com medi¢des de consumo de
bagaco vai ser avaliada a partir do método indireto, ou método das perdas de calor. Este método
de forma resumida explica que a diferencia entre o calor ttil e o calor disponivel do combustivel
¢ constituido por perdas de calor devido a cinco causas.

e Perdas de calor pela entalpia dos gases de saida das caldeiras, (q2).
e Perdas de calor pela combustao quimica incompleta (q3).

e Perdas de calor pela combustdo mecanica incompleta (q4).

e Perdas devido a trocas de calor com o meio ambiente (q5).

e Perdas de calor com as cinzas das grelhas (g6).
Assim temos, segundo Baloh (1995):
n=100-q, -q; -9, =95 — g, Q)

Sendo que cada uma das perdas pode ser avaliada, levando em conta a umidade do bagago
na entrada da caldeira, o valor da perda de calor gy, para a caldeira como elemento independente,

segundo Baloh (1995):
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Q e_(Qa +Qa )
qp =% 47 (100-q4).% @)

Qg

Na equacio (2), o fluxo de calor devido a entalpia dos gases de escape Q.. (kJ/kg bagaco

umido), pode ser determinado segundo:
Qge :Zmi 'hi(Tge) (3)

Onde:
m; : massa do componente i dos gases de escape por kg de bagaco, (kg/kg bagaco imido)

h; : entalpia do componente i atemperatura dos gases de exaustdo escape, (kJ/kgi).

O fluxo de calor devido aentalpia do ar quente Q,q (kJ/kg de bagaco imido), na saida do

pré-aquecedor de ar é determinado segundo a seguinte equacao:

Qaq = maq(haq -hyp) 4)

Na equacédo (4), o termo h, é a entalpia do ar para a condi¢do de referencia (25 °C). O

aporte energético do ar ambiental pode ser determinado de forma similar.

O valor de calor disponivel do combustivel Qq (kJ/kg de bagago timido), inclui o efeito do
poder calorifico (PCI), e o calor fisico que aporta o combustivel devido a sua temperatura, assim
como a energia que aporta o ar quente:

Qd =PCI + be + Qaq )

Sendo possivel avaliar o calor fisico Qg (kJ/kg de bagaco imido), segundo:

be = Cb‘Tb (6)
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O calor especifico do combustivel foi determinado segundo a equacao empregada em Paiva

Souza et al. (1998):
Cp = (l—u)cpbs +ucszO 7

Na equacao (7) o termo cps € 0 calor especifico do bagago seco: 1,76 kl/kg de bagaco seco,
(Paiva Souza et al. 1998), o termo cpm20 € 0 calor especifico da dgua liquida igual a 4,1868 kJ/kg
da dgua (Gallo, 1999). O termo u € a umidade do bagaco na entrada da caldeira (kg dgua/kg de

bagaco umido).

e Perda por combustdo quimica incompleta, (q3).
As perdas por combustio quimica incompleta estdo relacionadas com a presenca de CO, Ha,
CH4 e outros produtos de combustdo incompleta nos gases de escape. Resulta necessdrio
conhecer o volume dos produtos de combustao incompleta e os respectivos poderes calorificos
inferiores (PCI;). Levando em conta esses fatores Beatén e Lora (1991), propdem o emprego da

seguinte equacao:

v
a3 = (PCIco[COT+ PCl ey, [CH4 1+ PCly , [H, 1) Qgs % ®)
d

Na equacao (8), a presenga de [CH4] e [Hz] nos gases de exaustdo da combustio do bagaco

€ desprezivel. Beaton e Lora (1991), recomendam admitir [CO] = 0,9%.

O célculo do volume de gases Vg (Nm’/kg de bagaco seco), foi efetuado através da

equacao proposta por Baloh (1995):

V,, = (44241 -0,058)(1- u) )
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¢ Perda por combustdo mecanica incompleta, (q4).
A perda por combustdo mecanica incompleta € referente as particulas de combustivel que
acabam ndo sendo queimadas ficando na grelha arrastadas junto aos gases de escape. Este fator
pode ser determinado por um balanco térmico das cinzas. Beatoén e Lora (1991), aportam uma

expressao que para o caso da caldeira submetida a estudo fica:

Cogr Cpa C \PCICAt

a,,—————+a +a % 10
£100-Cy  P*100-Cp, Hoo-clJ Q (10)

q4 =

Onde:

agr, pa, 1 Fracdo do conteudo total de cinzas do combustivel na grelha, no pré-aquecedor de ar
e na lavagem de gases, (%).

Cqr, pa, 11 Contetido de elementos combustiveis na grelha, no pré-aquecedor de ar e na
lavagem de gases, (%).

A': Contetido de cinza do combustivel.

PClc: Poder calorifico do carbono (kJ/kg).

e Perda de calor ao meio ambiente, (qs).

As perdas de calor ao meio ambiente (qs), para a produ¢do de vapor de cada uma das
caldeiras foram determinadas a partir dos nomogramas normativos da ASME, em inglés
“Americam Society of Mechanical Engineering” (ASME, 1975), levando em conta a temperatura
externa da parede da fornalha, a velocidade do ar ambiental nessa zona, a quantidade de paredes

de 4gua na fornalha e a producdo energética da caldeira.

e Perda de calor com as cinzas da grelha, (qe).
As perdas de calor com as cinzas da grelha, qe, segundo Beatén e Lora (1991), em caldeiras
modernas para bagaco, representa menos de 0,1% do calor disponivel, sendo adotado, portanto,

esse valor para os célculos.

A determinac¢do da perda de calor com os gases de escape, (q2) envolve como j4 foi dito a

existéncia de duas entradas de ar na caldeira, uma proveniente do pré-aquecedor de ar, entanto, a
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outra corresponde a uma quantidade de ar frio ambiental, que é fornecido com ajuda do
ventilador auxiliar, sendo necessdrio estabelecer os balan¢os de massa e energia no pré-aquecedor
de ar, no secador de bagaco e no ponto de mistura das duas correntes de gases na saida desses
equipamentos recuperadores de energia, levando em conta a umidade do sélido retirada pelo

efeito dos gases no secador.

Nesse sentido também teve que ser considerada a perda de calor ao meio do pré-aquecedor
de ar, determinada a partir das recomendagdes de Necati (1981), e Goldstein Jr. (2000). Estes
pesquisadores confirmam a validade de um modelo convec¢do — radiacdo para avaliar estas

perdas. A metodologia empregada pode ser vista no Apéndice D.

As perdas de calor ao meio no secador de bagaco, foram avaliadas como uma porcentagem

da troca térmica no secador, seguindo os critérios de Nebra (1985).

A equacdo de balancgo de energia para o pré-aquecedor de ar fica:

Perdas ,,
(mghg)e +(myh,)e = (mghg)s +(myhy ) +m—b (11)

Na equagdo (11) os sub-indices (e) e (s) indicam entrada e saida. O termo Perdas,, €
referido & perdas no pré-aquecedor de ar. O fluxo méssico denotado por m se corresponde com o
fluxo de ar m, (kg ar/kg de bagago imido); com o fluxo de gases m, (kg de gases/kg de bagaco

umido), e my, (kg de bagago imido/s).

A equacdo de balango de energia para o ponto de mistura das duas correntes de gases fica:

(hgsm 'hges)
Mgy, = [du+my | ————— (12)
&pa & (hgepa'hges)

O termo du (4gua evaporada durante a secagem), pode ser expresso através da seguinte

equacao:
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1
du:ue[xe+ J—us (13)

Nas equacdes (12) e (13) ressaltam os seguintes elementos:

mgi: fluxo de gases total produzida na caldeira, (kg gases /kg de bagaco imido).

Mgpa: fluxo de gases através do pré-aquecedor de ar (kg de gases/kg de bagaco umido).

hem: entalpia dos gases na saida do ponto de mistura de gases, (kJ/kg gases).

hees: entalpia dos gases antes do ponto de mistura do lado do secador (kJ/kg gases).

heepa: €ntalpia dos gases antes do ponto de mistura do lado do pré-aquecedor de ar, (kJ/kg
gases).

U, € ug: umidade do bagaco (base imida) na entrada e saida do secador (kg 4gua/kg bagaco
umido).

Xe € Xs: umidade do bagaco (base seca) na entrada e saida do secador (kg dgua/kg bagaco

SECo).

O balan¢o de massa na bifurcacdo de gases na saida da caldeira é expresso segundo:

Mgsec = Mg] — Mgpa (14)

A equacido (14) refere-se a subdivisido do fluxo de gases na saida da caldeira (subsistema

isolado), nos fluxos de gases fornecidos ao secador (mggc) € a0 pré-aquecedor de ar (mgpa).

(mghg)emy +my, (1+ du)cb(ue)Tbe = (mghg)ymy + MpCh(us) Thy +0,018(AQ) (15)

Na equacdo (15), novamente os sub-indices (e,s) indicam entrada e saida do
equipamento.Os termos (ue) e (us) indicam que o calor especifico € avaliado na umidade do
bagago na entrada (Cuwe) € na umidade do bagaco na saida (cyus). Entretanto, o termo AQ que

indica perda de energia no secador pode ser expresso com ajuda de:

AQ = (mghg)e - (mghg)s (16)
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Segundo Baloh (1995), a massa de gases produzidas na combustdo de bagaco my; [kg
gases/kg bagaco], para qualquer umidade do s6lido combustivel na entrada da caldeira (u),
levando em conta o contetido de cinzas do bagaco (A"), o contetido de 4gua no ar (d), e 0 excesso

de ar na caldeira (L), pode ser expressa segundo:

m, =1-A'(1—u)+Am,, (1+d) (17)

Onde o termo myyi, representa a quantidade de ar minimo para a combustdo de bagaco com
qualquer umidade. Este termo € funcdo direta da composicao do bagago. Assim, a quantidade de

ar total (m,r) requerida na combustdo pode ser expressa segundo Baloh (1995):

m, =Am,,, (1+d) (18)

Os valores da composi¢do média do bagago para diferentes umidades sdo apresentados na
Tabela 1.

Tabela B1. Composi¢cdo de um kg de bagaco para diferentes umidades.

elemento Umidade: 0 Umidade: 0,50 Umidade: u;
Carbono 0,47 0,50 0,47(1 —w)
Hidrogénio 0,065 0,235 0,065(1 — uy)
Oxigénio 0,44 0,22 0,44(1 — )

Cinzas 0,025 0,0125 0,025(1 — uy)

O valor de eficiéncia de segunda lei para cada caldeira foi determinado segundo a equagao

(3.19) do capitulo 3.

O valor da eficiéncia de primeira lei para o secador foi avaliado considerando a massa de

dgua que na forma de vapor faz parte do gas na saida. A equacdo pode ser expressa segundo:

- (myh, +myhy +mphy) -(myhy, +mphy)e

(19)
(mghg)e - (mghg )

¢
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Na equagdo anterior os termos my € hy (fluxo méssico e entalpia), sdo referidos abase seca
do s6lido combustivel, considerando ele um sélido ideal. Os termos my, € hy, sdo referidos adgua
considerando ela um liquido ideal, entanto os termos my e hy sdo referidos ao vapor de dgua. No
denominador, os termos m, € h, consideram os gases que atravessam o secador, definidos nos

sub-indices (e) e (s) que definem entrada e saida do secador respectivamente.

O valor da eficiéncia de primeira lei para o pré-aquecedor de ar foi avaliado aplicando o
conceito de efetividade, Goldstein Jr (2000), aproximando as propriedades termofisicas dos gases

as propriedades do ar para as temperaturas medias de cada fluido:

iI _ ma[(Ta)s '(Ta)e]

= 20
mg[(Tg)e '(Ta)e] ( )

Na equacio anterior, os termos m,e T, s@o referidos ao ar. O termo m, avazao de gases que

alimenta o pré-aquecedor de ar, e o termo T, representa a temperatura dos gases.

Seguindo as mesmas aproximagdes da equacao (20), como critério comparativo, pode ser
aplicado o conceito de eficiéncia de primeira lei para o pré-aquecedor de ar, segundo a seguinte

equacao:

1 — ma[(Ta)s '(Ta)e]
mg[(Tg)e '(Tg)s]

21

O valor da eficiéncia de segunda lei para o pré-aquecedor de ar foi avaliado considerando

nula a exergia dos gases na saida do pré-aquecedor de ar. O indice pode ser expresso como:

m_ Ma(by)s

= 22
mg(bg)e 22

O valor da eficiéncia de segunda lei, para cada sistema de Geragdo de Vapor, levando em

conta os equipamentos de recuperacao de calor que integram o sistema foi determinado segundo:
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I _ myg(byg -byy)
myby,

(23)

A eficiéncia de segunda lei para cada secador foi determinada segundo a seguinte equacao:

i _ (mpby)g —(mpby)e
’r] =
(mgbg)e

(24)

O valor da exergia dos gases de combustdo nos distintos pontos dentro de cada sistema de
Geragdo de Vapor foi determinado considerando os valores de exergia fisica bg, € quimica bygg,

segundo a seguinte equagao:
bg = b +bgg (25)

A exergia fisica é determinada com a ajuda da equacgdo (3.13) no capitulo 3, que por sua vez
precisa da determinagdo das entalpias e entropias da mistura de gases nos pontos submetidos a

andlise. Estes parametros podem ser determinados segundo:

hy= hF (26)

Sg = 1SiFi (27)

Nas equacdes (26) e (27) Fr; € a fracio em massa de cada componente da mistura. Os

termos h; e s; se correspondem com as entalpias e entropias de cada componente respectivamente.

A exergia quimica da mistura de gases foi determinada segundo Kotas (1985):
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n — n
bgg = LbiX; +RT, ¥ X In(y; X;) (28)

i=1 i=1

Na equacdo (28) o termo b; se corresponde com a exergia quimica de cada componente da
mistura, o termo Xi, Fracdo molar da cada componente, o termo 'y é o Coeficiente de atividade,

admitido igual aunidade considerando misturas idéias (Gallo, 1999).

Como parte do trabalho de pesquisa em campo, necessario para o cdlculo das perdas por
combustdo mecanica incompleta foi necessario determinar experimentalmente as fracdes do
contetido total de cinzas e carbono fixo nos diferentes pontos da caldeira. A tabela 2 oferece os
resultados dos testes no laboratdrio da usina “Cruz Alta” das fragdes do conteudo total de cinzas

na grelha, (a,), pre-aquecedor de ar (ap,) € na area de lavagem, (a;), para cada caldeira.

Tabela B2. Fracdo do conteudo total de cinzas na grelha, pré-aquecedor de ar e na drea de

lavagem.
Caldeira 1 Caldeira 2 Caldeira 3
ag (%) | apa (%) | @ (%) | ag (D) | aa(P) | & (%) | ag(%) | au(%) | a(%)
27,02 32 40,98 | 26,32 31 42,68 28,11 33,95 37,9

A seguinte tabela 3 oferece os resultados dos testes no laboratério da usina “Cruz Alta” do
conteudo de carbono fixo na grelha, (Cy), pre-aquecedor de ar (C,,) € na drea de lavagem, (Cy),

para cada caldeira.

Tabela B3. Contetidos de carbono fixo na grelha, pré-aquecedor de ar e na drea de lavagem.

Caldeira 1 Caldeira 2 Caldeira 3
Cy (%) | Cpa (%) | Ci (%) |Cx (%) | Cpa (%) | Ci(%) | Cu(%) | Cra(%) | Ci(%)
20 16 8 21 16 9 22,14 18,5 10,9

Também fazendo parte do trabalho de pesquisa em campo foram efetuadas medi¢des de

temperaturas e pressdes de forma sistemdtica em diferentes pontos das estacdes de geracdo de
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vapor, cujo resultado, quando integrado a metodologia apresentada neste apéndice pode ser

apreciado nas tabelas (4), (5) e (6).

Tabela B4. Parametros dos principais fluxos do sistema. Gerador de Vapor 1.

N, Denominacio Fluxo |Temperatura | Pressdo Entalpia | Entropia | Exergia
(kg/s) {9 (MPa) (Klke) | (K/kgK) | (kl/kg)
1 Gases de escape. 41,282 278 0,1004 288,1 0,6968 158,04
2 | Gases na (e) do Secador | 30,068 259 0,1009 265,8 0,6572 148,4
3 | Gases na (s) do Secador | 31,37 91 0,1007 86,21 0,2629 100,546
4 Gases na (s) do PA 11,214 175 0,1006 168,7 0,4596 110,21
5 Gases na (e) do ponto 31,37 87 0,1007 80,97 0,2557 97.44
mistura do lado Secador
6 | Gases na (e) da Lavagem | 42,584 112 0,1004 104,1 0,3087 102,21
7 Arna (s) do PA 13,832 125 0,1016 100,7 0,2908 14,162
8 Bagaco na (s) do 6,497 78 - - - 11979
Secador
Tabela BS. Parametros dos principais fluxos do sistema. Gerador de Vapor 2.
No Denominacio Fluxo |Temperatura | Pressdo Entalpia | Entropia | Exergia
(kg/s) (O (MPa) (Klke) | (KI/kgK) | (kl/kg)
1 Gases de escape. 39,33 259 0,1004 269,8 0,6685 164,28
2 | Gases na (e) do Secador | 24,877 239 0,1009 246,1 0,6195 155,17
3 | Gases na (s) do Secador 26,02 83 0,1007 74,92 0,2283 97,894
4 Gases na (s) do PA 14,452 191 0,1006 185,42 0,5216 136,21
5 Gases na (e) do ponto 26,02 80 0,1007 71,03 0,2206 96,286
mistura do lado Secador
6 | Gases na (e) da Lavagem | 40,472 120 0,1004 116,3 0,3373 105,32
7 Arna (s) do PA 11,421 124 0,1016 99,8 0,2882 13,906
8 Bagaco na (s) do 7,165 74 - - - 11575
Secador
Tabela B6. Parametros dos principais fluxos do sistema. Gerador de Vapor 3.
N, Denominacio Fluxo |Temperatura | Pressdo Entalpia | Entropia | Exergia
(kg/s) {9 (MPa) (Klke) | (KI/kgK) | (kl/kg)
1 Gases de escape. 54,61 306 0,1004 3242 0,7657 177,95
2 | Gases na (e) do Secador | 43,39 257 0,1005 266 0,6573 151,99
3 | Gasesna (s) do Secador | 44,32 83 0,1004 72,03 0,2194 89,765
4 Gases na (s) do PA 11,222 160 0,1005 153,4 0,4456 112,53
5 Gases na (e) do ponto 44,32 80 0,1006 68,29 0,2121 88,203
mistura do lado Secador
6 | Gases na (e) da Lavagem | 55,542 106 0,1009 96,46 0,2848 92,62
7 Arna (s) do PA 19,865 124 0,1016 99,8 0,2882 13,906
8 Bagaco na (s) do 9,244 - - - 10969
Secador
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Apéndice C.

Equacoes que conformam a matriz de producdao para a determinacio dos custos

exergéticos. Resultados.

A seguir € apresentado o sistema de equacdes lineares (balango de custo exergético), que
conformam a matriz de produgdo. O sistema de equagdes inclui a aplicacdo das proposicdes
citadas no capitulo 6. Resulta necessdrio ressaltar a presenga freqiiente de pontos bifurcacao que
incluem necessariamente perdas de exergia, seja na forma de perdas de calor, ou na forma de
perdas de pressao na tubulac@o. Observa-se alias, que no sistema de equagdes estd incluida a 4gua
de reposi¢do, que, segundo critérios da usina corresponde-se com o 5% da vazdo de dgua de

alimentacdo das caldeiras (Stucchi, 2001).

Volume de controle 1. Estacao de Geracao de vapor 1.
{1: bagaco na entrada da estacdo geradora de vapor I, B =77650,323 (kJ/s)}
{4: consumo de poténcia no secador, B = 169,12 (kJ/s)}
{8: dgua na entrada da caldeira, B = 1804,69 (kJ/s)}
{9: consumo de poténcia do ventilador de tiro induzido, B = 220,6 (kJ/s)}
{10: vapor produzido, B = 20408 (kJ/s)}
{13: consumo de poténcia do ventilador auxiliar, B = 55,15 (kJ/s)}
{16: consumo de poténcia do ventilador de tiro forcado, B = 73,53 (kJ/s)}

B1kl1 + B4k4 +B8k8 + B9k9 + B13k13 +B16k16 —B10k10=0

Volume de controle 2. Estacao de Geracao de Vapor II.
{20: bagacgo na entrada da estacdo de geragao de vapor II, B = 82769,25 (kl/s)}
{22: consumo de poténcia no secador, B = 169,12 (kJ/s)}
{27: 4gua na entrada da caldeira, B = 1956 (kJ/s)}
{28: consumo de poténcia do ventilador de tiro induzido, (turboexaustor), B = 196,4 (kJ/s)}
{29: vapor produzido, B = 22326 (kJ/kg)}
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{32: consumo de poténcia no ventilador auxiliar, B = 55,15 (kJ/s)}
{35: consumo de poténcia no ventilador de tiro forcado, B = 73,53 (kJ/s)}

B20k20 + B22k22 + B27k27 + B28k28 + B32k32 B29k29 =0
Volume de controle 3. Estacao de Geracao de Vapor III.

{41: consumo de poténcia no secador, B =176,47 (kJ/s)}

{46: 4gua na entrada da caldeira, B = 2185 (kl/s)}.

{47: consumo de poténcia do ventilador de tiro induzido (turboexaustor), B =245,1 (kJ/s)}

{51: consumo de poténcia no ventilador auxiliar, B = 54,4 (kJ/s)}
{54: consumo de poténcia no ventilador de tiro forcado (kJ/s)}

B39k39 + B41k41 + B46k46 + B47k47 + B5S1k51 + B54k54 B48k48 =0

Volume de controle 4. Ponto Bifurcacao na area de vapor: Consumo de vapor no
turboexaustor da Caldeira II
Neste ponto de bifurcacdo devem ser consideradas perdas de exergia na tubulacdo que

{58: entrada de vapor no turboexaustor da Caldeira II, B = 1424 (kJ/s)}
{59: vapor na tubulagdo da Caldeira II, B = 20782 (kJ/s)}

B29k29 -  8k58 -
k29 =k59

Existe perda de pressdo entre o ponto bifurcacdo e a entrada de vapor ao turboexaustor que
com a realidade fisica do problema.
Volume de controle 5: Ponto Bifurcacao na area de vapor: Consumo de vapor no

{60: vapor na entrada do turboexaustor (caldeira III), B = 1721 (kJ/s)}
{61: vapor na linha geral (producdo efetiva da caldeira III), B = 23212 (kJ/s)}

B48*k28 B60*k60 -
k48 = k61

Devido & perdas de exergia na tubulacdo que conduz o vapor ao turboexaustor, ndo é
Volume de controle 6: Linha geral de Vapor
{62: Vapor produzido (soma efetiva do vapor produzido em todas as estacdes de geracdo de

vapor), B62 = 64230,25 (kl/s)}

B10*k10 + B59*k59 + B61*k61 B62*k62 =0



Volume de controle 7: Turboexaustor da Caldeira II.
{63: Vapor de saida do turboexaustor da caldeira 2, B = 942.,6 (kJ/s)}

B58*k58 — B63*k63 — B28*k28 =0
k58 = k63

Volume de controle 8; Turboexaustor da Caldeira III.
{64: Vapor de saida do turboexaustor da caldeira 3, B = 1134 (kJ/s)}

B60*k60 — B64*k64 — B47*k47 =0
k60 = k64

Volume de controle 9; BIFURCACAO, (com perda na tubulaciio): Vapor que entra na
turbobomba e na linha posterior.
{65: vapor que entra na turbobomba, B = 1673 (kJ/s)}
{66: vapor na linha posterior abifurcagdo com a bomba, B = 62466 (kJ/s)}
B62*%k62 — B65%k65 - B66%¥k66 = 0
k62 = k66
conduz o fluido na turbobomba.
Volume de controle 10: Turbina da Bomba de agua de alimentacao.

{68: poténcia mecanica produzida na turbobomba, B = 261,1 (kJ/s)}

B65*%k65 1103*k67 -
k65 = k67
{69: dgua na saida do desaereador, B = 5962 (kJ/s)}
{70: 4gua na saida da bomba, B = 6157 (kJ/s)}
B69*k69 + B68*k68 B70*k70 =0

Vapor para a geracao de energia elétrica e mecanica e para as valvulas redutoras.

{71: vapor para preparo, B = 14848 (kJ/s)}
{72: vapor para moenda, B = 8001 (kJ/s)}

{74: vapor para redutora fabricacao, B = 6940,57 (kJ/s)}
{75: vapor geracdo de energia elétrica, B = 27459 (kJ/s)}

B66*k66 — - B72*k72 B73*k73 - —-B75%k75=0
k71 =k72; k72 =k73; k73 =k74; k74 =k75
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Volume de controle 13: Valvula Redutora de Refino

A irreversibilidade entre os pontos 73 e 76 inclui uma leve perda de carga e temperatura
na tubulacdo.
{76: vapor na saida da redutora de refino, B =3017 (kJ/s)}

B73*k73 -B76*k76 =0

Volume de controle 14: Valvula Redutora de Fabricacao.

A irreversibilidade entre os pontos 74 e 77 inclui uma leve perda de carga e calor na
tubulacao.
{77: vapor na saida da redutora de fabricacdo, B = 4834 (kJ/s)}

B74*k74 - B77*k77 =0

Volume de controle 15: Ponto bifurcacao, (Area dos Picadores e Desfibrador).
{78: vapor na entrada do picador 1, B =4689 (kl/s)}
{79: vapor na entrada do picador 2, B = 3834 (kJ/s)}
{80: vapor na entrada do desfibrador, B = 6133 (kJ/s)}

B71*k71 — B78*k78 — B79*k79 — B80*k80 =0
k78 =k79; k79 = k80

Volume de controle 16, Turbina do Picador 1.
{81: vapor na saida do picador 1, B = 3059 (kJ/s)}
{82: poténcia mecanica produzida no picador 1, B =768,1 (kJ/s)}

B78*k78 — B81*k81 — B82*k82 =0
k78 = k81

Volume de controle 17 Turbina do Picador 2.
{83: vapor na saida do picador 2, B = 2494 (kJ/s)}
{84: potencia mecanica produzida no picador 2, B = 614,5 (kJ/s)}

B79%k79 — B83*k83 — B84*k84 =0
k79 = k83

Volume de controle 18: Turbina do Desfibrador.
{85: vapor na saida do desfibrador, B = 3992 (kJ/s)}
{86: poténcia produzida no desfibrador, B = 1075, 375 (kJ/s)}

B80*k80 — B85*k85 — B86*k86 =0
k80 = k85

Volume de controle 19: Juncio, {saida da area de picadores e desfibrador}.
{87: Fluxo saida de preparo, na linha de juncao para processo, B =9333 (kJ/s)}

B81*k81 + B83*k83 + B85*k85 — B87*k87 =0
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{88: vapor na entrada da moenda 1, B = 3953 (kJ/s)}
{89: vapor na entrada da moenda 2, B = 3953 (kJ/s)}

B72*k72 — 8 —
k88 = k&89

Volume de controle 21: Turbina da Moenda 1.
{90: vapor na saida da turbomoenda 1, B = 2573 (kJ/s)}

—B90*k90 B91*k91=0

22: Turbina da Moenda 2.

{93: poténcia produzida na moenda 2, B = 615 (kJ/s)}

B89*k89 B92*k92 —
k89 =k92

Volume de controle 23: Juncio, saida da area de Moenda.
{94: vapor soma saida area de moenda para jungdo com saida de preparo, B = 5078 (kJ/s)}

B90*k90 + B92*k92 B94*k94 =0

Volume de controle 24: Juncao saida de preparo, moenda e valvula redutora de

{95: vapor soma que vai para juncdo com saida de vapor da drea de
(kJ/s)}

B87*k87 + B77*k77 + B94*k94 —

elétrica.

{97: vapor na entrada da turbina de
{98: vapor na entrada da turbina de geracdo 3, B = 11331 (kJ/s)}

B75*k75 B96*k96 — —-B98*k98 =0
k96 =k97; k97 = k98

Volume de controle 26: Turbina 1, Geracao de Energia Elétrica.
B =3788 (kJ/s)}
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B96*k96 — B99*k99 — B100*k100 =0
k96 = k99

Volume de controle 27: Turbina 2, Geracao de Energia Elétrica.
{101: vapor na saida da turbina 2, B = 6061 (kJ/s)}
{102: poténcia produzida na turbina 2, B = 2600 (kJ/s)}

B97*k97 — B101*k101 — B102*k102 =0
k97 =k101

Volume de controle 28: Turbina 3, Geracao de Energia Elétrica.
{103: vapor na saida da turbina 3, B = 6994 (kJ/s)}
{104: poténcia produzida na turbina 3, B = 3000 (kJ/s)}

B98*k98 — B103*k103 — B104*k104 =0
k98 =k103

Volume de controle 29:/Saida de vapor da area de geracao de energia elétrica.
{105: VAPOR SOMA DA SAIDA DA AREA DE GERACAO, B = 16822 (kJ/s)}

B99*k99 + B101*k101 + B103*k103 — B105*k105 =0

Volume de controle 30. Juncao: escape das turbinas de geracao elétrica, (105) com
fluxo 95.
{106: Fluxo DE VAPOR soma na saida, (95 + 105), B =35673 (kJ/s)}

B95*k95 + B105*k105 - B106*k106 =0

Volume de controle 31: Bifurca¢éo Turboexaustores - Turbobomba.
{107: vapor que vai aJUNCAO com fluxo 106 para entrar no processo, B = 2220 (kJ/s)}}
{108: vapor que entra no desareador, B = 856,8 (kJ/s)}

B67%k67 + B63*k63 + B64*k64 — B107*k107 — B108*k108 = 0
k107 =k108

Volume de controle 32: Ponto juncio para o processo.
{109: Vapor para processo: Evaporacao, Secador, Centrifuga e Xarope, B = 37816 (kl/s)}

B106*k106 + B107*k107 — B109*k109 =0

Volume de controle 33: Sistema de Bombeio da agua de reposicao.
{110: dgua de reposi¢do, B = 163,3 (kl/s)}
{111: Poténcia consumida no sistema de bombeio, B = 33,6 (kJ/s)}
{112: 4gua na saida da bomba, B = 169,9 (kJ/s)}

B110*k110+B111*k111 -B112*k112=0
k110=1
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Volume de controle 34: PROCESSO.

{116: condensado
{117: exergia do calor cedido no processo}

B76*k76 + B109*k109 BI115*k115 — -B117*k117=0
k76 =k115; k109 =k116

O produto

controle 35: {Juncao dos condensados de retorno}

- B118*k118=0
(Nesta juncdo a perda de exergia devido aperda de calor, ou atrito € praticamente nula).

Volume de controle 36. (Sistema de bombeio, condensado de retorno processo).
{119: consumo de poténcia sistema bombeo, B = 203,94 (kJ/s)}

- B120*k120=0

Volume de controle 37: Perda de carga na linha de condensado
{121: 4gua na entrada ao desareador, B = 5105 (kJ/s)}

B120*k120 B121*k121=0

Volume de controle 38: DESAREADOR.
—B69*k69 =0

Volume de controle 39: Bifurcacao com perdas na tubulacio. Agua de alimentacao
s caldeiras.
—B8*k8 B27*k27 -

B122%k122 + B123%k123 + B127%k127 + B82*k82 + B84*k84 + B86+k86 + B91*k91 +
“B125%k125 BI126*k126=0
KJ/s)

{ponto 82: poténcia mecanica produzida no picador 1, (ja definido)}
{ponto 84: potencia mecanica produzida no picador 2, (ja definido)}
desfibrador, (j4 definido)}

{ponto 93: poténcia mecanica produzida na moenda 2, (ja definido)}

{ponto 124: vapor vegetal consumido no difusor} B124 = 824,3 (kJ/s)
do} B125=315431,407 (kJ/s)
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{ponto 127: Agua de embebicao} B127 =3173 (kJ/s)
k122 =1;k125 =k126; k127 =k126; k124 =k126

Para arbitrar esta equagdo, foram considerados ambos, o caldo misto e o bagago produzido
como produtos do sistema de extracdo. Sendo fluxos de distinta natureza, o caldo misto,
necessdrio para a producao de agucar, e o bagaco para a geracio de vapor para o processamento
do caldo misto para a produgdo de agucar, sdo produtos do sistema citado. As equacdes
arbitradas impdem a igualdade dos custos exergéticos unitarios destes produtos, mesmo como a
igualdade dos custos exergéticos unitdrios da 4gua de embebigdo e o vapor vegetal, elementos

diretamente relacionados com o caldo misto.

Volume de controle 41: Bagaco excedente e para a Geracao de vapor
{ponto 128: bagaco excedente} B128 = 54376,14
{ponto 129: bagaco para a geracao de vapor: B29 =B1 + B20 + B39}B129 =261025,4
{ponto 131: poténcia consumida pelas esteiras de distribuicao} B131 = 66,2

B125*k125 - + B131*k131 - B128*k128 - B129* k129=0
k128 =k129

Volume de controle 42: Distribuicao de bagaco nas trés caldeiras, para a Geracao de
vapor
{ponto 132: poténcia consumida na alimentac¢io de bagago nas caldeiras} B132 = 36,8

B129*k129 + B132*k132 - B1*k1 - B20*k20 - B39*k39 =0
k1 =k20; k20 = k39

Volume de controle 43: Distribuicao de energia elétrica
Este volume de controle distribui os valores da energia elétrica produzida.
{130: resto do consumo de poténcia elétrica} B130 = 4677,432

B100*k100 + B102*k102 + B104*k104 - B4*k4 - B9*k9 - B13*k13 - B16*k16 - B22*k22 -
B32*k32 - B35*k35 - B41*k41 - B51*k51 - B54*k54 - B111*kl111 - B119*k119 -
B123*k123 - B130*k130 - B131*k131 — B132*k132 =0

k4 =k9; k4 =kl13; k4 =k16; k4 =k22; k4 =k32; k4 =k35; k4 =k41; kd=k51; k4 =k54;
k4 =kl111; k4 =k119; k4 =k123; k4 =k130; k4 =k131; k4 =k132

A seguir, na tabela C1, € apresentada a avaliacdo do custo exergético dos fluxos da planta de
cogeracao.
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Tabela C1. Avaliacao do custo exergético dos fluxos do sistema de cogeracao.

No Denominacado Fluxo (kg/s) B (kW) k B' (kW)
1 Bagaco na entrada da Caldeira 1 7,197 77650,323 1,088 84483,55
4 Consumo de Poténcia Secador C-1 - 169,12 7,34 1241,34
8 Agua na entrada da Caldeira 1 19,81 1804,691 6,487 11707,03
9 Consumo de Poténcia do VTI C-1 - 220,6 7,34 1619,2
10 Vapor produzido na Caldeira 1 18,89 20408 4,898 99958,4
13 Consumo de Poténcia do VA C-1 - 55,15 7,34 404,8
16 | Consumo de Poténcia do VTF C-1 - 73,53 7,34 539,71
20 Bagaco na entrada da Caldeira 2 8,311 82769,25 1,088 90052,94
22 | Consumo de Poténcia Secador C-2 - 169,12 7,34 1241,34
27 Agua na entrada da Caldeira 2 21,47 1956 6,487 12688,57
28 Poténcia Mecanica do VTI C-2 - 196,4 12,78 2513,92
29 Vapor produzido na Caldeira 2 20,56 22326 4,81 107388,06
32 Consumo de Potencia do VA C-2 - 55,15 7,34 404,8
35 | Consumo de Poténcia do VTF C-2 - 73,53 7,34 539,71
39 Bagaco na entrada da Caldeira 3 10,17 101283,0 1,088 110195,9
41 | Consumo de Poténcia Secador C-3 - 176,47 7,34 1295,3
46 Agua na entrada da Caldeira 3 24 2185 6,487 14174,09
47 Poténcia Mecanica do VTI C-3 - 245,1 14,04 3441,2
48 Vapor produzido na Caldeira 3 23,06 25174 5,169 130124.,4
51 Consumo de Poténcia do VA C-3 - 54,4 7,34 399,3
54 | Consumo de Poténcia do VTF C-3 - 91,9 7,34 674,5
58 | Vapor na entrada do TE Caldeira-2 1,361 1424 5,216 7427.,6
59 | Vapor na tubulacido da Caldeira 2 19,19 20782 4,81 99961,42
60 | Vapor na entrada do TE Caldeira-3 1,639 1721 5,861 10086,8
61 Vapor na tubulacio da Caldeira 3 21,42 23222,83 5,169 120038,8
62 Vapor estacdo (Soma) 59,5 64230,25 4,982 320316,26
63 Vapor na saida do TE Caldeira-2 1,361 942 5,222 4919,12
64 Vapor na saida do TE Caldeira-3 1,639 1134 5,867 6653,18
65 Vapor na entrada da TB (aa) 1,583 1673 5,26 8800
66 Vapor total 57,92 62465,56 4,987 319995,1
67 Vapor de saida da TB (aa) 1,583 1103 5,255 5796,3
68 Poténcia produzida na TB (aa) - 261,1 11,47 29943
69 Agua na saida do DRD 65,28 5962 5,967 35575,25
70 Agua na saida da Bomba (aa) 65,28 6157 6,264 38567,5
71 | Vapor de entrada na area de Preparo 13,89 14848 5,045 74908,2
72 | Vapor de entrada na drea de Moenda 7,5 8001 5,045 40365,05
73 Vapor na entrada da Vilvula RR 4,167 4435 5,045 22374,57
74 Vapor na entrada da Védlvula RF 6,527 6940,57 5,045 35015,17
75 Vapor na entrada na GE 25,83 27459 5,045 138530,65
76 Vapor na saida da Vilvula RR 4,167 3820 5,856 22369,9
77 Vapor na saida da Védlvula RF 6,527 4544 7,704 35006,97
78 Vapor na entrada do Picador 1 4,453 4689 5,111 23965,5
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No Denominacdo Fluxo (kg/s) B (kW) k B' (kW)
79 Vapor na entrada do Picador 2 3,631 3834 5,111 19595,57
80 Vapor na entrada do Desfibrador 5,806 6133 5,111 31345,76
81 Vapor na saida do Picador 1 4,453 3059 5,111 15634,55
82 Poténcia Mecanica no Picador 1 - 768,1 10,865 8333,88
83 Vapor na saida do Picador 2 3,631 2494 5,111 12746,8
84 Poténcia Mecanica no Picador 2 - 614,5 11,15 6851,67
85 Vapor na saida do Desfibrador 5,806 3992 5,111 20403,1
86 | Poténcia Mecanica no Desfibrador - 1075,375 10,18 10947,3
87 Vapor na saida da drea de Preparo 13,89 9333 5,227 48783,6
88 Vapor na entrada da Moenda 1 3,75 3953 5,106 20184,01
89 Vapor na entrada da Moenda 2 3,75 3953 5,106 20184,01
90 Vapor na saida da Moenda 1 3,75 2573 5,106 13137,74
91 Poténcia Mecanica na Moenda 1 - 615 11,46 7047,9
92 Vapor na saida da Moenda 2 3,75 2573 5,106 13137,74
93 Poténcia Mecanica na Moenda 2 - 615 11,46 7047,9
94 Vapor soma na saida da Moenda 7,5 5078 5,173 26268,5
95 Vapor soma (94 + 87 + 77) 28,33 19040 5,78 110051,2
96 | Vapor na entrada da Turbina GE 1 5,974 6152 5,074 31215,25
97 | Vapor na entrada da Turbina GE 2 9,27 9820 5,074 49826,7
98 | Vapor na entrada da Turbina GE 3 10,694 11331 5,074 57493,5
99 Vapor na saida da Turbina GE 1 5,974 3788 5,074 19220,31
100| Poténcia elétrica da Turbina GE 1 - 1600 7,497 11995,2
101 | Vapor na saida da Turbina GE 2 9,27 6061 5,074 30753,5
102 | Poténcia elétrica da Turbina GE 2 - 2600 7,336 19073,6
103| Vapor na saida da Turbina GE 3 10,694 6994 5,074 35487,56
104 | Poténcia elétrica da Turbina GE 3 - 3000 7,336 22008
105| Vapor soma na saida drea de GE 25,83 16822 5,08 85455,76
106 Vapor soma (95 + 105) 54,17 35673 5,481 195523,7
107 | Vapor na entrada do ponto de jun¢do 3,306 2220 5,642 12525,2
108 Vapor na entrada do DRD 1,278 856,6 5,642 4832,93
109 Vapor para processo 57,47 37816 5,501 208025,8
110 Agua de reposi¢cao 3,264 163,3 1 163,3
111 Consumo de Poténcia da BMU - 33,6 7,34 246,62
112 Agua na saida da bomba 3,264 169,9 2,413 409,96
115| Condensado de retorno dos Tachos 3,75 322,3 5,856 1887,4
116 | Condensado retorno da evaporagao 60,25 4898 5,501 26943.9
117 Calor para processo - 36034 5,536 199484,22
118| Condensado retorno (115+116) 64 5220,8 5,524 28839,6
119 Consumo de poténcia da BCR - 203,94 7,34 1496,92
120 Condensado na saida da BCR 61,167 5391 5,626 30329,76
121| Condensado na entrada do DRD 61,167 5105 5,941 30328,8
122 Cana 111,08 608274,08 1 608274,08
123 Consumo elétrico do difusor - 1043,058 7,34 7656,04
124 | Vapor vegetal na entrada do difusor 8,33 824,3 1,084 893,54

199




No Denominacado Fluxo (kg/s) B (kJ/s) k B' kW)
125 Bagaco total produzido 31,673 315431,407 1,084 341927,64
126 Caldo Misto 121,09 293789 1,084 | 318467,28
127 Agua de embebeicdo 4,17 3173 1,084 3439,53
128 Bagaco excedente 5,395 53278,805 1,086 57860,8
129 | Bagaco destinado a geragao de vapor 26,278 261702,602 | 1,086 | 284209,03
130 Consumo de poténcia Da Usina - 4677,432 7,34 34332,35
131 Consumo de poténcia das ED - 76,2 7,34 559,308
132 Consumo de poténcia das EA - 56,8 7,34 416,9

A seguir sdo apresentadas as equagdes de custo monetdrio, levando em conta os custos de
capital e insumos.

Blcl + B4c4 + B8c8 + B9¢9 + B13c13+ B16¢16-B10c10+Z1 =0
Z1=0,03645{R$/s}

B20c20 + B22¢22 + B27¢27 + B28c28 + B32¢32 + B35¢35 - B29¢29+ 722 =0
72 =0,04604 {R$/s}

B39¢39 + B41c41 + B46¢46 + B47c47 + B5S1c51 + B54¢54 - B48c48 + Z3 =0
73 =0,05436 {R$/s}

B29c¢29 - B58¢c58 - B59¢59 =0
c29 =¢59

B48c48 - B60c60 - B61c61 =0
c48 = c61

B10c10 + B59¢59 + B61c61 - B62¢c62 =0
B58c58 - B63c63 - B28c28 +Z4=0

74 =0,00971 {R$/s}

c58 =c63

B60c60 - B64c64 - B47c47 +7Z5=0

75 =0,00971 {R$/s}

c60 =c64

B62c62 - B65c65 - B66¢c66 =0
c62 =c66

B65c65 - B67¢67 - B68c68 +Z6 =0
76 =0,00715 {R$/s}
c65 =c67

B69c69 + B68c68 - B70c70 + Z7=0
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Z7 =0,00063 {R$/s}

B66c66 - B71c¢71 - B72¢72 - B73¢73 - B74¢74 - B75¢75 =0
c71=c72;c72=c73;c73=c74;c74 =c75

B73c73 -B76c76 +7Z8 =0
78 =0,00012{R$/s}

B74c74 -B77c¢77 +Z9=0
79 =0,00037 {R$/s}

B71c¢71 - B78c¢78 - B79¢79 - B80c80 =0
c78 =¢79; ¢79 = c80

B78c78 - B81c81 - B82c82 +Z10=0

c78 =81

Z10=0,00776 {R$/s}

B79¢c79 - B83c83 - B84c84 +Z11=0

c79 =c83

Z11=0,00776 {R$/s}

B80c80 - B85c85 - B86c86 + Z12=0

¢80 =¢85

712 =0,00797 {R$/s}

B81c81 + B83c83 + B85¢c85 - B&7¢c87 =0

B72c72 - B8&c88 - B89¢c89 =0
c88 =¢c89

B88c88 - B90c90 - B91c91+ Z13=0
Z13=0,01063 {R$/s}

c88 =¢c90

B89c¢89 - B92¢92 - B93¢93 + Z14=0

714 =0,01059 {R$/s}

c89 =¢92

B90c90 + B92¢92 —B94¢94 =0

B87c87 + B77c77 + B94c94 - B95¢95 =0
B75c75 - B96c96 - B97¢97 - B98¢98 =0

c96 =97
c97 =c98
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B96c96 - B99¢99 - B100c100 +Z15=0
Z15=0,03401 {R$/s}
c96 =c99

B97¢97 - B101¢101 - B102¢102 + Z16 =0
716=0,0198 {R$/s}

c97 =cl101

B98c98 - B103¢103 -B104c104 + Z17 =0
Z17 =0,02958 {R$/s}

c98=¢c103

B99¢99 + B101c101 + B103c103 - B105¢105 =0
B95¢95 + B105¢105 - B106¢106 =0

B67c67 + B63c63 + B64c64 —B107¢107 —B108c108 =0
c107 =c108

B106*c106 + B107*c107 - B109*c109 =0
B110*c110+B111*cl111-B112*c112+7223=0

c110 =0,0000099 {R$/kJ}

723 =0,00014 {R$/s}

B117¢117=B76c76 + B109¢109 - B115c115-Bl116c¢cl116
c76 =cll15

cl09 =cl16

B115c115+B116¢116-B118c118=0

B118c118 + B119¢119 - B120c120 + Z18 =0
718 =0,00204 {R$/s}

B120c120-B121c121=0

B112c112 + B121c121 + B108c108 - B69¢c69 + Z219=0
719 =0,02043 {R$/s}

B70c¢70 - B88 - B27¢27 - B46¢c46 =0
c8 =c27;c27 =c46

B122c122 + B123¢123 + B127c127 + B82c82 + B84c84 + B86c86 + B91c91 + B93c93
+B124c124 - B125¢125 - B126¢126 + Z20=0

c122 =0,0000054 {R$/kJ de exergia, levando em conta o valor da exergia de 5476 kJ/kg}
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cl125=c¢126;c127 =¢c126;c124 =c126; 720 =0,18108 {R$/s}

B125c125 + B131c131 - B128c128-B129¢129 + Z21=0
721 =0,00143 {R$/s}
cl128 =cl129

B129¢129 + B132c¢132 - Blcl - B20c20 - B39¢39 + Z22=0
cl =c20

c20 =c39

722 =0,00102 {R$/s}

B100c100 + B102¢c102 + B104c104 - B4c4 - B9c9-B13c13-B16¢c16 - B22¢22 - B32¢32 -
B35c¢35 - B41c41 - B51c51 - B54c¢54 - Blllclll - B119c119 - B123c123 - B130c130 -
B131c131-B132c132=0

c4=c9;cd4=cl3;cd=cl6;cd4=c22;c4=c32;cd4=c35;c4=c4l;cd4=c51;cd=c54
cd=clll;cd4=cl119;c4=cl123;c4=c130;c4=cl31;cd4=cl132
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Apéndice D.

Determinacio da perda de calor no pré-aquecedor de ar para cada gerador de vapor:

Seguindo os critérios de Necati (1981) e Goldstein (2000), para avaliar a troca de calor entre
a parede exterior do pré-aquecedor de ar e o meio ambiente foi adotado um modelo convegdo —
radiacdo. Na convecdo, vai ser adotado o modelo que inclui a troca térmica através de paredes

plana vertical, considerando trés paredes verticais, uma frontal e duas laterais.

Para executar a metodologia foi necessdrio fazer um conjunto de medi¢des da parede externa,

visando determinar a temperatura média entre a parede externa e o ar ambiental.

Na avaliacdo da troca de calor por convecao, o primeiro passo da metodologia consiste em
determinar o coeficiente médio de troca térmica para as paredes verticais, e nesse sentido, foi
desenvolvido um programa de computagdo com ajuda do software Engineering Equation Solver ®
(EES), que, levando em conta a temperatura media da parede, a pressao atmosférica, o conteido de
umidade do ar e as dimensdes do pré-aquecedor de ar, permite determinar as propriedades
termofisicas do ar préximo 4 parede externa, e determinar os coeficientes adimensionais que
permitem calcular as perdas de calor. A seguir apresenta-se uma listagem do programa No
formato do EES, que explica os passos seguidos, considerando o pré-aquecedor de ar como um
paralelepipedo, como apresenta a Figura D1, considerando todos os valores de temperatura

medidos em campo em grau Kelvin.
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Parede lateral

4_

| P?rede
Fl.l*ontal

___________

—P  Parede lateral

Figura D1. Diagrama do pré-aquecedor de ar.

e Parede vertical frontal: Dados de partida

RH1: umidade relativa.
w1=HUMRAT(AirH20;T=T1;P=P1;R=RH]1): contetido de umidade do ar (kg dgua/ kg ar seco)
Lamda=CONDUCTIVITY (AirH20;T=T1;P=P1;w=w1): condutividade do ar (W/m ° K)
RO=DENSITY (AirH20;T=T1;P=P1;w=w1): densidade do ar (kg/m’)

Pr=0,701: ndmero de Prandtl

BT=1/Tamb

MU=VISCOSITY (AirH20;T=T1;P=P1;w=w1): viscosidade dindmica do ar (Pa s)
NU=MU/RO: viscosidade cinematica do ar (mz/s)

Coef=g*BT/NU*

Tp: temperatura de parede (° K).

Tamb: temperatura ambiente (° K).

P1: Pressao atmosférica (kPa).

recomendado em Necati (1981):

T1=(Tp+Tamb)/2: temperatura média (° K).

Gr=Coef* (Tp—Tamb)*L3: nuimero de Grashoff
PROD=Gr*Pr
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Caso turbulento, PROD < 10E+09

Num=0,1*(PROD)(” ?: nimero de Nusselt

hm=(Lamda/L)*Num: coeficiente médio de troca térmica por convecao.

e (Cilculo A: Perda de calor por convecdo para parede plana, (parede frontal,

Qpa)
Dimensdes da placa A, alta (m) e compa (m)
alta: Referido aaltura da parede frontal, medido em campo para cada pre-aquecedor.

compa: Referido ao comprimento da parede frontal, medido em campo para cada pre-aquecedor.

Area=alta*compa

Qpa=Area*hm*(Tp-Tamb)

e (Cilculo B, Perda de calor para parede plana, (duas paredes laterais, Qpb).

Dimensdes da placa B, altb (m) e compb (m)

altb: Referido aaltura da parede vertical lateral medido em campo para cada pre-aquecedor.

compb: Referido ao comprimento da parede frontal, medido em campo para cada pre-aquecedor.

Areb=altb*compb
Qpb=2*Areb*hm*(Tp -Tamb)

e (Cilculo da perda de calor nas paredes verticais, (Qv).

Qv=Qpa+Qpb

e (Cilculo da perda na parede plana horizontal superior, (Qphs).
(Os parametros sao referidos como 2s.)

Tp2s:

T2:

w2=HUMRAT(AirH20;T=T2;P=P1;R=RH]1)
Lamda2=CONDUCTIVITY (AirH20;T=T2;P=P1;w=w1)

206



RO2=DENSITY (AirH20;T=T2;P=P1;w=w1)
MU2=VISCOSITY (AirH20;T=T2;P=P1;w=w1)
NU2=MU2/RO2

Coef2=g*BT/NU2*

Determinando o coeficiente de troca para uma distancia de 1 m da parede.

Gr2=Coef2”‘(Tp2s—Tamb)"<L3
PROD2=Gr2*Pr

Caso turbulento, 2E+07 < PROD2 < 3E+10:

Num?2=0,1 4*(pROD2)<1/3)
hmhs=(Lamda2/L)*Num?2

Dimensdes da placa horizontal superior, (hs), alths (m) e comphs (m).

Alths: Referida aaltura da placa plana horizontal superior.

Comphs: Referida ao comprimento da placa plana horizontal superior.

Arehs=alths*comphs
Qphs=Arehs*hmhs*(Tp2s-Tamb)

e C(Cilculo da perda na parede plana horizontal inferior, (Qphi) .
(Os parametros aparecem referidos como 21i).

Tp2i:

T2:

w2i=HUMRAT(AirH20;T=T2im;P=P1;R=RH1)
Lamda2i=CONDUCTIVITY (AirH20;T=T2im;P=P1;w=w1)
RO2i=DENSITY (AirH20;T=T2im;P=P1;w=w1)
MU2i=VISCOSITY (AirH20;T=T2im;P=P1;w=w1)
NU2im=MU2i/RO2i

Coef2i=g*BT/NU2im’

Determinando o coeficiente de troca para uma distancia de 1 m da parede.
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Gr2i=Coef2i*(Tp2i—Tamb)"<L3
PROD3=Gr2i*Pr

Necati (1981), contempla neste caso somente fluxo laminar.

Num2im=0,27*(PROD3)""*
hmhi=(Lamda2i/L)*Num2im

Dimensdes da placa horizontal superior, (hi), althi (m) e comphi (m).

althi: Referido aaltura da parede plana horizontal superior.
comphi: Referido ao comprimento da parede plana horizontal superior.

Assim:
Arehi=althi*comphi
Qphi=Arehi*hmhi*(Tp2i-Tamb)

e (Cilculo da perda de calor em placas horizontais, (Qh).
Qh=Qphs+Qphi

Célculo da perda de calor total por convecao, (Qc).

Qc=Qh+Qv

e PERDA DE CALOR POR RADIACAO
Vai ser adotado o modelo de troca de calor radiante (Golstein 2000), segundo o qual:
Q = AET(Tp" — Tamb")

Onde:
2 . s 2
A: drea da superficie, m”.

E: emisividade da parede, admitida 0,9 (Golstein 2000).
Tsb: constante de Stefan-Boltzman, 0,56697E-8 W/m?> K*.

e Perda de calor radiante (Qrf), para a parede vertical frontal (Qrf).

E=09
Tsb =5,6697E-9
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Qrf = Area*E*st*(Tp4 — Tamb®)

e Perda de calor radiante (Qrl), para as paredes verticais laterais.

Qrl = 2*Areb*E*Tsb*(Tp* — Tamb")

¢ Perda radiante total em paredes verticais, (Qrv).

Qrv = Qrf + Qrl

® Perda radiante na parede horizontal superior, (Qrhs).
Qrhs = Arehs*E*st*(Tsz4 — Tamb®)

¢ Perda radiante na parede horizontal inferior, (Qrhi).

Qrhi = Arehs*E*Tsb*(Tp2i* — Tamb")

® Perda radiante total em paredes horizontais, (Qrh)

Qrh = Qrhs + Qrhi

¢ Perda radiante total, (Qrt).

Qrt = Qrh + Qrv

e PERDA DE CALOR TOTAL, (Qtot).
Qtot = Qc + Qrt

e Porcentagem de cada perda.

FRc = (Qc/Qtot)* 100 (convectiva).

FRr = (Qrt/Qtot)* 100 (radiante).
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Tabela D1. Dimensoes de cada pré-aquecedor de ar.

Denominacao Largura (mm) Comprimento (mm) Altura (mm)
Caldeiras 1 e 2. 1400 6400 4000
Caldeira 3 1240 9900 5100

Tabela D2. Resultados da avaliagdo da perda de calor em cada pré-aquecedor de ar.

Denominacao Caldeiras 1 e 2 Caldeira 3

Perda de calor por convec¢do paredes horizontais (W) 3734 5115

Perda de calor por convecao paredes verticais (W) 7846 13461

Perda de calor por convecao (W) 11580 18577

Perda de calor por radiagdo paredes horizontais (W) 583 7987
Perda de calor por radiacdo paredes verticais (W) 1400 2401
Perda de calor por radiacao (W) 1983 3200
Porcentagem da troca térmica por convecao (%) 85,38 85,31
Porcentagem da troca térmica por radiagdo (%) 14,62 14,69
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Apéndice E.

Levantamento de precos de equipamentos

A execug¢do da andlise termoecondmica exige dum levantamento dos precos de aquisicao
dos equipamentos que integram o sistema de cogeragdo. Os registros de precos existentes na
usina, resultantes de um levantamento feito pela empresa APSIS AVALIACOES
PATRIMONIAIS LTDA, foram as principais fontes de informacdo. A avaliacdo da citada
empresa oferece preco de equipamentos atualizados até o més de janeiro de 1997, sendo que, na
estimativa de custos tais como instalac¢do, tubulag¢des, entre outros, serdo considerados valores

porcentuais (em relagdo ao custo de cada equipamento).

A seguir € descrito, tanto o preco dos equipamentos do sistema de cogeracdo adquiridos
pela usina, validos para janeiro de 1997, quanto a adocdo de uma data referencial dada a
necessidade de trouxer esse pregos para janeiro de 2001. Nesses casos foi necessdrio empregar os
indices de precos de equipamentos eletromecinicos que aparecem na revista “Cojuntura

Econdmica” de abril do ano 1997 e de marco do ano 2001 nos apartados “precos e cambio”.

CALDEIRA 1. Custo do equipamento (R $), janeiro de 1997.
- Captador de residuos para lavagem: 22000.
- Tubulagdo de caldeira: 1200000.
- Ventilador for¢ado: 30000.
- Ventilador auxiliar: 18000.

- Dois moto-ventiladores principais para secagem de bagaco: 36000, (total).
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- Ventilador exaustor (c/motor): 4500.

- Quatro ventiladores de coluna para secagem: 18000, (total).

- Quatro motores dosadores de bagaco: 34000, (total).

- Quatro alimentadores bloqueadores de coluna: 14000, (total).
- Limpeza de caldeiras: 72.

- Motor elétrico da redutora transmotécnica: 4333.

- Moto-bomba dosadora: 433

- Tanque de armazenamento: 176.

- Outros custos: 45586,67.

Custo da caldeira 1 (R $): 1427101. A cifra anterior nio considera os custos diretos.

CALDEIRA 2. Custo do equipamento (R $), janeiro de 1997.
- Captador de residuos para lavagem: 22000.
- Tubulagdo de caldeira: 1200000.
- Ventilador for¢ado: 30000.
- Ventilador auxiliar: 18000.
- Dois motores principais para secagem de bagaco: 36000, (total).
- Ventilador Turbo-exaustor: 380000.
- Quatro ventiladores de coluna para secagem: 18000, (total).
- Quatro motores dosadores de bagaco: 34000, (total).
- Quatro alimentadores bloqueadores de coluna: 14000, (total).
- Limpeza de caldeiras: 72.
- Motor elétrico da redutora transmotécnica: 4333.
- Moto-bomba dosadora: 433
- Tanque de armazenamento: 176.
- Outros custos: 45586,67.

Custo da caldeira 2 (R $): 1802601. A cifra anterior nio considera os custos diretos.
CALDEIRA 3. Custo do equipamento (R $), janeiro de 1997.

- Captador de residuos para lavagem: 22000.
- Tubulagdo de caldeira: 1500000.
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- Ventilador for¢ado: 30000.

- Ventilador auxiliar: 12000.

- Dois moto-ventiladores principais para secagem de bagago: 36000, (total).
- Ventilador Turbo-exaustor: 380000.

- Seis ventiladores de coluna para secagem: 25800, (total).

- Seis motores dosadores de bagago: 51000, (total).

- Seis alimentadores bloqueadores de coluna: 21000, (total).
- Limpeza de caldeiras: 72.

- Motor elétrico da redutora transmotécnica: 4333.

- Moto-bomba dosadora: 433

- Tanque de armazenamento: 176.

- Outros custos: 45586,67.

Custo da caldeira 3 (R $): 2128401. A cifra anterior nio considera os custos diretos.

Relacdo: Outros custos para as trés caldeiras (R$):

- Tanque de dgua vertical principal: 8333,33

- Bomba centrifuga, (buster): 1260.

- Tanque de produtos quimicos: 126,67.

- Centro de controle de motores: 5666,67

- Painel geral de controle: 1333,33

- Banco de capacitores: 1566,67

- Painel de baixa tensdo de transformadores: 4333,33

- Transformador de tensao: 22966,67.

Outros custos relacionados com as estacdes de geracdo de vapor e com o sistema de

cogeracdo (referido a janeiro de 1997), sdo oferecidos nos seguintes quadros:

Turboexaustor(2). | Turboexaustor(3) | Turbobomba | Bomba (aa) | Valvula RR

Valvula RF

380.000,0 380.000,0 280.000,0 24.500,0 4.851,1

14.617,9
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Para o Picador 1:

Turbina Painel da Turbina Redutor Custo total (R $)
250.000,0 4.000,0 50.000,0 304.000,0
Para o Picador 2:
Turbina Painel da Turbina Redutor Custo total (R $)
250.000,0 4.000,0 50.000,0 304.000,0
_Para o Desfibrador:
Turbina Painel da Turbina Redutor Custo total (R $)
250.000,0 4.000,0 6.000,0 31200,0

Para a Moenda 1:

Turbina | Redutor da Turbina | Sistema de Engrenagem Painel Custo total (R $)
350.000,0 2700,0 30.000,0 4.000 416.000,0
Para a Moenda 2:
Turbina | Redutor da Turbina | Sistema de Engrenagem Painel Custo total (R $)
350.000,0 2700,0 35.000,0 2.800 414.800,0
Para o Turbogerador 1:
Turbina | Redutor do Gerador | Painel | Bancada | Painel (Regulacdo, | Custo total
Gerador Excitagdo, Prote¢do) RYS)
700.000,0| 200.000,0 |360.000,0| 1.500 250 70.000 1.331.750,0
Para o Turbogerador 2:
Turbina | Redutor do Gerador | Painel | Bancada | Painel (Regulacdo, | Custo total
Gerador Excitagdo, Prote¢do) (RS
275.000,0| 200.000,0 |200.000,0| 1.500 250 100.000 775.250,0
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Para o Turbogerador 3:

Turbina Redutor do Gerador | Painel | Bancada Painel (Mando e Custo total
Gerador Protecdo) (RS
700.000,0| 200.000,0 83.000,0 | 70000 250 105.000 1.158.250,0
Outros equipamentos expressados em (R $):
Bomba BCR. | Desaerador | Bomba BMU | Bomba (aa) | Esteiras ED. Esteiras EA
80.000,0 800.000,0 5.600,0 24.500,0 56.000,0 40.000,0

SISTEMA DE EXTRACAO: Custo do equipamento (R $), 01/1997:

Conjunto moto-redutor mesa 01: 18000.

Esteira transportadora (T1), mesas: 20000.
Esteira transportadora (T2), mesas: 21600.
Esteira transportadora (T3), mesas: 20000.
Esteira transportadora (T4), mesas: 20000.

Eletroima ITALINDUSTRIA: 7500
Desfibrador(maquina): 40000.
Picador 1 (maquina): 20000.
Picador 2 (maquina): 20000.

Peneira, (filtragem de bagaco do caldo): 6000.

Painel de controle geral (Recepcdo e Preparo de cana): 4000.

Guincho hillo (mesa 15): 13000.

Cush Cush (transportador de cana): 35000.

Mesa 45, alimentador da esteira principal: 50000.

Hillo com motor de rotagdo: 90000

Tubulagdo hidrdulica para lavagem de cana: 12000.

Transformador de tensdo (DEDINI): 20000.

Quadro elétrico C/2 partida direta: 13000.
Capacitor autogerativo (ABB): 4000.

Cubiculo de média tensdo duplo: 13000.

Conjunto difusor motor principal — redutor: 6500000.
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11 Motobombas centrifugas (recirculacdo e caldo): 96800. (valor total).

3 Motobombas dos aquecedores do difusor: 29400.

2Motobombas de lavagem de cana: 16280.

Custo do equipamento total (R $) 01/1997: 7089580.

Custos diretos.

A seguir apresentam-se a influencia dos custos diretos nos custos dos equipamentos,

levando em conta as porcentagens citadas anteriormente. No custo total assinalado ndo sdo

considerados os custos de operacdo e manuten¢do. Todos os resultados estdo expressos em reais.

Caldeira 1.
Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentacdao | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)
285420,13 | 142710,07 85626,04 142710,07 214065,1 71355,0 | 2.297.632

Nota: OM referido a Operacdo e manutencdo; E, referido a equipamento; C, referido a

construc¢ao.
Caldeira 2.
Instalagdo | Tubulagdo | Instrumentacdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)
360.520,13 | 180.260,07 108.156,04 180.260,07 | 270.390,1 | 90.130,0 | 2902.187
Caldeira 3.
Instalagdo | Tubulagdo | Instrumentacdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)
425.680,13 | 212.840,07 127.704,04 212.840,07 | 319.260,1 | 106.420,0 | 3.426.725
Turboexaustor Caldeira 2.
Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentacdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)
76.000,00 | 38.000,0 22.800,0 38.000,0 57.000,0 19.000,0 | 611.800,0
Turboexaustor Caldeira 3.
Instalagdo | Tubulagdo | Instrumentacdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)
76.000,00 | 38.000,0 22.800,0 38.000,0 57.000,0 19.000,0 | 611.800,0
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Turbina da Turbobomba de dgua de alimentacio.

Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentacdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

56.000,00 | 28.000,0 16.800,0 28.000,0 42.000,0 14.000,0 | 450.800,0
Bomba de dgua de alimentagdo.

Instalagdo | Tubulac@o | Instrumentagdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

4.900,00 2.450,0 1.470,0 2.450,0 3.675,0 1.225,0 39.445.,0
Vélvula Redutora de Refino.

Instalagdo | Tubulac@o | Instrumentag¢do | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

970,00 485,1 291,07 485,1 727,0 242.0 7.810,3

Vilvula Redutora de Fabricacdo.

Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentacdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

2.923.6 1.461,8 877,08 1.461,8 2.192,0 730,9 23.534,9

Turbinas do sistema de Preparo.
Picador 1.

Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentagdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

60.800,00 | 30.400,0 18.420,0 30.400,0 45.600,0 15.200,0 | 489.440,0
Picador 2:

Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentag¢do | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

60.800,00 | 30.400,0 18.420,0 30.400,0 45.600,0 15.200,0 | 489.440,0
Desfibrador.

Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentagdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

62.400,00 | 31.200,0 18.720,0 31.200,0 46.800,0 15.600,0 | 502.320,0
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Turbinas do sistema de Moenda.

Moenda 1.

Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentagdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

83.200,00 | 41.600,0 24.960,0 41.600,0 62.400,0 20.800,0 | 669.970,0
Moenda 2.

Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentacdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

82.960,00 | 41.480,0 24.888.0 41.480,0 62.220,0 20.740,0 | 667.828,0
Turbinas do sistema de Geracao elétrica.
Turbina - Gerador 1.

Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentagdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

266.350,0 | 133.375,0 79.905,0 133.175,0 199.762,0 | 66.587,5 |2.144.118,0
Turbina - Gerador 2.

Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentagdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

155.050,0 | 77.525,0 46.515,0 77.525,0 116.287,0 | 38.762,5 |1.248.153,0
Turbina — Gerador 3.

Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentacdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

231.650,0| 115.825,0 69.495.0 115.825,0 173.737,5 | 57.912,5 |1.864.783,0
Bomba de condensado de retorno.

Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentag¢do | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

16.000,0 8.000,0 4.800,0 8.000,0 12.000,0 4.000,0 128.800,0

Bomba de dgua de reposicgao.

Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentacdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)

1.120,0 560,0 336,0 560,0 840,0 280,0 9.016,0
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Esteiras de Bagaco para bagaco excedente.

Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentacdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)
11.200,0 5.600,0 3.336,0 5.600,0 8.400,0 2.800,0 90.160,0
Esteira de Bagacgo. (Geracdo de Vapor).
Instalagdo | Tubulac@o | Instrumentagdo | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)
8.000,0 4.000,0 2.400,0 4.000,0 6.000,0 2.000,0 64.400,0
Sistema de extracao.
Instalagdo | Tubulacdo | Instrumentag¢do | E. Elétricos. C. Civil oM Total (R $)
1.417.916 | 708.958,0 425.374,8 708.958 1.063.437,0 | 354.479,0 | 11.414,224

O procedimento de ajuste de precos para o ano e més de referencia (janeiro de 2001), foi

efetuado com a ajuda da Equacio (6.8), do capitulo 6, sendo o Indice de custos do més e ano

conhecido: 110,338 entanto para o més e ano de referencia o Indice é 134,59. Nos seguintes

quadros € apresentado o resultado do ajuste de precos para cada equipamento.

Resultados do ajuste de precos para a data de referencia, (janeiro de 2001):

Caldeira 1 | Caldeira2 | Caldeira 3 | Turbina (ex). | Turbina (.x,3) | Turbina (rg) | Bomba (aa)

2.791.588,2 | 3.526.113,4 | 4.163.419,1 | 743.327,74 | 743.327,74 | 547.715,2 | 47.925,08
V.R.R. V.R.F. Turbina P1 | Turbina P2 | Turbina D | Turbina M1 | Turbina M2
9.489.4 28.594,5 594.662,2 | 594.662,2 | 610.311,2 | 813.748,26 | 811.400,9

Nota: V.R.R., referido a vdlvula Redutora de Refino, V.R.F. Referido a valvula redutora de fabricacdo, P1 e

P2, referido aos picadores 1 e 2 respectivamente, D, referido ao desfibrador. M1 e M2, referido a moendas 1 e 2.

Turbina GE1

Turbina GE2

Turbina GE3

Bomba BCR.

Bomba BMU

Esteira ED

Esteira EA

2.605.050,3

1.516.486,4

2.265.682,5

156.490,05

10.954

109.543,03

78.245,02
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Calculo da Amortizaciao dos equipamentos.

Aplicando o procedimento descrito no Capitulo 6, é possivel determinar as anuidades,
determinando também o custo de cada um dos fluxos levando em consideracdo as horas efetivas
de trabalho. A Tabela E1 apresenta os resultados.

Tabela E1. Valores das anuidades dos equipamentos.

Equipamentos Anuidade (A) Valor de A/t (R$/seg.)
Caldeira 1 477409,2 0,03645
Caldeira 2 603025,5 0,04604
Caldeira 3 712015,7 0,05436
Turboexaustor Caldeira 2 127121,7 0,00971
Turboexaustor Caldeira 3 127121,7 0,00971
Turbina da Turbobomba 93668,64 0,00715
Bomba de 4gua de alimentacao 8196 0,00063
Valvula Redutora de Refino 1622,845 0,00012
Vilvula Redutora de Fabricagdo 4890,15 0,00037
Turbina do Picador 1 101697,4 0,00776
Turbina do Picador 2 101697,4 0,00776
Turbina do Desfibrador 104373,6 0,00797
Turbina da Moenda 1 139164,8 0,01063
Turbina da Moenda 2 138763,4 0,01059
Turbina de Geragao elétrica 1 4455114 0,03401
Turbina de Geragao elétrica 2 259345 0,0198
Turbina de Geragao elétrica 3 384970,3 0,02958
Bomba retorno de condensado 26762,47 0,00204
Bomba de 4dgua de reposi¢cao 1873,373 0,00014
Desaerador 267624,7 0,02043
Esteiras Transportadoras 18733,73 0,00143
Esteira Alimentadora 13381,23 0,00102
Sistema de extracao 2371683 0,18108
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Apéndice F

Procedimento empregado para a simulacao nos Grupos A e B

E apresentado o procedimento de simulagio aplicado no formato do software Engineering

Equation Solver ® tomando como base os diagramas apresentados na Figura 7.2 e 7.6 do

capitulo 7, (correspondentes aos Grupos A e B respectivamente). Sdo avaliados varios niveis de

pressao de vapor (4,2 MPa, 6,2 MPa, 8,2 MPa, 10,0 MPa e 12,0 MPa), sendo que em cada nivel

de pressdo sao avaliados vdrios valores de temperatura.

Na avaliagdo das alternativas do Grupo A, a vazdo de vapor gerada € determinada segundo

as necessidades do processo e o balango de energia no desaerador. A seguir é apresentado o

procedimento quando a pressdo de vapor é 4,2 MPa e a temperatura do vapor é 420 °C.

"Equacao de balango de energia para a Estagdo de Geragdo de Vapor”
Nc = 0,87 "Eficiéncia de geragdo de vapor das caldeiras"
PCI = 7542 "(kJ/kg) Poder calorifico inferior do combustivel, (bagago)"

"Parametros termodinamicos de geracao de vapor"

T_1 =420 "(C) Temperatura do vapor superaquecido”

P_1=42%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressdo do vapor superaquecido"
h_1=ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_1;P=P_1) "Entalpia do vapor gerado"
s_1 = ENTROPY(Steam_NBS;T=T_1;P=P_1) "Entropia do vapor gerado"

"Parametros termodindmicos da dgua de alimentagdo”

T_aa =105,0 "(C) Temperatura da 4gua de alimentagcdo"

P_aa =52%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressdao da dgua de alimentacao"

h_aa = ENTHALPY(Steam_NBS;T=T_aa;P=P_aa) "Entalpia da d4gua de alimentacao"
s_aa = ENTROPY(Steam_NBS;T=T_aa;P=P_aa) "Entropia de 4gua de alimentacdo"
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"Balango de energia" Nc = (M_1*(h_1-h_aa))/(M_b*PCI)

"Condicdes do vapor na entrada da turbina de geragdo elétrica”

P_2=41,16%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressao do vapor na entrada da turbina”

T_2 = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_1;P=P_2) "(C)Temperatura do vapor na entrada
da turbina"

h_2 = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_2;P=P_2) "Entalpia do vapor na entrada da turbina"
s_2 = ENTROPY(Steam_NBS;T=T_2;P=P_2) "Entropia do vapor na entrada da turbina"

"Pressdo na extracdo do vapor na turbina de geracao elétrica”

P_3=21%98,0655 + 101,3 {kPa} "Pressdao do vapor na extracdo da turbina"
h_3t=ENTHALPY (Steam_NBS;s=s_2;P=P_3) "Entalpia tedrica do vapor na extracdo"
T_3t = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_3t;P=P_3) "Temperatura tedrica na extracao"

"Entalpia real do vapor na extragcdo da turbina de geracdo elétrica”
ETA_l1g =0,8"Recomendacdo da Alstom para o primeiro grupo de estidgios"
ETA_1g=((h_2-h_3r)/(h_2 - h_3t))
s_3r=ENTROPY (Steam_NBS;h=h_3r;P=P_3) "Entropia real do vapor na extra¢cao"
T_3r=TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_3r;P=P_3)"Temperatura real do vapor na
extracao"
X _3r=QUALITY(Steam_NBS;h=h_3r;P=P_3)

"Condicdes do vapor na saida da turbina de geragdo elétrica"
P_4 =1,5%98,0655 + 101,3 "(kPa)Pressdo de vapor na saida da turbina de geracao elétrica"
h_4t=ENTHALPY (Steam_NBS;s=s_3r;P=P_4) "Entalpia tedrica do vapor na saida da turbina
de geracao elétrica"

"Equagdo de balanc¢o de energia na turbina de geracao elétrica”

ETA_em = 0,97 "eficiéncia elétro-mecanica da turbina de geragdo elétrica"

ETA_2g = 0,85 "Recomendacao da Alstom para o segundo grupo de estagios”

ETA_2g = ((h_3r - h_4r)/(h_3r - h_4t))

T_4r = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_4r;P=P_4)"Temperatura real do vapor na saida da
turbina de geracao elétrica"

X_4r = QUALITY(Steam_NBS;h=h_4r;P=P_4)
P_tge=M_1%(h_2-h_3t)*ETA_1g*ETA_em+(M_1 - M_2)*(h_3r - h_4t)*ETA_2g*ETA_em

"Condig¢des do vapor na entrada da turbina de acionamento mecanico"

P_5=20,58%98,0655+101,3 "(kPa) Pressdo do vapor na entrada da turbina de acionamento
mecanico"”

T_5 = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_3r;P=P_5) "(C) Temperatura do vapor na entrada
da turbina de acionamento mecéanico"

ETA_isomec = 0,6

ETA_ M =0,8

h_5 = ENTHALPY(Steam_NBS;T=T_5;P=P_5) "Entalpia do vapor na entrada da turbina de
acionamento mecanico"
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s_5=ENTROPY (Steam_NBS;T=T_5;P=P_5) "Entropia do vapor na entrada da turbina de
acionamento mecanico"

X_5=QUALITY(Steam_NBS;h=h_5;P=P_5)

"Condig¢des do vapor na saida da turbina de acionamento mecanico"
P_6=1,5%98,0655+101,3"(kPa)Pressdo do vapor na entrada da turbina de acionamento
mecanico"
h_6t = ENTHALPY (Steam_NBS;s=s_5;P=P_6) "Entalpia tedrica do vapor na entrada da turbina
de acionamento mecanico"

T_6r = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_6r;P=P_6)"Temperatura real do vapor na saida da
turbina de acionamento mecanico"

ETA_isomec = ((h_5 - h_6r)/(h_5 - h_6t))

X_6 =QUALITY(Steam_NBS;h=h_6r;P=P_6)

"Balanco de energia na Turbina de Acionamento Mecénico"
P_tam = 3700 {kW}
P_tam = M_2%*(h_5 - h_6t)*ETA_isomec*ETA_M

"Balanco de massa e energia no ponto de jun¢do de vapor que vai a processo”

M_pro = 61,73 "(kg/s) Vazao massica para o processo, (Inclui o consumo de Refino)"
M_pro = M_1- M_des "Balanco de massa"

M_pro*h_pro = (M_2 — M_des)*h_6r + (M_1 - M_2)*h_4r "Balanco de energia"

"Condig¢des do vapor que vai a processo”

P_pro =1,3*%98,0655 + 101,3 "(KPa) Pressdo de vapor na entrada do processo"
s_pro = ENTROPY (Steam_NBS;h=h_pro;P=P_pro)

T_pro = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_pro;P=P_pro)

Q_pro = M_pro*(h_pro —h_7)

"Condig¢des do condensado na saida do processo”
P_7=1%98,0655 + 101,3 "(KPa) Pressdao do condensado na saida do processo"

T_7 =100 "(C) Temperatura do condensado na saida do processo"
h_7 = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_7;P=P_7)

"Balanco de massa: M_7 Condensado que retorna ao ciclo”
M_pro =M_fora+ M_7
M_fora = 0,15*M_pro "M_fora: Condensado que ndo recuperéavel"

"Balanc¢o de energia na bomba de condensado”
ETA_isoB1= 0,8"Catdlogos de bombas, (Codistil Dedini, 2001) e (Cycle Tempo, 2001)"
ETA_MBI1 = 0,9 "Catdlogos de bombas, (Codistil Dedini, 2001) e (Cycle Tempo, 2001)"

"Condig¢des do condensado na entrada da bomba de condensado"
P_8=1%98,0655+101,3"(kPa)Pressido do condensado na entrada da bomba de condensado”
T_8 =100 "(C) Temperatura na entrada da bomba de condensado"
h_8=ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_8;P=P_8)"Entalpia do condensado na entrada da bomba"
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s_8=ENTROPY (Steam_NBS;T=T_8;P=P_8)"Entropia do condensado na entrada da bomba"

"Condig¢des do condensado na saida da bomba de condensado”

P_9=3,08%98,0655 + 101,3 "(kPa)Pressdao do condensado na saida da bomba de condensado"
h_9 = ENTHALPY(Steam_NBS;s=s_8;P=P_9) "Entalpia teérica do condensado na saida da
bomba"

"Equacdo de balanco de energia na bomba de retorno de condensado"
P_bcondl=(M_7*%(h_9 - h_8)*ETA_MBI1)/ETA_isoB1

"Condensado (retorno), diante o desaerador (ad)"
P_ad =1,5%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressdao do condensado na entrada do desaerador”

"Condicdes da dgua de reposicdo”

P_10=101,3 {kPa} "(kPa) Pressdao atmosférica"
T_10 =30 "(C) Temperatura ambiente"

h_10 = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_10;P=P_10)

"Condicoes da dgua de reposi¢cdo na entrada do desaerador”
P_11=1,5%98,0655 + 101,3 {kPa}
T_11=30 {C}
h_11 =ENTHALPY(Steam_NBS;T=T_11;P=P_11)
ETA_isoBar =0,8
ETA_MBar = 0,9
P_bagr=(M_10*(h_11 - h_10)*ETA_MBar)/ETA_isoBAR
"Balan¢o de massa no desaerador"
M 12=M_7+M _des+M_10 "M_12, vazdo de condensado na saida do desaerador"

"Condig¢des do condensado na saida do desaerador"

P_12 =1,5%98,0655 + 101,3 "(kPa)Pressao do condensado na saida do desaerador”

T_12 =105 "(C) Temperatura do condensado na saida do desaerador"

h_12 = ENTHALPY(Steam_NBS;T=T_12;P=P_12)"Entalpia do condensado na saida do
desaerador"

s_12 = ENTROPY(Steam_NBS;T=T_12;P=P_12)

"Balanco de energia no desaerador, considerando:”

M_12=M_1+M_ee

M_ee = 0,049*M_12 "Vazao de vapor de saida com a extragdo continua"
M_12*%h_12=M_7*h_9 + M_des*h_4r + M_10*h_11

"O ponto 12 indica a entrada de condensado na bomba de dgua de alimentacdo”

“Condigdes do condensado na saida da bomba de dgua de alimentagdo"

T_al =107,0 "(C) Temperatura da 4gua na saida da bomba de dgua de alimentacdo"

P_al =52%98,0655 + 101,3 "Pressao da 4gua na saida da bomba de alimentagdao"

h_al = ENTHALPY(Steam_NBS;T=T_al;P=P_al) "Entalpia da 4gua na saida da bomba de
alimentacao"
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s_al = ENTROPY(Steam_NBS;T=T_al;P=P_al) "Entropia da 4gua na saida da bomba de
dgua de alimentagao"

"Balanco de energia na bomba de dgua de alimentacao"
ETA_MBaA = 0,94 “Catédlogo do (Cycle Tempo, 2001)”
P_baa= (M_12*(h_al - h_12)*ETA_MBaA)

A seguir, nas tabelas F1, F2 e F3 sdo apresentados os resultados obtidos na simulagdo para

a geracdo de vapor nos niveis de pressao de 4,2 MPa, 6,2 MPa e 8,2 MPa respectivamente.

Tabela F1 Resultados da simulagdo para a Pressdo de vapor de 4,2 MPa. Grupo A,

avaliando 5 valores de temperatura de vapor.

Denominagio T,: 420 °C T,: 430°C | T,:440°C | T,: 450°C | T,: 460 °C

Poténcia produzida (MW) 27,19 27,7 28,285 28,843 29,41
Consumo de vapor TAM (kg/s) 16,72 16,46 16,2 15,94 15,69
Temperatura de vapor () TAM (°C) 3394 348,7 358 367,2 376,5
Temperatura de vapor (e) Processo (°C) 138.,9 145,9 152,8 159,7 166,4
Vazdo de dgua de reposicao (kg/s) 12,55 12,55 12,55 12,55 12,55
Consumo de vapor no Desaerador (kg/s) 2,22 2,207 2,193 2,18 2,16

Consumo de calor no processo (kJ/s) 143.464 144.367 145.255 146.130 146.991
Capacidade de geragdo da planta (kg/s) 63,95 63,94 63,92 63,91 63,9

Consumo elétrico das bombas (kW) 779 778.,9 778,65 778,55 778,35

Titulo do vapor na saida da turbina (GE) 0,999 - - - -

Bagaco excedente (kg/s) 4,253 4,033 3,813 3,593 3,373

Nota: TAM , é referida a Turbina de acionamento mecanico; as letras (e) e (s), significam
entrada e saida respectivamente; (GE) € referido a turbina de geracao elétrica; a simbologia (-)
significa que o vapor estd saindo da turbina em estado superaquecido. Esta nomenclatura é
comum a todas as tabelas e resultados apresentados neste Apéndice.

225



Tabela F2 Resultados da simulagdo para a Pressdo de vapor de 6,2 MPa. Grupo A,

avaliando 5 valores de temperatura de vapor.

Denominagao T,: 450 °C T,:460°C | T,:470°C | T,:480°C | T,:490°C
Poténcia produzida (MW) 31,653 32,257 32,866 33,482 34,1

Consumo de vapor TAM (kg/s) 17,24 16,98 16,73 16,48 16,23
Temperatura de vapor (€) TAM (°C) 321,4 330,3 339,2 348,1 357,0
Temperatura de vapor (€) Processo (°C) 125,1 131,9 138,7 145.4 152,1
Vazio de dgua de reposicao (kg/s) 12,56 12,56 12,55 12,55 12,55
Consumo de vapor no Desaerador (kg/s) 2,251 2,236 2,22 2,208 2,195

Consumo de calor no processo (kJ/s) 141.657 142.556 143.438 144.306 145.160
Capacidade de geragdo da planta (kg/s) 63,98 63,97 63,95 63,94 63,92

Consumo elétrico das bombas (kW) 870,85 870,65 870,45 870,25 870,05

Titulo do vapor na saida da turbina (GE) 0,986 0,993 0,999 - -

Bagaco excedente (kg/s) 3,843 3,613 3,383 3,153 2,923

Tabela F3 Resultados da simulagdo para a Pressdao de vapor de 8,2 MPa. Grupo A,

avaliando 5 valores de temperatura de vapor.

Denominagao T,: 480 °C T,:490°C | T,:500°C | T,: 510°C | T\: 520°C

Poténcia produzida (MW) 35,278 35,933 36,592 37,257 37,93
Consumo de vapor TAM (kg/s) 17,43 17,18 16,93 16,68 16,44
Temperatura de vapor (€) TAM (°C) 314,9 323,6 332,2 340,9 349,5
Temperatura de vapor (€) Processo (°C) 124,5 126,8 133,4 140 146,5
Vazdo de dgua de reposicao (kg/s) 12,56 12,56 12,56 12,55 12,55
Consumo de vapor no Desaerador (kg/s) 2,262 2,247 2,233 2,219 2,206

Consumo de calor no processo (kJ/s) 140.990 141.878 142.749 143.606 144.449
Capacidade de geragdo da planta (kg/s) 63,99 63,98 63,96 63,95 63,94

Consumo elétrico das bombas (kW) 962,55 962,35 962,05 961,85 961,65

Titulo do vapor na saida da turbina (GE) 0,981 0,987 0,994 - -

Bagaco excedente (kg/s) 3,393 3,153 2,913 2,683 2,443

Foram avaliadas alternativas do Grupo A para niveis mais altos de pressao de vapor. As

Tabelas F4 e F5 apresentam os resultados quando os niveis de pressdo atingem 10,0 e 12,0

MPa.
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Tabela F4 Resultados da simulagdo para a Pressdo de vapor de 10,0 MPa. Grupo A,

avaliando 5 valores de temperatura de vapor.

Denominagéo T,: 520 °C T,:530°C | T,:540°C | T\: 550°C | T,:560°C
Poténcia produzida (MW) 39,11 39,81 40,51 41,22 41,94
Consumo de vapor TAM (kg/s) 17,12 16,88 16,63 16,39 16,15
Temperatura de vapor (€) TAM (°C) 325.,5 334,0 342,6 351,1 359,6
Temperatura de vapor (€) Processo (°C) 128,3 134,8 141,2 147,7 154

Vazio de dgua de reposicao (kg/s) 12,56 12,56 12,55 12,55 12,55
Consumo de vapor no Desaerador (kg/s) 2,44 2,23 2,217 2,203 2,191

Consumo de calor no processo (kJ/s) 142.076 142.930 143.770 144.597 145.411
Capacidade de geragdo da planta (kg/s) 63,97 63,96 63,95 63,93 63,92

Consumo elétrico das bombas (kW) 1044.,45 1044.,45 1044.,45 1044.,44 1043,45

Titulo do vapor na saida da turbina (GE) 0,989 0,995 - - -

Bagaco excedente (kg/s) 2,633 2,393 2,153 1,923 1,683

Tabela F5 Resultados da simulacdo para a Pressdo de vapor de 12,0 MPa. Grupo A,

avaliando 5 valores de temperatura de vapor.

Denominagdo T,: 560 °C T,:570°C | T,:580°C | T,: 590 °C | T.: 600 °C

Poténcia produzida (MW) 42,96 43,7 44,45 45,2 45,962
Consumo de vapor TAM (kg/s) 16,79 16,55 16,31 16,08 15,85
Temperatura de vapor (€) TAM (°C) 337,1 345,5 353,9 362,3 370,7
Temperatura de vapor (€) Processo (°C) 137,1 143,4 149,7 156 162,2
Vazdo de dgua de reposicao (kg/s) 12,55 12,55 12,55 12,55 12,55
Consumo de vapor no Desaerador (kg/s) 2,225 2,212 2,199 2,187 2,175

Consumo de calor no processo (kJ/s) 143.230 144.053 144.846 145.664 146.453
Capacidade de geracdo da planta (kg/s) 63,96 63,94 63,93 63,92 63,9

Consumo elétrico das bombas (kW) 1136,45 1135,45 1135,45 1135,45 1135,43

Titulo do vapor na saida da turbina (GE) 0,998 - - - -

Bagaco excedente (kg/s) 1,873 1,623 1,383 1,143 0,903

Nas alternativas do Grupo B, a capacidade de geracdo depende da disponibilidade de

combustivel. Esta capacidade deve por sua vez satisfazer também as necessidades do processo e

o balanco de energia no desaerador. O procedimento empregado ¢ mostrado a seguir para a

pressdo de vapor é 4,2 MPa e a temperatura do vapor é 420 °C, sendo assumido que existe

disponibilidade de dgua para o resfriamento no condensador e adotada a recomendacio da
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Alstom Power de equacionar a poténcia da turbina segundo trés grupos de estagios, cujos valores

de eficiéncia isentrépica aparecem no Capitulo 7.

"DESEMPENHO DE UMA PLANTA DE COGERACAO COM TURBINA DE
EXTRACAO-CONDENSACAO, ALTERNATIVAS DO GRUPO B, DISPONIBILIDADE
TOTAL DE BAGACO (31,673 kg/s), PARA A QUEIMA EM TEMPO DE SAFRA"

"BALANCO DE ENERGIA PARA A ESTACAO DE GERACAO DE VAPOR"
Nc = 0,87 "Eficiéncia de geracdo de vapor das caldeiras"
PCI = 7542 "(kJ/kg) Poder calorifico inferior do combustivel, (bagago)"

"Parametros termodinamicos de geracao de vapor"
T_1 =420 "(C) Temperatura do vapor superaquecido"
P_1=42%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressdo do vapor superaquecido"
h_1 =ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_1;P=P_1) "Entalpia do vapor gerado"
s_1 = ENTROPY(Steam_NBS;T=T_1;P=P_1) "Entropia do vapor gerado"

"Parametros termodindmicos da dgua de alimentac¢ao"
T_aa =105,0 "(C) Temperatura da 4gua de alimentagao"
P_aa =52%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressdo da dgua de alimentacao"
h_aa = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_aa;P=P_aa) "Entalpia da 4gua de alimenta¢do"
s_aa = ENTROPY (Steam_NBS;T=T_aa;P=P_aa) "Entropia de 4gua de alimentacdo"

"BALANCO DE ENERGIA NA CALDEIRA" M_b = 31,673 “Disponibilidade de combustivel”
Nc = (M_1*(h_1-h_aa))/(M_b*PCI)

"Condicdes do vapor na entrada da turbina de geracao elétrica"
P_2=41,16%98,0655+101,3"(kPa) Pressdo do vapor na entrada da turbina, considerando 2% de
perda de carga na linha"
T_2 = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_1;P=P_2)"(C)Temperatura do vapor na entrada da
turbina"
h_2 = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_2;P=P_2) "Entalpia do vapor na entrada da turbina"
s_2 = ENTROPY(Steam_NBS;T=T_2;P=P_2) "Entropia do vapor na entrada da turbina"

"Condic¢des do vapor na extracdo # 1 da turbina de geracdo elétrica, (para alimentagcdo de
acionamento mecanico)"

P_3=21%98,0655 + 101,3 {kPa} "Pressdo do vapor no ponto inicial da extracao da turbina"

h_3t=ENTHALPY (Steam_NBS;s=s_2;P=P_3) "Entalpia tedrica do vapor na extracdo"
T_3t=TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_3t;P=P_3) "Temperatura tedrica no ponto inicial da
extragao"

"Entalpia real do vapor na extracio # 1 da turbina de geragao elétrica"
ETA_lg = 0,85 "Estimativa da Alstom para a eficiéncia isentropica do primeiro grupo de
estagios"
ETA_1g=((h_2-h_3r)/(h_2 - h_3t))
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s_3r = ENTROPY (Steam_NBS;h=h_3r;P=P_3) "Entropia real do vapor no ponto inicial da
extracao"

T_3r = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_3r;P=P_3)"Temperatura real Na extracdo"

X_3r = QUALITY(Steam_NBS;h=h_3r;P=P_3) "Condi¢do do vapor no ponto inicial da
extracao"

"Condicdes tedricas do vapor na extragdo #2 da turbina (para alimentacio do processo)"
P_4=1,5%98,0655 + 101,3 {kPa} "Pressdo de vapor na saida da turbina de geragdo elétrica"
h_4t = ENTHALPY(Steam_NBS;s=s_3r;P=P_4) "Entalpia teérica do vapor na saida dos
ultimos estdgios da turbina de geragdo elétrica"

"Condicdes reais do vapor na extracdo #2 da turbina de geracao elétrica"

ETA_2g = 0,9 "Estimativa da Alstom para a efici€éncia isentropica do segundo grupo de
estagios”

ETA_2g = ((h_3r - h_4r)/(h_3r - h_4t)) "Determina¢do da entalpia real do vapor na extracdo 2
da turbina de geracgdo elétrica"

T_4r = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_4r;P=P_4)"Temperatura real do vapor na extragao
#2 da turbina de geracao elétrica"

s_4r = ENTROPY (Steam_NBS;h=h_4r;P=P_4) "Entropia real do vapor na extracdo #2 da
turbina de geracgdo elétrica"

X_4r = QUALITY (Steam_NBS;h=h_4r;P=P_4) "Titulo do real vapor na extra¢do #2 da turbina
de geracao elétrica"

"Condicdes do vapor na saida da turbina de geracdo elétrica, (entrada ao condensador)"

P_c = 12"(kPa) Pressdo do condensador (absoluta)"

T_ct = TEMPERATURE(Steam_NBS;s=s_4r;P=P_c) "Temperatura teérica do vapor na
entrada ao condensador"

h_ct = ENTHALPY (Steam_NBS;s=s_4r;P=P_c) "Entalpia tedérica do vapor na entrada ao
condensador”

ETA_3g = 0,7 "Estimativa da Alstom para a eficiéncia isentropica do terceiro grupo de
estagios"

X_ct=QUALITY (Steam_NBS;h=h_ct;P=P_c)

"Equagdo para o calculo da poténcia da turbina de geracao elétrica"
ETA_em = 0,97 "eficiéncia elétro-mecanica da turbina de geracao elétrica"
"Considerando" M_c = (M_1-M_2-M_3)
P_tge=M_1%(h_2-h_3t)*ETA_1g*ETA_em+(M_1 - M_2)*(h_3r - h_4t)*ETA_2g*ETA_em +
M_c)*(h_4r - h_ct)*ETA_3g*ETA_em

"Condig¢des do vapor na entrada da turbina de acionamento mecanico"

P_5 =20,58%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressdo do vapor na entrada da turbina de acionamento
mecanico"

T_5 = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_3r;P=P_5) "(C) Temperatura do vapor na entrada da
turbina de acionamento mecanico"

ETA_isomec = 0,6

ETA_M=0,8
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h_5 = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_5;P=P_5) "Entalpia do vapor na entrada da turbina
de acionamento mecanico"

s_5 = ENTROPY(Steam_NBS;T=T_5;P=P_5) "Entropia do vapor na entrada da turbina de
acionamento mecanico"

X_5 = QUALITY(Steam_NBS;h=h_5;P=P_5) "Titulo do vapor na entrada da turbina de
acionamenmto mecanico"

"Condig¢des do vapor na saida da turbina de acionamento mecanico"

P_6 = 1,5%98,0655 + 101,3 {kPa} "(KPa)Pressio do vapor na saida da turbina de
acionamento mecanico"

h_6t = ENTHALPY(Steam_NBS;s=s_5;P=P_6) "Entalpia tedérica do vapor na saida da
turbina de acionamento mecanico"

T_6r = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_6r;P=P_6)"Temperatura real do vapor na saida
da turbina de acionamento mecanico"

ETA_isomec = ((h_5 - h_6r)/(h_5 - h_6t))

X_6 = QUALITY(Steam_NBS;h=h_6r;P=P_6) "Titulo do vapor na saida da turbina de
acionamento mecanico"

"BALANCO DE ENERGIA NA TURBINA DE ACIONAMENTO MECANICO"
P_tam = 3700 {kW}
P_tam =M_2*(h_5 - h_6t)*ETA_isomec*ETA_M

"BALANCO DE MASSA E ENERGIA NA JUNCAO DO VAPOR PARA PROCESSO"

M_pro = 61,73 "(kg/s) Vazdo madssica para o processo, inclui 4,26 (kg/s) para a estacdo de
refino”

M_pro = (M_2 - M_des) + M_1 - M_2 - M_c) "M_3 Vazdo de vapor da extragdo 2,
(alimentacao do processo)"

M_pro*h_pro = (M_2 - M_des)*h_6r + (M_1 - M_2 - M_c)*h_4r "Balanco de energia"

"DEFINICAO DAS CONDICOES DO VAPOR PARA PROCESSO"

P_pro =1,3%98,0655 + 101,3 "(KPa) Pressdao de vapor na entrada do processo"
s_pro = ENTROPY (Steam_NBS;h=h_pro;P=P_pro)

T_pro = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_pro;P=P_pro)

Q_pro = M_pro*(h_pro - h_7)

"DEFINICAO DAS CONDICOES DO CONDENSADO NA SAIDA DO PROCESSO"
P_7=1%98,0655 + 101,3 "(KPa) Pressao do condensado na saida do processo"
T_7 =100 "(C) Temperatura do condensado na saida do processo"
h_7 = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_7;P=P_7)

"DEFINICAO DA VAZAO DO CONDENSADO QUE RETORNA DO PROCESSO"
M_pro = M_fora + M_7 "Balanco de massa no ponto de saida do condensado que ndo retorna"
M_fora = 0,15*M_pro "M_7: Parte do condensado que retorna ao ciclo"

"BALANCO DE ENERGIA NA BOMBA DE CONDENSADO (retorno do condensador)"

ETA_isoB1=0,8"Catdlogo (Cycle Tempo, 2001)"
ETA_MBI1 = 0,9 "Catédlogo (Cycle Tempo, 2001)"
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"Condig¢do do condensado na saida do condensador”

Xc=0
hc = ENTHALPY (Steam_INBS;X=Xc;P=P_c)

"Condig¢do do condensado na saida da bomba de condensado”
T_sbc = 50 “Temperatura do condensado na saida do condensador”

h_sbc = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_sbc;P=P_7)
W_cond = M_c*(h_sbc - hc)*ETA_MBI1

"Condi¢des do condensado na entrada da bomba de circulagao”
P_8=1%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressdao do condensado na entrada da bomba de condensado”

"Balanco de energia no ponto de jun¢do"

M_7*h_7 + M_c*h_sbc=(M_7 + M_c)*h_8
T_8 = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_8;P=P_7)"Temperatura na entrada da bomba de

condensado"
s_8 = ENTROPY (Steam_NBS;h=h_8;P=P_7)"Entropia do condensado na entrada da bomba"

"Condig¢des do condensado na saida da bomba de circulagao”
P_9=13,08%98,0655 + 101,3 {kPa} "Pressao do condensado na saida da bomba de condensado”

h_9=ENTHALPY (Steam_NBS;s=s_8;P=P_9)"Entalpia teérica do condensado na saida da

bomba"

"Equacao de balango de energia na bomba de circulagio"
P_cir=((M_7 + M_c)*(h_9 - h_8)*ETA_MBI1)/ETA_isoB1

"Condig¢des da dgua de reposi¢ao”
P_10=101,3 {kPa} "(kPa) Pressdo atmosférica"

T_10 =30 "(C) Temperatura ambiente"
h_10 = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_10;P=P_10)

"Condicoes da dgua de reposi¢cdo na entrada do desaerador”
P_11=1,5%98,0655 + 101,3 {kPa}

T_11=30{C}
h_11 = ENTHALPY(Steam_NBS;T=T 11;P=P_11)
P_bagr= (M_10%(h_11 - h_10)*ETA_MB1)/ETA_isoB1

"DEFINICAO DA EQUACAO DE BALANCO DE MASSA NO DESAERADOR"
M_12 = (M_7+M_c) + M_des + M_10 "M_12, vazao de condensado na saida do

desaerador”

"Condig¢des do condensado na saida do desaerador"
P_12 =1,5%98,0655 + 101,3 "(kPa)Pressao do condensado na saida do desaerador”

T_12 =105 "(C) Temperatura do condensado na saida do desaerador”"
h_12 = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_12;P=P_12)"Entalpia do condensado na saida do

desaerador”
s_12 = ENTROPY(Steam_NBS;T=T_12;P=P_12)
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"Balanco de energia no desaerador: Condensado na entrada (P=0,15 MPa e h=h_9)"
M_12=M_1+M_ee
M_ee = 0,049*M_12 "Vazao de vapor de saida com a extragdo continua"
M_12*h_12 =(M_7+M_c) *h_9 + M_des*h_6r + M_10*h_11

"A CONDICAO 12, EQUIVALE A ENTRADA DO CONDENSADO NA BOMBA DE
AGUA DE ALIMENTACAO"
"Condig¢des do condensado na saida da bomba de dgua de alimentacdo"

T_al =107,0 "(C) Temperatura da 4gua na saida da bomba de dgua de alimentacdo"

P_al =52%98,0655 + 101,3 "Pressdo da d4gua na saida da bomba de alimentacao"

h_al = ENTHALPY(Steam_NBS;T=T_al;P=P_al) "Entalpia da dgua na saida da
bomba de alimentacao"

s_al = ENTROPY(Steam_NBS;T=T_al;P=P_al) "Entropia da 4gua na saida da
bomba de dgua de alimentagao"

"E POSSIVEL DEFINIR A EQUACAO DE BALANCO DE ENERGIA DA BOMBA DE
AGUA DE ALIMENTACAO"

ETA_MBaA = 0,94 “Catédlogo (Cycle Tempo, 2001)”

P_baa= (M_12*(h_al - h_12)*ETA_MBaA)

A seguir, nas tabelas F6, F7 e F8 sdo apresentados os resultados obtidos na simulagdo para

a geracdo de vapor nos niveis de pressao de 4,2 MPa, 6,2 MPa e 8,2 MPa respectivamente.

Tabela F6 Resultados da simulagdo para a Pressio de vapor de 4,2 MPa. Grupo B,

avaliando 5 valores de temperatura de vapor.

Denominagio T,: 420 °C T,: 430°C | T,:440°C | T,: 450°C | T,: 460 °C
Poténcia produzida (MW) 36,941 37,11 37,288 37,471 37,661
Consumo de vapor TAM (kg/s) 16,84 16,58 16,32 16,06 15,81
Temperatura de vapor (€) TAM (°C) 3354 344.,6 353,7 362,9 372,1
Temperatura de vapor (€) Processo (°C) 126,6 133,4 140,1 146,7 153,3
Vazdo de dgua de reposicao (kg/s) 13,07 13,03 13 12,97 12,94
Consumo de vapor no Desaerador (kg/s) 3,06 2,983 2,909 2,837 2,767
Consumo de calor no processo (kJ/s) 141.862 142.747 143.616 144.472 145.314
Capacidade de geragdo da planta (kg/s) 73,88 73,26 72,66 72,08 71,5
Consumo elétrico das bombas (kW) 921,56 915,12 906,39 897,9 889,54
Titulo do vapor na 2da extracdo (GE) 0,986 0,992 0,999 - -
Vazao de vapor (e) condensador (kg/s) 9,09 8,551 8,026 7,51 7,0
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Tabela F7 Resultados da simulagdo para a Pressio de vapor de 6,2 MPa. Grupo B,

avaliando 5 valores de temperatura de vapor.

Denominagao T,: 450 °C T,:460°C | T,:470°C | T,:480°C | T,:490°C

Poténcia produzida (MW) 41,3 41,48 41,66 41,855 42,05
Consumo de vapor TAM (kg/s) 17,42 17,17 16,92 16,67 16,42
Temperatura de vapor (€) TAM (°C) 315,2 323,9 332,6 341,4 350,1
Temperatura de vapor (€) Processo (°C) 124,5 124,5 124,8 131,3 137,7
Vazio de dgua de reposicao (kg/s) 13,01 12,98 12,95 12,92 12,89
Consumo de vapor no Desaerador (kg/s) 3,00 2,925 2,85 2,778 2,70

Consumo de calor no processo (kJ/s) 139.876 140.757 141.622 142.472 143.308
Capacidade de geragdo da planta (kg/s) 72,82 72,2 71,6 71,01 70,43
Consumo elétrico das bombas (kW) 1012,58 1002,71 993,08 983,68 974,5
Titulo do vapor na 2da extracdo (GE) 0,971 0,978 0,984 0,99 0,996
Vazio de vapor (e) condensador (kg/s) 8,09 7,547 7,017 6,5 5,991

Tabela F8 Resultados da simulagdo para a Pressio de vapor de 8,2 MPa. Grupo B,

avaliando 5 valores de temperatura de vapor.

Denominagao T,: 480 °C T,:490°C | T,:500°C | T,: 510°C | T\: 520 °C

Poténcia produzida (MW) 44,476 44,67 44,865 45,06 45,271
Consumo de vapor TAM (kg/s) 17,66 17,41 17,17 16,92 16,68
Temperatura de vapor (€) TAM (°C) 307 315,5 323,9 332,4 340,9
Temperatura de vapor (€) Processo (°C) 124,5 124,5 124,5 124,8 131,1
Vazdo de dgua de reposicao (kg/s) 12,95 12,92 12,89 12,86 12,83
Consumo de vapor no Desaerador (kg/s) 2,91 2,833 2,759 2,687 2,617

Consumo de calor no processo (kJ/s) 139.061 139.932 140.786 141.625 142.449
Capacidade de geragdo da planta (kg/s) 71,67 71,05 70,45 69,86 69,29

Consumo elétrico das bombas (kW) 1096,84 1086,25 1075,72 1065,23 1055,76
Titulo do vapor na 2da extracdo (GE) 0,965 0,971 0,978 0,984 0,99
Vazio de vapor (e) condensador (kg/s) 7,026 6,488 5,961 5,446 4,942

O procedimento aplicado para efetuar a otimizacdo € baseado nas mesmas equagdes de

balan¢o de massa e energia, agora com a pressao de vapor como parametro livre, permitindo que

as eficiéncias isentropicas associadas a cada grupo de estdgios possam variar até os valores

limites citados pela Alstom no capitulo 7.
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Apéndice G

Procedimento de simulacao empregado nas Propostas I e II do capitulo 8

A seguir € apresentado no formato do EES ® o procedimento de simulacdo empregado nas
Propostas I e I1, tomando como base os diagramas apresentados nas Figuras 8.2 e 8.3 do capitulo

8, (correspondentes as Propostas I e II respectivamente).

Na Proposta I a capacidade de geragado foi limitada pelo consumo especifico de vapor para
processo, admitido 400 kg de vapor/tonelada de cana. A seguir € apresentado o procedimento

quando a pressdo de vapor € 6,2 MPa e a temperatura de 480 °C.

PROPOSTA I, COMBUSTIVEL: BAGACO, DOIS BLOCOS ENERGETICOS
BASEADOS EM TURBINAS DE CONTRAPRESSAO.

"Determinac¢do da quantidade de bagaco disponivel"”
Mcd = (11000*0,26)*210 "Disponibilidade total de bagaco (toneladas)"
Mcdm = (((Mcd/210)/24)/3600)*1000 "Valor médio do bagago (kg/s) disponivel"

"BLOCO I Caldeira 1. DADOS"
"Estimativa da usina: 8,6 ton vapor/ h, (2,39 kg/s) como perda na extragdo continua"

Ple = 62%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressao de vapor gerado"

Tle =480 "(C) Temperatura do vapor gerado"

Taal = 105 "(C) Temperatura da d4gua de alimentac¢ao"

Paal =72%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressao de dgua de alimentacdo"
N1 =0,85 "Valor de eficiéncia de primeira lei da caldeira"

PCI = 7546 "(kJ/kg) Poder calorifico bo bagaco"

"Outros parametros do vapor"

hle = ENTHALPY(Steam_NBS;T=T1e;P=Ple) "Entalpia do vapor gerado"
sle = ENTROPY (Steam_NBS;T=T1e;P=Ple) "Entropia do vapor gerado"
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"Outros parametros da dgua de alimentagdo"
haal = ENTHALPY(Steam_NBS;T=Taal;P=Paal) "Entalpia da 4gua de alimenta¢do"
saal = ENTROPY (Steam_NBS;T=Taal;P=Paal) "Entropia da d4gua de alimentac¢ao"

"Determinagdo do consumo de combustivel da caldeira 1"
N1 = (G1*(hle - haal))/(Mc1*(PCI))

"Avaliacdo da poténcia da turbina"

P1_s=1,7*%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressao de vapor de saida da turbina"

T1_s =132 "(C) Temperatura real de vapor na saida, (informacao do fabricante)"
h1_s=ENTHALPY (Steam_NBS;T=T1_s;P=P1_s) "Entalpia real de vapor na saida da turbina 1"
h1_st = ENTHALPY(Steam_NBS;s=sle;P=P1_s) "Entalpia tedrica na saida da turbina 1"
ETA_em = 0,97 "Valor estimado da eficiéncia eletro-mecénica, confirmado na usina"

X1_s =QUALITY(Steam_NBS;h=h1_s;P=P1_s)

W_1=22000 "kW, poténcia, dado do fabricante"

W_1=Gl1*(le-hl_s)*ETA_em

"Determinando o valor da efici€ncia isentrdpica global da Turbina 1"
ETA_is=(hle - hl_s)/(hle - h1_st)

"O trocador de calor do bloco 1 fornece G1 ton/h para processo, na estimativa da Usina o vapor
obtido no trocador € saturado a 1,2 bar (manométrica)"

"Balanco de energia no trocador de calor 1, "Condensado na entrada do trocador (P_cond1)"
P_cond1=1,3%98,0655+101,3"(kPa)Pressdo do condensado dos primeiros efeitos da evaporagcao"
T_condl = 105 "(C) Temperatura do condensado dos primeiros efeitos da evaporagao”
h_condl= ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_cond1;P=P_condl) "Entalpia do condensado que
entra ao Trocador de calor"

"Pressdo de vapor na saida do trocador (kPa)" P_pro = 1,2*%98,0655 + 101,3

X_pro = 1"Condig¢ao de vapor saturado"

h_pro = ENTHALPY (Steam_NBS;X=X_pro;P=P_pro)

T_pro = TEMPERATURE(Steam_NBS;X=X_pro;P=P_pro)

G1*hl_s + Gl1*h_condl = G1*h1_LS + G1*h_pro "Equacgdo de balango, trocador 1"

P1_LS =1,5*%98,0655 + 101,3 "Pressao do condensado na saida do trocador de calor"

T1_LS = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h1_LS;P=P1_LS) "Temperatura do condensado na
saida do trocador"

"BLOCO 11, Caldeira 2. DADOS"

"Admitido o mesmo valor de 2,39 kg/s na extracao continua”

P2e = 62%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressdo de vapor gerado"

T2e =480 "(C) Temperatura do vapor gerado"

G2 =20,8052 "Equivalente aproximadamente a 75 ton/hora de vapor"

N2 = 0,87 "Valor de eficiéncia de primeira lei da caldeira, (Codistil Dedini, 2001)"

"Outros parametros do vapor"
h2e = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T2e;P=P2e) "Entalpia do vapor gerado"
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s2e = ENTROPY (Steam_NBS;T=T2e;P=P2e) "Entropia do vapor gerado"

"Determinac¢do do consumo de combustivel da caldeira "
N2 = (G2*(h2e - haal))/(Mc2*(PCI))

"Parametros na entrada da Turbina"

P_2e =61,38%98,0655 + 101,3"(kPa) Pressao de vapor gerado"
T_2e = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h2e;P=P_2¢e)

s_2e = ENTROPY (Steam_NBS;T=T 2¢;P=P_2e)

"Pressdo na extragdo do vapor na turbina de geracao elétrica 2"

P_2ex = 13%98,0655 + 101,3 {kPa} "Pressdo do vapor na extracdo da turbina"

h_2ext = ENTHALPY (Steam_NBS;s=s_2e;P=P_2ex) "Entalpia tedrica do vapor na extragao"
T_2ext = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_2ext;P=P_2ex) "Temperatura tedrica na extracao"
G_2ext=4,167 "(kg/s), Vazdo de vapor na extragao"

"Entalpia real do vapor na extracdo da turbina de geracao elétrica”

ETA_l1g=0,83"Valor estimado para a eficiéncia isentrépica do primeiro grupo de estigios"
ETA_1g = ((h2e - h_2extr)/(h2e - h_2ext))

s_2extr = ENTROPY (Steam_NBS;h=h_2extr;P=P_2ex) "Entropia real do vapor na extra¢ao"
T_2extr = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_2extr;P=P_2ex)"Temperatura real do vapor no
ponto inicial da extragao"

X_2extr = QUALITY(Steam_NBS;h=h_2extr;P=P_2ex) "Condicao real do vapor na extracao"

"Condicdes do vapor na saida da turbina de geracgao elétrica (2)"

P_2s=1,7%98,0655 + 101,3 {kPa} "Pressdo de vapor na saida da turbina de geracao elétrica"
h_2st = ENTHALPY (Steam_NBS;s=s_2extr;P=P_2s) "Entalpia teérica do vapor na saida da
turbina de geracao elétrica"

"BALANCO DE ENERGIA NA TURBINA DE GERACAO ELETRICA"

"Admitindo o valor previamente definido de eficiéncia eletromecanica da turbina de geragdo
elétrica 1"

T_2sr = 132 "Temperatura real do vapor na saida da turbina de geracgdo elétrica"

h_2sr = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_2sr;P=P_2s)

ETA_2g = ((h_2extr - h_2sr)/(h_2extr - h_2st))

X_2sr = QUALITY(Steam_NBS;T=T_2sr;P=P_2s) "Titulo do vapor na saida da turbina"
W_2=G2*(h2e-h_2ext)*ETA_1g*ETA_em+(G2- G_2ext)*(h_2extr - h_2st)*ETA_2g*ETA_em

"Vazdo de vapor para processo, sem incluir o vapor que vai para a estagdo de refino"
G_pro = (G1 + G2) - G_2ext

"Consumo total de bagacgo da caldeira 1 (bolco I)" Mtl = ((Mc1*3600)*24*210)/1000

"Consumo total de bagago da caldeira 2 (bolco 2)" Mt2 = (Mc2*3600)*24%210)/1000

"Consumo total de bagago" Mt = (Mtl + Mt2)

"Excedente de bagago" Ebag = Mcd - Mt
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"Balanco de energia no tanque de condensado. Condi¢des da dgua de reposicao (ar)"
P_ar=101,3 {kPa} "(kPa) Pressao atmosférica"
T_ar = 30 "(C) Temperatura ambiente"
h_ar = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_ar;P=P_ar)

"Vazao total de dgua de reposic¢ao na planta", M_ar = (2¥2,39) + G_2ext "kg/s, associada com a
extracdo continua e o consumo na esta¢do de refino”

"Condig¢des da dgua de reposi¢ao na entrada do tanque de condensado (ar_et)"
Par_et =1,5%98,0655 + 101,3 {kPa}
Tar_et =30 {C}
har_et = ENTHALPY (Steam_NBS;T=Tar_et;P=Par_et)

"Condig¢des do condensado de retorno na entrada do tanque do condensado considerando perdas
de calor na linha"

X sc=0

T_sc =110 "(C), baseado na estimativa feita pela usina Cruz Alta"

h_sc = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_sc;X=X_sc) "Entalpia do condensado de retorno na
entrada do tanque"

"O balancgo energético fica (h_satq, entalpia na saida do tanque) para o bloco 1:"
M_arl = 2,39 "(kg/s), equivalente ao valor da extracdo continua"
"Para o bloco 2, a vazao de dgua de reposicao fica"
M_ar2 = (2,39 + G_2ext) "(kg/s) extragao continua mais o vapor para a estagao de refino"
"Para o bloco I" M_ar1*har_et + G1*h_sc = (M_arl + G1)*h_satql
"Vai ser considerado h_satql: a entalpia na entrada da bomba de dgua de alimentacao”

"Condig¢des do condensado na saida da bomba de dgua de alimentacao"

T_al =107,0 "(C) Temperatura da d4gua na saida da bomba de dgua de alimentac¢ao"

P_al =72%98,0655 + 101,3 "Pressdo da d4gua na saida da bomba de alimentacao"
h_al=ENTHALPY(Steam_NBS;T=T_al;P=P_al)"Entalpia da dgua na saida da bomba de
alimentacao"

s_al = ENTROPY(Steam_NBS;T=T_al;P=P_al) "Entropia da d4gua na saida da bomba de dgua
de alimentagdo"

"Considerando o trabalho de duas bombas para cada ciclo (Bloco 1 e 2):"
"Assumindo"ETA_MBaA = 0,94

W_baal=(G1 +2,39)*(h_al - h_satql)* ETA_MBaA

W_baa2= (G2 + 2,39)*(h_al - h_satql)*ETA_MBaA

"Consumo de poténcia do sistema de bombeio"
W _baal + W_baa2 = W_Bt

"Serdo consideradas iguais parametros termodinamicos com respeito ao trocador de calor 1"
"DEFINICAO DAS CONDICOES DO CONDENSADO NA SAIDA DO PROCESSO"
P_7=1%98,0655 + 101,3 {kPa} "Pressdo do condensado na saida do processo"

T_7=100 {C} "Temperatura do condensado na saida do processo"
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h_7 = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_7;P=P_7)
"Fixando a quantidade de calor entregada no processo”
Q_pro = G_pro*(h_pro - h_7) + G_2ext*(h_2extr - h_7)

"PROPOSTA II, DOIS BLOCOS ENERGETICOS; COMBUSTIVEL: MISTURA BAGACO-
PALHA DE CANA”.

"Bloco 1: Caldeira-Turbina de contrapressao - Trocador de calor - sistema de bombeio"
"Bloco 2: Caldeira - Turbina de extragdo-condensa¢cdo com duas extragdes - trocador de calor
numa das, extragdes, desaerador e sistema de bombeio"

"Disponibilidade de bagaco, considerando 210 dias dias de moenda efetiva"
Mbd = (11000*0,26)*210 "Disponibilidade total de bagaco (50% de umidade) (toneladas) "
Mbdm = ((Mbd/210)/24)/3600)*1000 "Valor médio do bagacgo (kg/s) disponivel"

"Disponibilidade de palha conforme uma porcentagem do 20% da disponibilidade de bagaco"
"Conforme a recomendac¢do da Copersucar: Por cada tonelada de bagaco, temos 500 kg de fibra
sendo admissivel agregar, 20% de fibra de palha na base seca com o seguinte resultado"

"Quantidade de fibra de palha seca" M_pal = (Mbd/2)*0,2 "Toneladas de palha seca agregadas
ao bagaco”

"Quantidade de palha umida (15% de umidade)"
M_palha = M_pal/0,85 "Toneladas de palha imida (15%) agregadas ao bagaco"
M_palham = ((M_palha/210)/24)/3600)*1000 "Valor médio da palha (kg/s) disponivel"

"Determinac¢do da disponibilidade de combustivel para o ano (12 meses)"
M_D = M_palha + Mbd "Toneladas de combustivel"

"Determinag¢do do poder calorifico do novo combustivel"
PCI_b = 7546 "(kJ/kg) Poder calorifico do bagago (50% de umidade)"
PCI_p = 12979 "(kJ/kg) Poder calorifico da palha de cana (15% de umidade)"

"A equagdo proposta pelo Regis et al, (2002), indica:"
PCI_D = (PCI_b*Mbdm) + (PCI_p*M_palham))/(Mbdm + M_palham)" (kJ/kg)"

"Bloco energético 1, DADOS"
"A usina considera 8,6 ton vapor/ h, (2,39 kg/s) como perda na extracdo continua”
P1 =62%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressao de vapor gerado"
T1 =480 "(C) Temperatura do vapor gerado"
Taal =105 "(C) Temperatura da d4gua de alimentac¢ao"
Paal =72%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressao de d4gua de alimentacdo"
N1 =0,85 "Valor de eficiéncia de primeira lei da caldeira"

"Outros parametros do vapor"
hl = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T1;P=P1) "Entalpia do vapor gerado"
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s1 = ENTROPY (Steam_NBS;T=T1;P=P1) "Entropia do vapor gerado"

"Outros parametros da dgua de alimenta¢do"
haal = ENTHALPY(Steam_NBS;T=Taal;P=Paal) "Entalpia da 4gua de alimenta¢do"
saal = ENTROPY (Steam_NBS;T=Taal;P=Paal) "Entropia da 4gua de alimentacao"

"Determinagdo do consumo de combustivel da caldeira 1"
N1 = (G1*(hl - haal))/(Mc1*(PCI_D))

"Determinagdo do consumo de combustivel para os 7 meses da safra (toneladas)"
Mcl_t = ((Mc1*¥3600)*24%210)/1000

"Avaliacdo da poténcia da turbina"
P1s =1,7%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressdo de vapor de saida da turbina"
Tlsr =132 "(C) Temperatura real de vapor na saida, (informacao do fabricante)"
hlsr = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T1sr;P=P1s) "Entalpia real na saida da turbina 1"
hlst= ENTHALPY(Steam_NBS;s=s1;P=P1s) "Entalpia tedrica na saida da turbina 1"
ETA_em = 0,97 "Valor estimado da eficiéncia eletro-mecénica, confirmado na usina"
X1sr = QUALITY (Steam_NBS;h=h1sr;P=P1s)"Condi¢ao do vapor na saida da turbina 1"
W1 =22000 "(kW) Poténcia nominal da turbina 1, (bloco 1)"
W1 =G1*(hl - hlsr)*ETA_em

"Fazendo um balanc¢o de energia no trocador de calor 1"
P_cond1=1,3%98,0655+101,3"(kPa)Pressaio do condensado dos primeiros efeitos
evaporacao"

da

T_condl = 106 "(C) Temperatura do condensado dos primeiros efeitos da evaporacao

(estimativa da Usina)”

h_condl= ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_cond1;P=P_cond1) "Entalpia do condensado que

entra ao Transformer"

"Pressdo de vapor na saida do trocador, vapor para processo (kPa), Segundo estimativa da

Usina"
P_pro =1,2%98,0655 + 101,3
X_pro =1 "Condicdo de vapor saturado”
T_pro = TEMPERATURE(Steam_NBS;X=X_pro;P=P_pro)
h_pro = ENTHALPY (Steam_NBS;X=X_pro;P=P_pro)
G1*hlsr + G1*h_condl = G1*h1_LS + G1*h_pro "Balang¢o no trocador 1"

"Condi¢ao do condensado na saida do trocador de calor”

P1_LS = 1,5%98,0655 + 101,3 "Pressdo do condensado do vapor da turbina na saida do

transformador de vapor"
T1_LS = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h1_LS;P=P1_LYS)

"Determinando o valor da eficiéncia isentrépica global da Turbina 1"
ETA_isl = (hl - hlsr)/(hl - hlst)

"Condicdes da dgua de reposi¢ao (ar)"
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P_ar=101,3 {kPa} "(kPa) Pressdo atmosférica"
T_ar = 30 "(C) Temperatura ambiente"
h_ar = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_ar;P=P_ar)

"Vazdo total de 4gua de reposi¢do no bloco 1 da planta"
M_arl =2,39 "(kg/s), associada somente com a extracao continua da caldeira (blocol)”

"Condig¢des da dgua de reposi¢ao na entrada do tanque de condensado (ar_et)"
Par_et =1,5%98,0655 + 101,3 {kPa}
Tar_et =30 {C}
har_et = ENTHALPY (Steam_NBS;T=Tar_et;P=Par_et)

"As condi¢des do condensado de retorno na entrada do tanque do condensado considerando
perdas de calor na linha"
X sc=0
T_sc =110 "(C), baseado na estimativa feita pela usina Cruz Alta"
h_sc = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_sc;X=X_sc)

"Estimativa do consumo de poténcia da bomba de circulagdo entre a saida do trocador e o tanque

de condensado (bloco 1)"
W_Bcl =G1*(h_sc - h1_LS)*ETA_MBaA

"Célculo de h_satq, (entalpia na saida do tanque) para o bloco 1:"
M_arl*har_et + G1*h_sc = (M_arl + G1)*h_satq

"Condig¢des do condensado na saida da bomba de dgua de alimentagdo”

T_al =107,0 "(C) Temperatura da 4gua na saida da bomba de dgua de alimentacdo"

P_al =72%98,0655 + 101,3 "Pressdo da dgua na saida da bomba de alimentacao"

h_al = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T_al;P=P_al) "Entalpia da 4gua na saida da bomba de
alimentacao"

s_al = ENTROPY(Steam_NBS;T=T_al;P=P_al) "Entropia da dgua na saida da bomba de
dgua de alimentagao”

"Considerando o trabalho de duas bombas para cada ciclo (Bloco 1"
ETA_MBaA = 0,94
W_baal=(G1 + M_arl)*(h_al - h_satq)*ETA_MBaA

“Bloco energético 2, DADOS PARA A OPERACAO DURANTE A SAFRA"
"A usina considera 8,6 ton vapor/ h, (2,39 kg/s) como perda na extracdo continua”
N2 = 0,87 "Eficiéncia de geracao de vapor das caldeiras"

"Parametros termodinamicos de geracao de vapor"
T2 =480 "(C) Temperatura do vapor superaquecido (bloco 2)"
P2 =62%98,0655 + 101,3 "(kPa) Pressdo de vapor gerado (bloco 2)"
G2 =33,34 "(kg/s) Vazdo de vapor gerado, (equivalente a 120 ton/h)"
h2 = ENTHALPY (Steam_NBS;T=T2;P=P2) "Entalpia do vapor gerado (bloco 2) "
s2 = ENTROPY (Steam_NBS;T=T2;P=P2) "Entropia do vapor gerado (bloco 2)"
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"BALANCO NA CALDEIRA 2"
N2 = (G2*(h2-haal))/(Mc2*PCI_D) "Mc2, consumo de combustivel Caldeira 2 (kg/s)"

"Determinac¢@o do consumo de combustivel para os 7 meses da safra (toneladas)"
Mc2_t = ((Mc2*¥3600)*24%210)/1000

"Parametros do vapor na entrada da turbina"
P2e = 61,38%98,0655 "Pressdo do vapor na entrada da turbina, perda de carga (1 %)"
T2e = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h2;P=P2e¢) "Temperatura do vapor na entrada"
s2e = ENTROPY (Steam_NBS;T=T2e;P=P2e) "Entropia do vapor na entrada da turbina"

"Pressdo na extra¢ao do vapor na turbina de geragdo elétrica 2 (Estacdo de Refino)"
P2ex = 13%98,0655 + 101,3 {kPa} "Pressao do vapor na extragdo da turbina"
h2ext = ENTHALPY (Steam_NBS;s=s2e;P=P2ex) "Entalpia tedrica do vapor na extragcao"
T2ext=TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h2ext;P=P2ex)"Temperatura tedrica na extracao"
G_ER =4,167 "Vazao de vapor na extracdo para a Estacao de Refino, e Desaerador (kg/s)"

"Entalpia real do vapor na extracdo da turbina de geragdo elétrica”
ETA_1g=0,841"Valor da eficiéncia isentrépica global para o primeiro grupo de estagios"
ETA_1g = ((h2 - h2exr)/(h2 - h2ext))
s2exr = ENTROPY (Steam_NBS;h=h2exr;P=P2ex) "Entropia real do na extragcdo"
T2exr = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h2exr;P=P2ex)"Temperatura real do vapor na
extragao"
X2exr = QUALITY (Steam_NBS;h=h2exr;P=P2ex) "Condi¢ao real do vapor na extracdao"

"Condicdes do vapor na segunda extracao da turbina de geracdo elétrica (ponto 3)"
P3 =1,7*%98,0655 + 101,3 {kPa} "Pressdo de vapor na segunda extracdo da turbina de geracado
elétrica"
h3t = ENTHALPY(Steam_NBS;s=s2exr;P=P3) "Entalpia teérica do vapor na segunda
extracao da turbina de geragdo elétrica"
M_pro = 50,93 "(kg/s) Vazdo de vapor para processo, (sem incluir o vapor para a Estacdo de
Refino)"
M_pro = G1 + Gex3 "Observe que fica fixado o valor de Gex3"

"DEFINICAO DAS CONDICOES DO CONDENSADO NA SAIDA DO PROCESSO"
P_7=1%98,0655 + 101,3 {kPa} "Pressao do condensado na saida do processo"
T_7 =100 {C} "Temperatura do condensado na saida do processo"

h_7 = ENTHALPY(Steam_NBS;T=T_7;P=P_7)
Q_pro = M_pro*(h_pro - h_7) + G_ER*(h2exr - h_7) "Calor para processo"

"Condicoes reais do vapor na segunda extracdo da turbina de geracdo elétrica (Vapor para
Processo)"

ETA_2g = 0,872 "Valor da eficiéncia isentropica do segundo grupo de estdgios"

ETA_2g = ((h2exr - h3r)/(h2exr - h3t))

T3r = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h3r;P=P3)"Temperatura real do vapor na segunda
extracdo da turbina de geragdo elétrica"
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s3r = ENTROPY (Steam_NBS;h=h3r;P=P3) "Entropia real do vapor na segunda extra¢cdo da
turbina de geracao elétrica"

X3r = QUALITY (Steam_NBS;h=h3r;P=P3)"Condic¢ado real do vapor na segunda extragcdao da
turbina de geracao elétrica"

"Condig¢des do vapor na saida da turbina, (entrada ao condensador) (ponto 4)"

P4 =12 {kPa} "Pressdo de vapor na entrada do condensador (absoluta)"

h4t = ENTHALPY (Steam_NBS;s=s3r;P=P4) "Entalpia tedrica do vapor na saida da turbina de
geracdo elétrica"

X4=0

h_cnd = ENTHALPY(Steam_NBS;X=X4;P=P4) "Entalpia do condensado na saida do
condensador”

"Condicdes reais do vapor na saida da turbina de geracao elétrica (ponto 4r)"

ETA_3g=0,7 "Estimativa da Alstom durante a safra"

ETA_3g = ((h3r - hdr)/(h3r - h4t))

T4r = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h4r;P=P4)"Temperatura real do vapor na saida da
turbina de geracao elétrica"

s4r = ENTROPY (Steam_NBS;h=h4r;P=P4) "Entropia real do vapor na saida da turbina de
geracdo elétrica"

X4r = QUALITY (Steam_NBS;h=h4r;P=P4)"Condicao real do vapor na saida da turbina de
geracdo elétrica, (Bloco II)"

"A vazio de vapor que foi ao condensador:" Mcce = G2 - G_ER - Gex3 - G_Des

"EQUACAO DE BALANCO DE ENERGIA NA TURBINA DE GERACAO ELETRICA"
W2= G2*(h2 - h2ext)*ETA_I1g*ETA_em + (G2 - G_ER)*(h2exr - h3t)*ETA_2g*ETA_em +
(Mcce)*(h3r - h4t)*ETA_3g*ETA_em

"Consumo total de combustivel em 7 meses de safra (toneladas)" Mc_7M = Mcl_t + Mc2_t

"Excedente de combustivel que pode ser empregado na entressafra (5 meses)"
E xc=M_D-Mc_7™M

"Vazdo de 4gua de reposi¢do no bloco 2" M_ar2 = M_arl + G_ER

"Condi¢do do condensado do condensador na entrada do ponto bifurcagao”

Pcce = 1,5%98,0655 + 101,3 {kPa} "Pressao de condensado na entrada do desaerador”

Tcce = 50 "(C), (Liquido comprimido)"

hcce = ENTHALPY (Steam_NBS;T=Tcce;P=Pcce) “Entalpia do condensado na entrada do
desaerador”

"Consumo de poténcia da bomba de condensado (bloco II)"

ETA_MBcond = 0,9 “Catédlogo Cycle Tempo 2001)
W_Bc2 = Mcce*(hcce - h_cnd)*ETA_MBcond
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"Balanco energético no ponto jun¢do que junta: condensado do condensador, e o condensado na
safda do trocador de calor (bloco II) que retorna ao ciclo”
Mcce*hcce + Gex3*h1_LS = (Mcce + Gex3)*h_8

"A pressdo na saida do ponto juncdo é:"P_8 = 1,5%98,0655 + 101,3 {kPa}
T_8 = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h_8;P=P_8) "Temperatura na saida do ponto jun¢ao”
s_8 = ENTROPY (Steam_NBS;h=h_8;P=P_8) “A entropia na saida do ponto juncdo é:"

"Consumo de poténcia da bomba de circulagdo: saida do ponto junc¢do e o desaerador"
T_9 =85 {C}"Temperatura do retorno total de condensado na entrada do desaerador"
h_9 = ENTHALPY(Steam_NBS;T=T_9;P=P_8)
s_9 = ENTROPY(Steam_NBS;T=T_9;P=P_8)

W_Bcir2 = (Gex3 + Mcce)*(h_9 - h_8)*ETA_MBaA

"Assim no balango energético fixamos (h_satq), na saida do desaerador (bloco 2):"
M_ar2*har_et+(Gex3+Mcce)*h_9 + G_Des*h3r = (M_ar2 + Gex3 + Mcce + G_Des)*h_satq

"Determinando a poténcia consumida na bomba de dgua de alimentacdo no bloco 2"
"Para o bloco 2, vamos considerar o mesmo valor da eficiéncia eletromecanica”
W_baa2= (M_ar2 + Gex3 + Mcce + G_Des)*(h_al - h_satq)*ETA_MBaA

"Consumo de poténcia total no sistema de bombeio"
W_Bt=W_baal + W_baa2 + W_Bcl + W_Bc2 + W_Bcir2

"DESEMPENHO DO BLOCO 2 DURANTE A ENTRESSAFRA (5 meses),
Mc2_es = ((Mc2*3600)*24*150)/1000 “consumo de combustivel (toneladas)"

"Existe déficit?" Def =E_xc - Mc2_es

"Trabalhando no 80 % da carga" G2_es = 26,481926 "(kg/s), aproximadamente 80% da carga
nominal da caldeira (95,328 toneladas de vapor/h)"
N2_es = 0,82 "Estimado da eficiéncia na caldeira (80% da carga nominal)"

"BALANCO NA CALDEIRA 2"
N2_es = (G2_es*(h2-haal))/(Mc2n*PCI_D) "Mc2n, consumo de combustivel na Caldeira 2
(kg/s)na entresafra”

"Desempenho do bloco 2 (trabalhando em carga parcial), durante a entresafra, consumo de

combustivel (toneladas)"
Mc2_en=((Mc2n*3600)*24*150)/1000"Combustivel consumido na entressafra (toneladas)"

"Existe agora déficit?" Def_es = E_xc - Mc2_en
"CALCULO DA POTENCIA PRODUZIDA NA ENTRESSAFRA"

“As condicdes de vapor na extracdo para a Estacdo de Refino ficam constantes"
"Entalpia real do vapor na extrag¢do da turbina de geracao elétrica (entressafra)"
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ETA_1gES=0,841"Valor estimado da eficiéncia isentrépica global para o primeiro grupo de
estagios (ES, entressafra)"

ETA_1gES = ((h2 - h2exrES)/(h2 - h2ext))

s2exrES = ENTROPY (Steam_NBS;h=h2exrES;P=P2ex) "Entropia real do vapor no ponto
inicial da extracdo"

T2exrES = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h2exrES;P=P2ex)"Temperatura real do vapor na

extracao"

X2exrES = QUALITY(Steam_NBS;h=h2exrES;P=P2ex) "Condi¢do real do vapor na
extracao"

"A 2da extracdo esta praticamente fechada, existindo uma leve abertura para alimentar o
desaerador, porem mudam as condi¢des reais do vapor no ponto 3, devido na mudanga
experimentada na primeira extra¢ao"

h3tES= ENTHALPY (Steam_NBS;s=s2exrES;P=P3) "Entalpia teérica do vapor na segunda
extracao da turbina"

ETA_2g = ((h2exrES - h3rES)/(h2exrES - h3tES))"Estimando o mesmo valor para a
entressafra”

T3rES = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h3rES;P=P3)"Temperatura real do vapor na
segunda extrag¢do da turbina"

s3rES = ENTROPY (Steam_NBS;h=h3rES;P=P3) "Entropia real do vapor na segunda extracdo
da turbina"

X3rES = QUALITY (Steam_NBS;h=h3rES;P=P3)"Condicao real do vapor na segunda extracao
da turbina"

"Condicdes do vapor na saida da turbina (entrada ao condensador), (ponto 4 ES, entressafra )"
"Pressdo de vapor na saida da turbina de geracdo elétrica continua sendo constante"
h4tES = ENTHALPY (Steam_NBS;s=s3rES;P=P4) "Entalpia tedérica do vapor na saida da
turbina"

"Condicdes reais do vapor na saida da turbina de geracao elétrica (ponto 4r)"

ETA_3gES = 0,82 "Estimativa da Alstom durante o periodo da entressafra"

ETA_3gES = ((h3rES - h4rES)/(h3rES - h4tES))

T4rES = TEMPERATURE(Steam_NBS;h=h4rES;P=P4)"Temperatura real do vapor na
segunda extrag¢do da turbina"

s4rES = ENTROPY (Steam_NBS; T=T4rES;P=P4) "Entropia real do vapor na segunda extra¢ao
da turbina"

X4rES = QUALITY (Steam_NBS;h=h4rES;P=P4)"Condicdo real do vapor na segunda
extracao da turbina de geragdo elétrica"

"EQUACAO DE BALANCO DE ENERGIA NA TURBINA DE GERACAO ELETRICA (na
entressafra)"”

W2ES = G2_es*(h2 - h2ext)*ETA_1gES*ETA_em + (G2_es - G_ER)*(h2exrES -
h3tES)*ETA_2g*ETA_em + (McceES)*(h3rES - h4tES)*ETA_3gES*ETA_em

"A vazdo de vapor que foi ao condensador na entressafra:”
McceES = G2_es - G_ER - G_DesES
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"Consumo de poténcia da bomba de condensado na entresafra:"
W_BcondES = McceES*(hcce - h_cnd)*ETA_MBcond

"Balanco de energia no desaerador na entressafra fixando h_satq, (bloco 2)"
M_ar2*har_et+McceES*hcce+G_DesES*h3rES= (M_ar2 + McceES + G_DesES)*h_satq

"Consumo de poténcia na bomba de dgua de alimenta¢do no bloco 2 (na entressafra)"
W_baa2ES= (M_ar2 + McceES + G_DesES)*(h_al - h_satq)*ETA_MBaA

"Determinando o consumo de energia total no sistema de bombeio na entressafra”
W_tES = W_baa2ES + W_BcondES

"Determinando a energia na forma de calor que trocada na Estacao de Refino"
Q_ER = G_ER*(h2exrES - h_7)
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Apéndice H

Resultados da avaliacao do custo exergético correspondentes as Propostas das plantas de

cogeracao avaliadas no capitulo 8

A seguir sdo apresentadas as tabelas HI e H2 correspondentes aos resultados da avaliagao

do custo exergético das duas alternativas avaliadas da Proposta I.

Tabela H1. Resultados da avaliagdo do custo exergético para a Proposta I. Pressdo de

geracdo de vapor de 6,2 MPa e Temperatura de 430 °C.

No Denominacdo Fluxo Exergia Exergia k Custo Exergético
(kg/s) (kI/kg) (kW) (kW)
16e | Bagaco na entrada da caldeira 1 15,99 9959 159244 1 159244
le Vapor produzido na caldeira 1 35,04 1399,96 49049 3,53 173142,97
1s Vapor na entrada da turbina 1 35,04 1398.,96 49004 3,533 173131,13
2e Vapor na saida da turbina 1 35,04 681,06 23863 3,533 84307,98
3e Condensado na saida do TC-1 35,04 92,64 3246 3,533 11468,12
6e Vapor para processo do TC-1 35,04 650,26 22784 3,708 84483,07
5s | Condensado de retorno (e) do TC-1 35,04 89,53 3137 3,708 11632
21s | Condensado na entrada do tanque-1 35,04 93,13 3263 3,62 11812,06
19s Agua de reposi¢ao 2,39 50,36 120,4 1 120,4
9e | Condensado na saida do tanque-1 37,43 88,6 3316 3,598 11930,97
4e | Condensado na (s) da Bomba (aa) 1 37,43 97,23 3639 3,818 13893,7
4s Condensado na (e) da caldeira 1 37,43 95,43 3572 3,89 13895,08
17e | Bagaco na entrada da caldeira 2 9,275 9959 92370 1 92370
Te Vapor produzido na caldeira 2 20,8052 1399,96 29123 3,467 100969,4
7s Vapor na entrada da turbina 2 20,8052 1398.,96 29096 3,47 199963,12
8e Vapor na extragdo da turbina 2 4,167 1013,46 4223 3,47 14653,81
10e Vapor na saida da turbina 2 16,6382 681,06 11331 3,47 39318,57
22e | Vapor na tubulagio na (e) do DRD | 0,7522 681,06 512,3 3,47 1777,681
11e Vapor na entrada do trocador 15,886 681,06 10819 3,47 37541,93
13e Vapor para processo do TC-1 15,886 650,26 10330 3,641 37611,53
12s | Condensado de retorno (¢) do TC-2 | 15,886 89,53 1422 3,641 5177,5
23e Condensado na saida do TC-2 15,886 92,64 1472 3,47 5107,84
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No Denominacdo Fluxo Exergia Exergia k Custo Exergético

(kg/s) (kI/kg) (kW) (kW)

24s Condensado na (e) do DRD-2 15,886 93,13 1479 3,558 5262,28

22s Vapor na entrada do DRD-2 0,7522 670,86 504,6 3,527 1779,72
20s | Agua de reposicdo na (e) do DRD-2 | 6,557 50,36 330,2 1 330,2

14e | Condensado na saida do DRD-2 23,1952 88,6 2055 3,587 7371,28

15e | Condensado na (s) da Bomba (aa) 2 | 23,1952 97,23 2255 3,808 8587,04

15s| Condensado na (e) da caldeira 2 23,1952 95,43 2213 3,88 8586,44
Poténcia produzida na turbina 1 - - 22000 4,038 88836

Poténcia produzida na turbina 1 - - 11847.,4 3,966 46986,8

Poténcia total - - 33847,4 4,013 135829,61
Fluxo de calor para processo 50,926 650,26 33115 3,687 122095

Tabela H2. Resultados da avaliagdo do custo exergético para a Proposta I. Pressdo de

geracdo de vapor de 12,0 MPa e Temperatura de 540 °C.

No Denominacio Fluxo Exergia Exergia k Custo Exergético
(kg/s) (kI/kg) (kW) (kW)
16e | Bagago na entrada da caldeira 1 12,62 9959 125683 1 125683
le Vapor produzido na caldeira 1 27,5485 1534,96 42298 3,237 136918,6
1s Vapor na entrada da turbina 1 27,5485 1533,96 42263 3,239 136889,9
2e Vapor na saida da turbina 1 27,5485 681,06 18761 3,239 60766,88
3e Condensado na saida do TC-1 27,5485 92,64 2552 3,239 8265,93
6e Vapor para processo (s) TC-1 27,5485 650,26 17913 3,399 58020,2
12s | Condensado de retorno (e) no TC-1 | 27,5485 89,53 2466 3,4 8384,4
21s | Condensado na entrada do tanque-1 | 27,5487 93,13 2566 3,324 8529,38
19s Agua de reposi¢ao 2,39 50,36 120,4 1 120,4
9e | Condensado na saida do tanque- 1 29,9385 87,45 2618 3,304 8649,87
4e | Condensado na (s) da Bomba (aa) 1 | 29,9385 102,79 3077 3,646 14500,1
4s Condensado na (e) da caldeira 1 29,9385 101 3024 3,71 11219
17e | Bagaco na entrada da caldeira 2 12,89 9959 128372 1 128372
Te Vapor produzido na caldeira 2 28,1512 1534,96 43223 3,237 139912,9
7s Vapor na entrada da turbina 2 28,1512 1533,96 43188 3,239 139885,9
8e Vapor na extragdo da turbina 2 4,167 993,56 4140 3,239 13409,46
10e Vapor na saida da turbina 2 23,9842 681,06 16334 3,239 52905,83
22e | Vapor na tubulagio na (e) do DRD 0,61 681,06 415,4 3,239 1345,48
11e Vapor na entrada do trocador 23,3742 681,06 15919 3,239 51561,64
13e Vapor para processo do TC-2 23,3742 650,26 15199 3,4 51676,6
12s | Condensado de retorno (e) do TC-2 | 23,3742 89,53 2093 3,4 7116,2
23e Condensado na saida do TC-2 23,3742 92,64 2165 3,239 7012,435
24s Condensado na (e) do DRD-2 23,3742 93,13 2177 3,324 7236,35
22s Vapor na entrada do DRD-2 0,61 670,86 409,2 3,288 1345.,45
20s | Agua de reposi¢do na (e) do DRD-2 | 6,557 50,36 330,2 1 330,2
14e | Condensado na saida do DRD-2 30,5412 87,45 2671 3,336 8910,45
15e | Condensado na (s) da Bomba (aa) 2 | 30,5412 102,79 3139 3,674 11532,7
15s| Condensado na (e) da caldeira 2 30,5412 101 3084 3,74 11534,16
- Poténcia produzida na turbina 1 - - 19532 3,898 76135,74
- Poténcia produzida na turbina 1 - - 18917 3,89 73587,13
- Poténcia total - - 38449 3,894 149720.,4
- Fluxo de calor para processo 50,926 650,26 33115 3,399 112557,9

247



A seguir sdo apresentadas as tabelas H3 e H4 correspondentes aos resultados da avaliagdo

do custo exergético das duas alternativas avaliadas da Proposta II.

Tabela H3. Resultados da avaliagdo do custo exergético para & Proposta II. Pressdo de

geracdo de vapor de 6,2 MPa e Temperatura de 430 °C.

No Denominacdo Fluxo Exergia Exergia k Custo Exergético
(kg/s) (kI/kg) (kW) (kW)
23e | Combustivel na (e) da caldeira 1 14,86 10995 163386 1 163386
le Vapor produzido na caldeira 1 35,04 1399,96 49049 3,623 177704,5
1s Vapor na entrada da turbina 1 35,04 1398,96 49004 3,626 177688,5
2e Vapor na saida da turbina 1 35,04 681,06 23863 3,626 86257,24
25e Condensado na saida do TC-1 35,04 92,64 3246 3,626 11770
6e Vapor para processo (s) TC-1 35,04 650,26 22784 3,805 86693,12
5s | Condensado de retorno (e) no TC-1 35,04 89,53 3137 3,805 11936,29
28s | Condensado na entrada do tanque-1 35,04 93,13 3263 3,717 12128,57
3s Agua de reposi¢ao 2,39 50,36 120,4 1 120,4
26e | Condensado na saida do tanque- 1 37,43 88,6 3316 3,694 12249,3
4e | Condensado na (s) da Bomba (aa) 1 37,43 97,23 3639 3,93 14301,27
4s Condensado na (e) da caldeira 1 37,43 95,43 3572 4,004 14302,29
24e | Combustivel na (e) da caldeira 2 13,82 10995 151951 1 151951
Te Vapor produzido na caldeira 2 33,34 1399,96 46669 3,569 166561,7
7s Vapor na entrada da turbina 2 33,34 1398,96 46626 3,573 166594,7
9e | Vapor na Ira extragfo da turbina 2 4,167 1013,46 4220 3,573 15078,06
10e | Vapor na 2da extra¢do da turbina2 | 17,792 681,06 12116 3,573 43290,47
8e Vapor na saida da turbina 2 11,38 220,56 2509 3,573 8964,657
27e | Vapor na tubulacdo na (¢) do DRD 1,902 681,06 1295 3,573 4627,035
20e Vapor na entrada do TC-2 15,89 681,06 10821 3,573 38663,43
12e Vapor para processo do TC-2 15,89 650,26 10332 3,749 38734,67
11s | Condensado de retorno (e) do TC-2 15,89 89,53 1423 3,749 5334,83
14e Condensado na saida do TC-2 15,89 92,64 1472 3,573 5259,45
13e | Condensado na (s) do condensador 11,38 53,947 613,9 3,573 2193,46
15s | Condensado na (e) do ponto jun¢do | 11,38 54,376 618,8 3,737 2312,45
16e | Condensado na (s) do ponto jungdo | 27,27 72,39 1974 3,834 7568,31
29s Condensado na (e) do DRD-2 27,27 72,69 1982 3,891 7711,96
27s Vapor na entrada do DRD-2 1,902 670,96 1276 3,626 4626,77
19s | Agua de reposicdo na (e¢) do DRD-2 | 6,557 50,36 330,2 1 330,2
2le| Condensado na saida do DRD-2 35,73 88,6 3165 4,003 12669,5
22e | Condensado na (s) da Bomba (aa) 2 | 35,73 97,23 3474 4,211 14629,01
22s | Condensado na (e) da caldeira 2 35,73 95,43 3410 4,29 14628,9
- Poténcia produzida na turbina 1 - - 22000 4,144 91168
- Poténcia produzida na turbina 1 - - 23367 4,248 99263,02
- Poténcia total - - 45367 4,197 190405,3
- Fluxo de calor para processo 50,926 650,26 33117 3,788 125447,2
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Tabela H4. Resultados da avaliacdo do custo exergético para a Proposta II para a Pressao de

geracdo de vapor de 12,0 MPa e Temperatura de 540 °C.

No Denominacdo Fluxo Exergia Exergia k Custo Exergético
(kg/s) (kI/kg) (kW) (kW)
23e | Combustivel na (e) da caldeira 1 14,19 10995 156019 1 156019
le Vapor produzido na caldeira 1 33,34 1534,96 51190 3,295 168671,1
1s Vapor na entrada da turbina 1 33,34 1533,96 51148 3,298 168686,1
2e Vapor na saida da turbina 1 33,34 681,06 22706 3,298 74884,39
25e Condensado na saida do TC-1 33,34 92,4 3089 3,298 10187,52
6e Vapor para processo (s) TC-1 33,34 650,26 21679 3,461 75031,02
5s | Condensado de retorno (e) no TC-1 33,34 89,53 2985 3,461 10331,1
28s | Condensado na entrada do tanque-1 33,34 93,13 3105 3,386 10513,5
3s Agua de reposi¢ao 2,39 50,36 120,4 1 120,4
26e | Condensado na saida do tanque- 1 35,73 88,35 3157 3,369 10635.,9
4e | Condensado na (s) da Bomba (aa) 1 35,73 102,79 3673 3,444 12649,8
4s Condensado na (e) da caldeira 1 35,73 101 3609 3,505 12649,5
24e | Combustivel na (e) da caldeira 2 14,19 10995 156019 1 156019
Te Vapor produzido na caldeira 2 33,34 1534,96 51190 3,312 169541,3
7s Vapor na entrada da turbina 2 33,34 1533,96 51148 3,315 169555,6
9e | Vapor na Ira extragfo da turbina 2 4,167 994,26 4143 3,315 13734,05
10e | Vapor na 2da extra¢do da turbina2 | 19,306 681,06 13149 3,315 43588,9
8e Vapor na saida da turbina 2 9,867 220,56 2182 3,315 7233,3
27e | Vapor na tubulagio na (e) do DRD 1,716 681,06 1169 3,315 3875.,2
20e Vapor na entrada do TC-2 17,59 681,06 11980 3,315 39713,7
12e Vapor para processo do TC-2 17,59 650,26 11438 3,478 39781,3
11s | Condensado de retorno (e) do TC-2 17,59 89,53 1575 3,478 54717,8
14e Condensado na saida do TC-2 17,59 92,64 1630 3,315 5403,4
13e | Condensado na (s) do condensador 9,867 53,947 533,6 3,315 1768,9
15s | Condensado na (e) do ponto jun¢do | 9,867 54,376 537,9 3,467 1864,9
16e | Condensado na (s) do ponto jungdo | 27,457 74,84 2057 3,533 7267,4
29s Condensado na (e) do DRD-2 27,457 75,18 2066 3,582 7400,4
27s Vapor na entrada do DRD-2 1,716 670,66 1151 3,366 3874,3
19s | Agua de reposicdo na (e¢) do DRD-2 | 6,557 50,36 330,2 1 330,2
2le| Condensado na saida do DRD-2 35,73 88,35 3157 3,686 11636,7
22e | Condensado na (s) da Bomba (aa) 2 | 35,73 102,79 3673 3,68 13516,6
22s | Condensado na (e) da caldeira 2 35,73 101 3609 3,745 13515,7
- Poténcia produzida na turbina 1 - - 23638 3,968 93795,6
- Poténcia produzida na turbina 1 - - 25741 4,077 104946,1
- Poténcia total - - 49379 4,025 198750,5
- Fluxo de calor para processo 50,926 650,26 33117 3,467 114816,6

Nota: A numera¢do empregada coincide com a mostrada nas Figuras 8.2 e 8.3.

A seguir sdo apresentados os sistemas de equacgdes lineares que conforma a matriz de
producdo para as propostas I e II, para o nivel de geragdo correspondente a: P=6,2 MPa e T=480

°C . Novamente sio incluidas as proposi¢des citadas no capitulo 6.
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"CUSTO EXERGETICO: P = 6,2 MPae T: 480 C; Proposta I"
"Bloco I"

"Volume de controle I: Estacdo de Geragdo de Vapor 1"
B1*k1 + B4s*k4s - Ble*kle =0

{Ponto 1: bagaco na entrada da caldeira} B1=159244,41
{Ponto 4s: d4gua na entrada da caldeira} B4s = 3572

{Ponto le: vapor produzido} Ble = 49049

kl=1

"Volume de controle II: Perda de carga na linha de vapor Caldeira-Turbina"
Ble*kle - Bls*kls =0
{Ponto Is: vapor na entrada da turbina}B1s = 49004

"Volume de controle III, Turbina de Geragao elétrica"
Bls*kls - B2e*k2e - W1*ktl =0

kls =k2e

{Ponto 2e: vapor na saida da turbina bloco I} B2e = 23863
{WI1: poténcia produzida} W1 = 22000

"Volume de controle IV, trocador de calor 1"

B2e*k2e + B5s*k5s - B3e*k3e - B6e*k6e= 0

k2e =k3e

k6e =k5s

{Ponto 5s: condensado na entrada do trocador} B5s = 3137
{Ponto 3e: condensado do vapor na saida do trocador} B3e = 3246
{Ponto 6e: vapor a proceso do bloco 1} B6e= 22784

"Volume de controle V, Bomba de condensado de retorno, inclui perdas na linha"
B3e*k3e + W_Bcl*k_ce - B21s*k21s =0

{W_Bcl, consumo de poténcia na bomba de retorno de condensado }W_Bc1=85,51
{Ponto 21s: saida da bomba, (entrada a tanque de condensado)} B21s = 3263

"Volume de controle VI Tanque de condensado (Bloco )"
B19s*k19s + B21s*k21s - B9¢*k9e = 0

k19s =1

{ponto 19s: dgua de reposi¢ao (bloco I)}B19s=120,4
{ponto 9e: saida do tanque de condensado} B9e = 3316

"Volume de controle VII bomba de dgua de alimentacdo"

B9e*k9e + W_baal*k_ce - Bde*kde =0

{ponto 4e: saida da bomba de dgua de alimentacio}B4e = 3639
{W_baal, consumo de poténcia na dgua de alimentacdo} W_baal =489

"Volume de controle VIII, Tubulagdo: saida da bomba de dgua de alimentacdo até a entrada

da caldeira"
B4e*kde - B4s*kds =0
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"Bloco II"

"Volumne de controle IX. Estacdo de Geracao de Vapor 2"
B2*k1 + B15s*k15s - B7e*k7e =0
{Ponto 2: bagaco na entrada da caldeira} B2= 92370
{Ponto 15s: 4gua na entrada da caldeira} B15s =2213
{Ponto 7e: vapor produzido} B7e = 29123

"Volume de controle X: Perda de carga na linha de vapor Caldeira-Turbina"
B7e*k7e - B7s*k7s =0
{Ponto 7s: vapor na entrada da turbina}B7s = 29096

"Volume de controle XI, Turbina de Geragao elétrica"
B7s*k7s - B8e*k8e - B10e*k10e - W2*kt2 =0

k7s =k8e

k7s =kl10e

{Ponto 8e: vapor na extracao da turbina} B8e = 4223
{Ponto 10e: vapor na saida da turbina}B10e = 11331
{W2: poténcia produzida} W2 = 11847,4

"Volume de controle XII, Ponto Bifurcagdo sim perdas: Vapor para desaerador e para
trocador de calor"

B10e*k10e - Bl1le*kl1le - B22e*k22e =0

klle =k22e

{ponto 11e: Vapor na entrada do trocador de calor} Blle = 10819

{ponto 22e: Vapor na entrada da tubulagcdo que vai ao desaerador} B22e = 512,3

"Volume de controle XIII, trocador de calor"

Blle*klle + B12s*k12s - B23e*k23e - B13e*k13e=0

klle =k23e

k13e =kl12s

{Ponto 12s: condensado do processo na entrada do trocador} B12s = 1422

{Ponto 23e: condensado do vapor que sai do trocador e retorna ao ciclo}B23e = 1472
{Ponto 13e: vapor a proceso do bloco} B13e= 10330

"Volume de controle XIV, Bomba de condensado de retorno, inclui perdas na linha"
B23e*k23e + W_Bc2*k_ce - B24s*k24s =0

{W_Bc2, consumo de poténcia na bomba de retorno de condensado }W_Bc2=38,77
{Ponto 24s: saida da bomba, (entrada ao desaerador)} B24s = 1479

"Volume de controle XV, Perda de pressao na linha de vapor ao desaerador"
B22e*k22e - B22s*k22s =0
{ponto 22s: vapor na entrada do desaerador} B22s = 504

"Volume de controle XVI Desaerador"

B20e*k20e + B24s*k24s + B22s*k22s = Bl4e*k14e
k20e=1
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{ponto 20e: dgua de reposi¢ao }B20e= 330,2
{ponto 14e: condensado na saida do desaerador} B14e = 2055

"Volume de controle XVII: Bomba de d4gua de alimentacao"
Bl4e*kl4e + W_baa2*k_ce - B15e*k15e =0

{ponto 15e: saida da bomba de dgua de alimentacdo}B15e = 2255
{W_baa2, consumo de poténcia na dgua de alimentacdo} W_baa2 = 303

"Volume de controle XVIII, Tubulacao: saida da bomba de dgua de alimentacao até a entrada
da caldeira"
B15e*k15e - B15s*k15s =0

"Volume de controle XIX Energia elétrica; Distribui¢ao"
W1#ktl + W2*kt2 = Wt*k_ce
"Wt: Poténcia total produzida na planta nesta proposta"Wt = W1 +W2

"Volume de controle XX: Processo"
B6e*k6e +B13e*k13e - BSs*k5s -B12s*k12s = Bpro*kpro
B6e + B13e - BSs - B12s = Bpro

"CUSTO EXERGETICO: Pressio P = 6,2 MPae T: 480 C; Proposta II"
Bloco I

"Volume de controle I: Estacido de Geragdo de Vapor 1"

B23*k23 + B4s*k4s - Ble*kle =0

{Ponto 1: bagaco-palha na entrada da caldeira} B23= 163386

{Ponto 4s: d4gua na entrada da caldeira} B4s = 3572

{Ponto le: vapor produzido} Ble = 49049

k23 =1

"Volume de controle II: Perda de carga na linha de vapor Caldeira -Turbina"
Ble*kle - Bls*kls =0
{Ponto Is: vapor na entrada da turbina}B1s = 49004

"Volume de controle III, Turbina de Geragdo elétrica"
Bls*kls - B2e*k2e - W1*ktl =0

kls =k2e

{Ponto 2e: vapor na saida da turbina bloco I} B2e = 23863
{WI1: poténcia produzida} W1 = 22000

"Volume de controle IV, trocador de calor 1"

B2e*k2e + B5s*kS5s - B25e*k25e - B6e*kbe= 0

k2e = k25e

k6e =kSs

{Ponto 5s: condensado na entrada do trocador} B5s = 3137

{Ponto 25e: condensado do vapor na saida do trocador} B25e = 3246
{Ponto 6e: vapor a proceso do bloco 1} B6e= 22784
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"Volume de controle V, Bomba de condensado de retorno, inclui perdas na linha"
B25e*k25e + W_Bcl*k_ce - B28s*k28s =0

{W_Bcl, consumo de poténcia na bomba de retorno de condensado}W_Bc1=85,51
{Ponto 28s: saida da bomba, (entrada a tanque de condensado)} B28s = 3263

"Volume de controle VI Tanque de condensado (Bloco )"
B3s*k3s + B28s*k28s - B26e*k26e = 0

k3s=1

{ponto 3s: dgua de reposi¢ao (bloco I)}B3s=120,4

{ponto 26e: saida do tanque de condensado} B26e = 3316

"Volume de controle VII bomba de dgua de alimentacdo"

B26e*k26e + W_baal *k_ce - Bde*kde =0

{ponto 4e: saida da bomba de 4gua de alimentacdo } B4e = 3639
{W_baal, consumo de poténcia na d4gua de alimentacdo} W_baal =489

"Volume de controle VIII, Tubulagdo: saida da bomba de dgua de alimentacdo até a entrada
da caldeira"
B4e*kde - B4s*kds =0

Bloco II

"Volume de controle IX. Estacdo de Geragdo de Vapor 2"

B24*%k23 + B22s*k22s - B7e*k7e =0

{Ponto 24: bagaco na entrada da caldeira} B24= 151951
{Ponto 22s: 4gua na entrada da caldeira} B22s = 3410
{Ponto 7e: vapor produzido} B7e = 46669

"Volume de controle X: Perda de carga na linha de vapor Caldeira-Turbina"
B7e*k7e - B7s*k7s =0
{Ponto 7s: vapor na entrada da turbina}B7s = 46626

"Volume de controle XI, Turbina de Geragao elétrica"
B7s*k7s - B9¢*k9e - B10e*k10e - B8e*k8e - W2*kt2 =0

k7s = k9e
k7s =k10e
k7s = k8e

{Ponto 9e: vapor na primeira extracdo da turbina} B9e = 4220

{Ponto 10e: vapor na segunda extrag¢do da turbina (entrada ao ponto bifurcacao)}B10e = 12116
{Ponto 8e: vapor na saida da turbina}B8e = 2509

{W2: poténcia produzida} W2 = 23367

"Volume de controle XII, Ponto Bifurcacao sim perdas: Vapor para desaerador e para trocador de
calor"

B10e*k10e - B20e*k20e - B27e*k27e = 0

k20e = k27e

{ponto 20e: Vapor na entrada do trocador de calor} B20e = 10821

{ponto 27e: Vapor na entrada da tubulagcdo que vai ao desaerador} B27e = 1295
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"Volume de controle XIII, trocador de calor"

B20e*k20e + B11s*k11s - Bl4e*k14e - B12e*k12e=0

k20e = kl14e

klls =kl2e

{Ponto 11s: condensado do processo na entrada do trocador} B11s = 1423

{Ponto 14e: condensado do vapor que sai do trocador e retorna ao ciclo}B14e = 1472
{Ponto 12e: vapor a processo do bloco (II)} B12e= 10332

"Volume de controle XIV, Bomba de condensado de retorno(13), inclui perdas na linha"
B13e*k13e + W_Bc2*k_ce - B15s*k15s =0

{W_Bc2, consumo de poténcia na bomba de retorno de condensado }W_Bc2=27,65
{Ponto 13e: condensado na saida do condensador}B13e =613,9

{Ponto 15s: saida da bomba, (entrada ao ponto de juncdo} B15s =618

"Volume de controle XV, Ponto jun¢io"
Bl4e*kl4e + B15s*k15s - Bl16e*k16e= 0
{ponto 16e: condensado na entrada da bomba de circulacio (bloco2)} Bl16e = 1974

"Volume de controle XVI Bomba de circulacdo na tubulag¢do na entrada do desaerador”
B16e*k16e + W_cir*k_ce - B29s*k29s =0

k8e =kl13e

{ponto 29s: saida da bomba de circulacio e entrada ao desaerador} B29s = 1982
{W_cir: Consumo de poténcia na bomba de circulacao}W_cir = 34,16

"Volume de controle XVII Tubulac¢ao de vapor para o desaerador"
B27e*k27e - B27s*¥k27s =0

"Volume de controle XVIII Desaerador"
B19e*k19e + B27s*k27s + B29s*k29s = B21e*k21e
k19e=1
{ponto 19e: dgua de reposi¢ao }B19e= 330,2
{ponto 27s: vapor na entrada do desaerador} B27s = 1276
{ponto 21e: condensado na saida do desaerador}B21e = 3165

"Volume de controle XIX: Bomba de 4gua de alimentacdo"

B2le*k21e + W_baa2*k_ce - B22e*k22e =0

{ponto 22e: saida da bomba de dgua de alimentacdo }B22e = 3474
{W_baa2, consumo de poténcia na dgua de alimentacdo} W_baa2 = 466,8

"Volume de controle XX, Tubulagdo: saida da bomba de dgua de alimentacao até a entrada
da caldeira"
B22e*k22e - B22s*k22s =0

"Volume de controle XXI Energia elétrica; Distribui¢ao”

W1*ktl + W2*kt2 = Wt*k_ce
"Wt: Poténcia total produzida na planta nesta proposta"Wt=W1 +W2
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"Volume de controle XXII: Processo"
B6e*k6e +B12e*k12e - BSs*k5s -B11s*k11s = Bpro*kpro
B6e + B12e - BSs - B11s = Bpro
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