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RESUMO

O uso de hidrocarbonetos como fluidos refrigerantes tem despertado
novamente o interesse de pesquisadores nos ultimos dez anos devido as crescentes
restricbes ao uso de compostos halogenados. Hidrocarbonetos ndo degradam a
camada de ozbnio e propiciam um bom desempenho dos ciclos de refrigeracao.
Além disso, a necessidade de reduzir o consumo de energia leva a uma busca
constante de otimizagcédo dos ciclos de refrigeracao, que sao grandes consumidores
de energia elétrica em muitas industrias de processos, especialmente na industria
alimenticia. Neste trabalho, duas abordagens alternativas a estas questées foram
combinadas: o uso de misturas de hidrocarbonetos como refrigerantes e a
modificacdo de um ciclo de compressao de vapor convencional (VCC) por meio da
adicao de um segundo estagio de compressao e tanque flash para injecao de vapor
entre os dois estagios (FTVI). Utilizando o simulador de processos Aspen HYSYS®,
oito pares de refrigerantes envolvendo Etano, Propano, Isobutano, n-Butano e CO,
com diferentes composi¢cées foram estudados e tiveram seu desempenho
comparado ao dos refrigerantes puros. Os ciclos FTVI e VCC também foram
comparados. Para cada composicao testada, o ciclo foi otimizado para o COP
maximo, atendendo a uma capacidade de refrigeracao fixa (1 kW) para temperaturas
dos fluidos de troca térmica de 8 °C a -4 °C no evaporador e 25 °C a 35 °C no
condensador. O FTVI propiciou um aumento entre 4% e 36% do COP em
comparagao ao VCC operando nas mesmas condigdes. As misturas de refrigerantes
apresentaram melhor desempenho que os respectivos fluidos puros para os pares
Etano/Propano, Propano/lsobutano e Propano/n-Butano. Os melhores resultados
nas condicbes testadas foram obtidos para o par Propano/n-Butano no FTVI, com
COP maximo de 4,9 para a composicao com 60% de Propano. Foi ainda realizada
uma analise econdmica preliminar dos sistemas, que foram otimizados para o custo
anual minimo. Nesta segunda parte do estudo a capacidade de refrigeracao
considerada foi de 1 MW. O menor custo anual foi obtido para o ciclo FTVI operando

com a mistura Propano/n-Butano 20%.

Palavras chave: Refrigeracdo; Simulacao por Computador; Otimizagao;

Hidrocarbonetos; Mistura



ABSTRACT

The use of hydrocarbons as refrigerants has regained the interest of
researchers and industries in the last ten years because of increasing restrictions to
the use of halogenated fluids. Hydrocarbons do not deplete the ozone layer and
allow good cycle performance. Besides this, the need to reduce energy consumption
leads to a constant search for optimizing the operation of refrigeration cycles, which
are major consumers of electrical energy in many processes industries, especially in
the food industry. In this work, two alternatives to approach these issues were
combined: the use of hydrocarbon mixtures as refrigerant and the modification of a
conventional vapor compression cycle (VCC) by adding a second compression stage
and a flash tank for vapor injection between compression stages (FTVI). Using
process simulator Aspen HYSYS®, eight different pair of mixed refrigerants involving
ethane, propane, isobutane, n-butane and CO2 with different compositions were
explored and compared to the performance of a pure refrigerant. FTVI and VCC
cycles were compared as well. For each composition tested the cycle was optimized
for the highest COP, while attending a fixed refrigeration capacity of 1 kW for a heat
exchange fluid temperatures of 8 °C to -4 °C in the evaporator and 25 °C to 35 °C in
the condenser. FTVI led to a COP improvement from 4% to 36% when compared to
the VCC at the same conditions. Mixed refrigerants presented a better performance
than the pure ones for the pairs ethane/propane, propane/isobutane and propane/n-
butane. The best results for the tested conditions were obtained for propane/n-
butane in the FTVI cycle, with maximum COP (4.9) for the composition 60/40 wt%.
Later, a preliminary economic analysis of the cycles was presented and they were
then optimized for minimal annual cost. For this second part of the study, the
considered refrigeration capacity was 1 MW. The smallest annual cost was obtained
for FTVI system, operating with propane/n-butane 20/80 wt% refrigerant mixture.

Keywords: Refrigeration; Simulation; Optimization; Hydrocarbons;
Mixtures.
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Capitulo 1: Introducao

1.1. Contextualizacao

Os sistemas de refrigeracdo e condicionamento de ar tém grande
importancia nos ambitos residencial, comercial e industrial, e sdo também
responsaveis por uma parcela significativa do consumo de energia elétrica no
mundo. Estima-se que até 15% da capacidade mundial de geracdo de energia é
consumida para fins de refrigeracdo (COULOMB, 2008). Este grande consumo
motiva a busca constante de otimizagdo energética desses sistemas, uma vez que
mesmo melhoras relativamente pequenas de desempenho podem ter um impacto
significativo. A redugcao do consumo de energia leva a diminuicdo de gastos e pode
reduzir o custo dos produtos quando se tratam dos setores comercial e industrial. No
entanto, deve ser considerado que esta reducéo pode ser relativa - e ndo absoluta,
devido as tendéncias de aumento tanto do custo da energia quanto da capacidade
de refrigeracao necessaria.

No grafico apresentado na Figura 1-1, baseado na série historica
completa do Balango Energético Nacional referente ao ano de 2014, pode ser
observada a tendéncia geral de aumento tanto do preco médio (considerando todos
as fontes de energia), quanto do preco de eletricidade industrial e residencial ao
longo do tempo. Os valores anuais sdo apresentados em doélar por barril equivalente
de petréleo (bep) e foram tomados em ddlar corrente convertido a délar constante de
2010 pelo IPC dos Estados Unidos.

A industria de alimentos e bebidas foi responsavel por 26,2% do consumo
total de energia no Brasil em 2006 e 11,8% do consumo de energia elétrica.
Excluindo-se a fabricacdo de acucar, que usa principalmente o bagaco de cana
como fonte energética, a energia elétrica é a fonte cujo uso mais cresce no ambito
das industrias de alimentos e bebidas, como pode ser verificado na Figura 1-2. A
refrigeracdo esta entre os principais usos finais de energia nesse setor,
apresentando ainda baixo rendimento de conversdo. Na Tabela 1-1 séo
apresentados os dados de consumo de energia por tipo de uso, comparando-se 0
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gasto final com a energia Gtil. O consumo é dado em toneladas equivalentes de
petréleo (tep). De acordo com (ESSLINGE, 2009), em uma cervejaria, o percentual
de energia elétrica requerido pelos sistemas de refrigeracéo representa 26,1% do

total, como apresentado na Figura 1-3.
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Figura 1-1— Prego corrente de energia no Brasil ao longo do tempo. [Adaptado de:
https.//ben.epe.gov.br/BENSeriesCompletas.aspx]
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Figura 1-2 - Consumo, de 1970 a 2005, das fontes de energia utilizadas na industria de alimentos e bebidas no
Brasil, excluindo-se a fabricagcao de agticar(ROCHA; BAJAY; GORLA, 2010).
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Tabela 1-1 - Consumo de energia final, de energia util e rendimento de conversdo, por usos finais, na industria
de alimentos e bebidas em 2004[adaptado de (ROCHA; BAJAY; GORLA, 2010)].

Alimentos e bebidas, excluindo a fabricacao de acgucar

Usos finais E. Final E. Ut Rend.
(Mil tep) (Mil tep) (%)
Forgca motriz 555,9 452 4 81,4
Calor de processo 19447 1598,2 82,2
Aguecimento direto  1434,9 752,1 52,4
Refrigeracéo 484,7 362,6 74,8
lluminagao 58,5 14,0 24,0
Eletroquimica 9,7 0,0 0,0
Outros 4.4 4.4 100,0
Total 44928 3183,8 70,9

Recebimento
do malte; 1,2%

Fermentagado e
armazenamento

Caldeira; 3,5% :6,6%

Qutros; 13,9%

CO2; 3,6%
Filtracdo; 5,2%

Ar comprimido;
8,4%

Envase em
Administrativo; barris; 2,6%
3,0%

Figura 1-3 - Alocagao de energia elétrica em uma cervejaria [adaptado de (ESSLINGE, 2009)].

Outra motivagdo da busca por sistemas de refrigeragcdo mais eficientes
esta relacionada a questdes ambientais. A principal contribuicdo dos sistemas de
refrigeracdo para a emissdo de GHG (gases de efeito estufa do inglés —
“greenhouse-gas”) € devida ao consumo de energia desses sistemas e ndo ao



19

vazamento de gases refrigerantes. Isso se deve a que muitas das fontes de
obtencédo de energia estdo diretamente relacionadas ao consumo de combustiveis
fosseis, acarretando emissées que ndo sdo percebidas diretamente no estudo do
sistema de refrigeracao. A parcela devida ao consumo de energia varia entre 70% e
98% da emissdo de GHG, dependendo do tipo de aplicacdo do sistema (MARCH
CONSULTING GROUP, 1998). Este fato levou a criacao de indicadores como o
TEWI (do inglés Total Equivalent Warming Impact), que contabiliza a emissao
equivalente de CO; relativa a contribuicao direta, através de emissdes do proprio
refrigerante e indireta, através do consumo de energia; e o LCCP (do inglés Life-
Cycle Climate Performance), que adiciona ainda as emissdes diretas e indiretas

associadas a obtengéao do fluido refrigerante (ASHRAE, 2009).

A busca por sistemas de refrigeracao mais eficientes e menos agressivos

ao meio ambiente envolve diversas linhas de pesquisa, como:

e Ciclos alternativos;

¢ Novos fluidos refrigerantes;

e Projeto de equipamentos (compressores, valvulas, trocadores de calor,
etc.);

e Controle do ciclo.

As pesquisas relacionadas aos fluidos refrigerantes sdo motivadas pela
necessidade de reducao do impacto ambiental causado diretamente pelos fluidos
tradicionalmente utilizados. Em 1974 Rowland e Molina propuseram a teoria de
destruicdo da camada de ozénio pelos CFCs (clorofluorcarbonetos), trabalho pelo
qual ganharam o prémio Nobel em 1995. A partir desta descoberta, criou-se um
indice para classificar as substancias de acordo com seu potencial de destruigao da
camada de ozb6nio, o ODP (do inglés, “ozone depletion potential’). Em 1987 foi
assinado o “Protocolo de Montreal Sobre Substancias que Degradam a Camada de
Ozbnio”, que entrou em vigor em 1991 e cujas resolugbes sofreram uma série de
modificacdbes em novas reunides dos signatarios desde entdo (UNEP- OZONE
SECRETARIAT, 20086).
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Além da destruicdo da camada de ozb6nio, o aquecimento global é
potencializado pela concentracdo de determinados gases na atmosfera. O Protocolo
de Kyoto, assinado em 1997 e em vigor desde 2005, determina a reducéao
progressiva de gases que contribuem para o efeito estufa — os GHG. O GWP (do
inglés — “global warming potential’) € o indicador do quanto um gas contribui para o

aquecimento global.

As crescentes restricdes a classes de substancias como os CFCs, HCFCs
e HFCs, impostas a partir dos protocolos de Montreal e Kyoto determinam a busca
por substitutos para estes fluidos no ambito da refrigeracao. Os novos refrigerantes
devem combinar, além de ODP e GWP os mais baixos possivel, boas caracteristicas
de toxicidade, inflamabilidade e propriedades termodindamicas adequados a
aplicagéo, de forma a proporcionar alta eficiéncia do ciclo. Também devem ser
considerados critérios de compatibilidade com equipamentos e custo.

Nesse contexto, refrigerantes naturais (como NHz e CO,) e
hidrocarbonetos tém sido explorados por possuirem ODP zero e GWP baixo e o0 uso
de misturas de refrigerantes se torna atrativo, por possibilitar o ajuste das

propriedades desejadas.

Nas préximas secdes serdo apresentados os ciclos de refrigeracao
relacionados a pesquisa de mestrado proposta, assim como os fluidos refrigerantes
a serem estudados.

1.2 Objetivos

Nesta secao é apresentado o objetivo geral proposto para a pesquisa de
mestrado e os objetivos especificos planejados para cumpri-lo.

O objetivo geral desta dissertacdo de mestrado € avaliar o potencial de
misturas de hidrocarbonetos e CO, como refrigerantes em um ciclo de refrigeracao
de compressdo com inje¢ao de vapor e tanque flash (FTVI — do inglés “flash tank

vapor injection”) e determinar as condi¢des 6timas de operacéo do ciclo.
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Estas condicoes 6timas estao relacionadas com o refrigerante usado e
com a aplicacao do sistema, que impde limites as temperaturas de evaporagao e
condensacao. Os ciclos serdo avaliados com relacado a aplicacdo em sistemas de
refrigeracao para a industria de cerveja, sendo buscadas as condi¢cdes operacionais
que oferecam melhor desempenho energético e econémico dentro das limitacdes
consideradas para os equipamentos (especificadas na metodologia).

Para atingir esse objetivo geral, os seguintes objetivos especificos sao

propostos:

e Conhecer os trabalhos ja publicados sobre o assunto e validar a relevancia
do trabalho proposto, a partir da revisao bibliografica;

e Simular os ciclos estudados;

e Validar a simulagdo por comparagdo com dados publicados por outros
autores;

e Implementar as diversas condigdes de operagcao propostas;

e Analisar os resultados obtidos;

e Otimizar a operagédo do sistema estudado para o maximo coeficiente de
desempenho;

e Otimizar a operacdo do sistema estudado para o menor custo de

instalacao e operagéao.

Serao exploradas misturas dos refrigerantes Etano, Propano, Isobutano,
n-Butano e CO,, variando a composicdo das mesmas. O desempenho
termodin@mico dos sistemas sera avaliado por meio do COP (do inglés “coefficient of
performance”) do ciclo. Outros fatores de avaliacdo, tais como o fluxo total de
refrigerante, a area dos trocadores de calor e a razdo de compressdao em cada

compressor serao levados em conta para a analise do sistema.

A revisao bibliografica realizada mostrou que os objetivos propostos sao
pertinentes. A otimizagdo de ciclos de refrigeragdo, apesar de ndo ser um tema
novo, continua muito necessaria e devido as inumeras aplicagées, confirmando o
que foi apontado pelo cenério apresentado na Introducao. As pesquisas envolvendo

hidrocarbonetos e suas misturas sdo numerosas, indicando a forte tendéncia de
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buscar nesse tipo de fluido a substituicdo para os refrigerantes com uso restrito
devido a questdes ambientais. Os ciclos com injecdo de vapor sdo uma aposta
bastante atual para o aumento da eficiéncia em sistemas de refrigeracdo e bombas
de calor e mais pesquisas sao necessarias para que seja viavel utiliza-los

amplamente em aplica¢cdes domeésticas, comerciais e industriais.

Nos préximos capitulos serdo apresentados os fundamentos tedricos do
tema, algumas publicagbes relacionadas, a metodologia proposta para alcangar os

objetivos da pesquisa e os resultados obtidos.
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Capitulo 2 - Fundamentacao teérica

2.1. Ciclos de refrigeracao

Nesta secao serao tratados os fundamentos termodinamicos dos ciclos de
refrigeracao, sendo apresentados dois ciclos que sdo usados como referéncia e dois
tipos de ciclos com injecao de vapor. O objetivo € permitir ao leitor situar o FTVI —

foco desde trabalho — no contexto dos ciclos de refrigeracao.

Um refrigerador é um dispositivo ciclico que retira calor de uma regiao
mais fria, transferindo-o para uma regido mais quente a custa de trabalho. Uma
bomba de calor é essencialmente 0 mesmo; a diferenca entre um e outro é o
objetivo: no refrigerador o interesse € resfriar um fluido (utilidade fria) ou um
ambiente, retirando calor deste, enquanto na bomba de calor o foco é aquecer.

O desempenho de um ciclo é avaliado de acordo com o seu objetivo,
sendo o coeficiente de performance (COP) calculado para a refrigeragdo ou o
aquecimento de acordo com a Equacao (2-1) e a Equacéao (2-2), respectivamente.
Estes coeficientes se relacionam de acordo com a Equagéao (2-3)(CENGEL; BOLES,
2006).

Efeito deresfriamento Qp

COPx Entrada de trabalho ~ W “
COPy, = Efeito de aquecimento _ @ P
Entrada de trabalho w
COPge =COPr +1 2-3

Em que R se refere ao refrigerador, BC a Bomba de Calor; Qf é o calor
retirado da fonte fria, Qq é o calor entregue a fonte quente e W se refere ao trabalho
realizado pelo compressor sobre o fluido refrigerante.

Existe uma grande diversidade de ciclos e sistemas de refrigeracao,
alguns dos quais estao relacionados no diagrama da Figura 2-1 com o objetivo de
situar o ciclo de refrigeracdo de compressdao com injecdo de vapor e tanque flash

(FTVI), que sera explorado neste trabalho.
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Fase do Dispositivo de
Tipo de ciclo Configuragdes refrigerante obtencdo do
injetado vapor
Convencional Injecdo de
VCC liquido
Compressao ( ) q Trocador de
de gas calor
& Injecdo de Injecdo de
. N refrigerante vapor
Ciclos de Compressao Tanque flash
refrigeracdo de vapor T (FTVI)
Injecao
Cascata el
bifasica
Absorgao

Figura 2-1 - Exemplos de tipos de ciclos de refrigeracdo e situagéo do ciclo estudado entre eles.

A sequir, sera apresentado o funcionamento dos ciclos de refrigeracao de
Carnot e de Lorenz, que sao ciclos reversiveis de referéncia, e detalhados os ciclos

de compressao de vapor convencional e com injegao de vapor.

2.1.1. Ciclo de Refrigeracao de Carnot

7

O ciclo de Carnot, referéncia para ciclos de poténcia, € um ciclo
reversivel. Considerando que os processos do ciclo de Carnot ocorram na ordem e
em sentido inverso, ele se torna um ciclo de refrigeracao. Este ciclo, conhecido como
refrigerador de Carnot, é representado esquematicamente na Figura 2-2. Em um
diagrama qualitativo T-s, apresentado na mesma figura, pode-se observar que o
ciclo ocorre dentro dos limites de saturagao do fluido (CENGEL; BOLES, 2006).

No refrigerador de Carnot as trocas térmicas (1-2 e 3-4) ocorrem
isotermicamente, enquanto a compressao (2-3) e a expansao (4-1) se dao de forma
isentropica. Este é o ciclo de refrigeracdo mais eficiente operando entre duas
temperaturas (Tq e Tr), podendo servir de referéncia para avaliagdo de ciclos de
refrigeragdo reais. Os coeficientes de desempenho relativos a ele podem ser
calculados pela Equacéo (2-4) e pela Equacéao (2-5) (CENGEL; BOLES, 2006).
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Figura 2-2 - Representagdo esquemadtica de um refrigerador de Carnot e diagrama T-s correspondente
(CENGEL; BOLES, 2006).
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Apesar de o ciclo de Carnot reverso apresentar a maior eficiéncia possivel
nao é viavel buscar aproximar os refrigeradores reais desse ciclo, pois seriam
necessarios um compressor e uma turbina que funcionassem com alta eficiéncia
para misturas de liquido e vapor (CENGEL; BOLES, 2006). Além disso, para
considerar a operacdo de um ciclo de Carnot em um sistema de refrigeracdo séo
adotadas duas simplificacbes que muitas vezes ndo condizem com 0s sistemas
reais. A primeira é que os fluidos de troca térmica no condensador e no evaporador
nao tém sua temperatura alterada pelo calor cedido ou retirado pelo fluido
refrigerante. A segunda, é que ndo ha nenhuma resisténcia a troca térmica nos
trocadores de calor, dessa forma, a temperatura do refrigerante seria igual a do
fluido de troca térmica no evaporador e no condensador (ASHRAE, 2009).
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Na busca por sistemas de refrigeracdo mais eficientes, adequados as
diversas situacdes de aplicacdo, muitos outros ciclos foram propostos, como o de
Brayton, o de Stirling e o de refrigeragao por absor¢do, que nao fazem parte do
escopo deste trabalho. Ha ainda o ciclo de Lorenz, apresentado no tépico 2.1.2 e o
ciclo de compressao de vapor, descrito no tépico 2.1.3, que é o mais amplamente
utilizado em sistemas de refrigeracdo com aplicacbes domésticas, comerciais e

industriais.
2.1.2. Ciclo de Lorenz

Outro ciclo de refrigeracao reversivel é o ciclo de Lorenz. Em comparacéo
com o ciclo de Carnot, ele é mais adequado nos casos em que a fonte quente e a
fonte fria sofrem variacbes de temperatura devido as trocas térmicas. O ciclo de
Lorenz opera entre dois fluidos de capacidade térmica finita e constante. Porém é
mantida a premissa de que ndo ha resisténcia a troca térmica, considerando-se que
a temperatura do fluido refrigerante se iguala a do fluido de troca térmica em cada
trocador de calor (ASHRAE, 2009).

O diagrama de temperatura e entropia relativo a este ciclo é apresentado
na Figura 2-3. Os processos (1-2) e (3-4) sdo, respectivamente, a compressao e a
expansao do fluido refrigerante, ambas isentrdpicas. As trocas térmicas ocorrem no
evaporador (4-1) e no condensador (2-3) a pressao constante, mas com variagao da
temperatura.

Temperatura absoluta (T)

Entropia (S)

Figura 2-3 - Diagrama T-s de um ciclo de Lorenz [adaptado de (ASHRAE, 2009)]
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Um ciclo de Carnot equivalente operaria entre os pontos 1-a-3-b,
apresentando maior capacidade de resfriamento, menor trabalho e, portando, maior
COP - como seria esperado. Porém o ciclo de Lorenz é um ciclo reversivel mais
proximo da realidade de muitos sistemas de refrigeragéo, podendo servir também de
referéncia para a busca de ciclos mais eficientes (ASHRAE, 2009).

2.1.3. Ciclo de Refrigeracao Por Compressao de
Vapor

Levando em conta as limitagcbes dos equipamentos e sua maior
simplificacdo o ciclo reverso de Carnot se torna o ciclo de refrigeracdo por
compressao de vapor (do inglés “vapor compression cycle” - VCC), que é ilustrado
na Figura 2-4. Neste ciclo a expansao do fluido refrigerante se d4 em um dispositivo
de estrangulamento, como uma valvula ou um tubo capilar. Apesar de aumentar a
irreversibilidade no ciclo, a eliminacdao da turbina traz uma grande simplificacao e
reducédo de custos. Outra diferenca em relacdo ao refrigerador de Carnot € que o
refrigerante é totalmente vaporizado no ponto 1, permitindo que o compressor
trabalhe com apenas uma fase. Um VCC ideal € composto por quatro processos,

descritos a seguir e representados no diagrama T-s na Figura 2-4 (CENGEL;
BOLES, 2006).

Ambiente QUENTE
aTy T

y Qn

Condensador |<— Liquido v
satur<d0

. \-\ - On
Vilvula de Win 3

€Xpansac  Compressor

]
i
|
|
|
l
| Evaporador [~ |
x Qr
o] =
apor saturado

Ambiente FRIO s
aTy

Figura 2-4- Representagdo esquematica e diagrama T-s do ciclo ideal de refrigeragdo por compresséao de vapor
(VCC) (CENGEL; BOLES, 2006).
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(1-2) Compressao isentropica em um compressor, partindo do estado de
vapor saturado e alcangando vapor superaquecido;

(2-8) Resfriamento a pressédo constante, cedendo calor para a fonte
guente, até o estado de liquido saturado;

(3-4) Expansdo isentalpica em um dispositivo de estrangulamento,

levando a uma mistura de fases;

(4-1) Aquecimento a pressao constante, retirando calor da fonte fria, até o
estado de vapor saturado.

Na realidade, porém, os ciclos de refrigeracdo por compressao de vapor
funcionam com algumas ndo-idealidades que reduzem sua eficiéncia. Nos
trocadores de calor a perda de carga impede que 0 processo seja realizado a
pressao constante; os efeitos de atrito no compressor impossibilitam a compressao
isentropica. Além disso, é muito dificil o controle preciso da entalpia do fluido
refrigerante de forma a garantir os estados de vapor e liquido saturado nos pontos 1
e 3, respectivamente — geralmente sdo observados pequenos graus desub-
resfriamento e superaquecimento nesses pontos. Atualmente sdo estudados ciclos
de compressao de vapor com diversas modificacbes, que visam aumentar sua
eficiéncia. Um exemplo sdo os ciclos com injecao de refrigerante, apresentados na

secao 2.1.4.
2.1.4. Ciclos alternativos de compressao de vapor

O grande objetivo da pesquisa de ciclos alternativos de compressao de
vapor é o de alcangcar uma maior eficiéncia termodindmica nos sistemas de
refrigeracdo e bombas de calor. Estes ciclos s&o, portanto, mais complexos que o
VCC descrito no item 2.1.3, porém apresentam também melhor desempenho em
relacdo a ele. Algumas das configuracdées mais exploradas atualmente sao ciclos em
cascata, com ejetor e com injecao de refrigerante. Estes ultimos se dividem ainda de
acordo com a fase do refrigerante injetado (injecao de vapor, de liquido ou bifasica)
e com o dispositivo de obtencdo do vapor (trocador de calor ou tanque flash)
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conforme esquematizado na Figura 2-1. Nesta secao serdao apresentados os ciclos
de refrigeracdo com injecao de refrigerante.

Nos ciclos de compressao de vapor com injecdo, o refrigerante
proveniente do condensador € injetado na camara do compressor, em sua linha de
succao, entre dois estagios de compressao (compressao de multiplos estagios) ou
ainda na corrente de entrada do proprio condensador. De acordo com Xu et al. esta
técnica leva comprovadamente a um melhor desempenho do sistema, sem
comprometer sua confiabilidade de operacdo (XU; HWANG; RADERMACHER,
2011).

A injecao de refrigerante liquido tem como objetivo reduzir a temperatura
de descarga do compressor. Principalmente para sistemas com elevada razédo de
compressdo esta temperatura pode chegar a ser excessivamente alta levando a
potencial degradagdo quimica do Oleo lubrificante, 0 que impede a operagao
confiavel do sistema (XU; HWANG; RADERMACHER, 2011).

A injecdo de vapor de refrigerante, por sua vez, melhora a capacidade de
resfriamento do sistema (ou aquecimento, no caso das bombas de calor) para um
mesmo volume de curso do compressor, proporcionando ainda outros beneficios
como maior capacidade em uma grande faixa de temperatura, modulacdo da
capacidade do sistema pela variagdo do fluxo de refrigerante injetado e reducéo da
temperatura de descarga do compressor (XU; HWANG; RADERMACHER, 2011).

A configuracao do sistema de refrigeracdo com injecao de vapor depende
da forma como o vapor € obtido. Sdo encontrados na literatura ciclos com um
trocador de calor interno - HXVI (do inglés “heat exchanger vapor injection’) e com

um vaso separador — FTVI (do inglés “flash tank vapor injection”).

Na Figura 2-5 sdo apresentados um ciclo com HXVI e o respectivo
diagrama qualitativo de pressdo e entalpia (P-h). As etapas do ciclo podem ser
descritas da seguinte forma:

e (1-2) Primeiro estagio de compressao em um compressor;
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e (2-3 + 9-3) Mistura do vapor a pressao intermediaria vindo da descarga do
compressor de baixa (2) com o vapor saturado proveniente do trocador
interno (9)

e (3-4) Segundo estagio de compressao em um CoOmpressor;

e (4-5) Resfriamento a pressao constante no condensador, cedendo calor
para a fonte quente, até o estado de liquido saturado, que é separado em
duas correntes (5a e 5b);

e (5b-8) Expansao isentalpicas em um dispositivo de estrangulamento
(valvula de expanséo 1), levando a uma mistura de fases;

e (8-9) Aquecimento a pressao constante, retirando calor da corrente (5b),
até o estado de vapor saturado;

e (5a-6) Resfriamento a pressao constante no trocador de calor interno,
cedendo calor a corrente (8), chegando a liquido sub-resfriado;

e (6-7) Expansao isentalpicas em um dispositivo de estrangulamento
(valvula de expanséo 2), levando a uma mistura de fases;

e (7-1) Aquecimento a pressao constante no evaporador, retirando calor da
fonte fria, até o estado de vapor saturado.

1 i
Condensador E
-5 s 3
ga L i LS 4
-
. B | Compresasar /7 3
Trecador | € € th 2¢ Estigio )
de Calar
Intermo K Vidvula de 3
I | £\ Expansdo 1 3 | 3
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a
& Compresser (7 T
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Figura 2-5 - Representagdo esquemadtica de ciclo de refrigeracdo com HXVI e o respectivo diagrama P-
h[Modificada de(XU; HWANG; RADERMACHER, 2011)].
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A configuracdo com o trocador de calor interno (ou sub-resfriador)
apresenta maior capacidade especifica de resfriamento que o VCC correspondente
porque o sub-resfriamento prévio ao segundo estagio de expansédo leva a uma maior
diferenca de entalpia do refrigerante antes (7) e depois (1) do evaporador (XU;
HWANG; RADERMACHER, 2011). O aumento da diferenca de calor especifico no
evaporador compensa a reducao do fluxo de refrigerante devida a subtracdo da
corrente para injecado, fazendo com que seja necessaria uma menor poténcia do

compressor para uma mesma capacidade de resfriamento (STOECKER, 1998).

Na Figura 2-6 sdo apresentados um FTVI de duplo estagio e seu
diagrama qualitativo P-h. As etapas do ciclo podem ser descritas da seguinte forma:

e (1-2) Primeiro estagio de compressao em um compressor;

e (2-3 + 9-3) Mistura do vapor a pressao intermediaria vindo da descarga do
compressor de baixa (2) com o vapor saturado proveniente do tanque
flash (9)

e (8-4) Segundo estagio de compressdo em um compressor;

e (4-5) Resfriamento a pressédo constante no condensador, cedendo calor
para a fonte quente, até o estado de liquido saturado;

e (5-6) Expanséao isentalpica em um dispositivo de estrangulamento (valvula
de expanséao 1), levando a uma mistura de fases;

e (6-7) Separacdo de fases no tanque flash, originando uma corrente de
liquido saturado (7) e outra de vapor saturado (9) a pressao intermediaria;

e (7-8) Expansao isentalpicas em um dispositivo de estrangulamento
(valvula de expansao 2), levando a uma mistura de fases;

e (8-1) Aquecimento a pressao constante no evaporador, retirando calor da
fonte fria, até o estado de vapor saturado.

O vapor formado ap6s o primeiro estagio de expansdao nao contribuiria
para o efeito de refrigeragdo no evaporador e sua retirada antes da passagem pela
valvula de expanséo 2 representa uma reducado na poténcia necessaria ao primeiro
estagio do compressor, uma vez que este recebe um menor fluxo de refrigerante.

Mantidos os niveis superior e inferior de pressdo, a remoc¢do do vapor de flash
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possibilita uma maior diferenca de entalpia entre a entrada (8) e a saida (1) do
evaporador, compensando a reducao do fluxo refrigerante nessa corrente, assim

como no caso do HXVI.

5 Condensador

Pressio
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Figura 2-6 - Representagdo esquematica de FTVI e o respectivo diagrama P-h [Modificada de(XU; HWANG;
RADERMACHER, 2011)].
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Figura 2-7 - Diagrama qualitativo T-s do FTVI [Adaptado de (CENGEL; BOLES, 2006)].

A economia de energia proporcionada pela redugdo na poténcia do ciclo

de refrigeracdo em dois estagios com injecao de vapor depende das caracteristicas



33

do fluido e das temperaturas de operacédo do ciclo. Na Figura 2-8 essa relagdo é

apresentada para alguns fluidos refrigerantes.
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Figura 2-8 - Porcentagem de economia na poténcia de compressdo de sistemas de dois estagios com injegao de
vapor em comparagdo com sistemas de um estagio. (STOECKER, 1998)

As vantagens da injecdo de vapor para o ciclo de refrigeracao por
compressdo sdo essencialmente as mesmas para o HXVI e o FTVI quando se
consideram os ciclos ideais. A comparacao entre estas duas configuracées levando
em conta as nao idealidades de operacgao, além de fatores relativos a viabilidade de
implantagéo (custo, disponibilidade de equipamentos, flexibilidade de operacéo, etc.)
despertou o interesse de diversos pesquisadores e foi realizada com diferentes focos
e metodologias. Os resultados ndo apontam de forma unanime uma melhor
configuracdo, o que indica que para diferentes aplicagdes uma ou outra forma de
obtencao de vapor para injecao pode levar a melhores resultados. Em seu artigo de
revisdo do assunto, Xu et al. apontam que o FTVI usualmente apresenta melhor
desempenho (maior COP e capacidade de refrigeracao) em relacdo do HXVI devido
ao menor superaquecimento resultante dessa forma de obtencdo de vapor de
refrigerante para injecao (XU; HWANG; RADERMACHER, 2011). Outra vantagem
desse tipo de configuracao € o custo, que é menor para um tanque flash do que para

um trocador de calor adicional no sistema.
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Por outro lado, observou-se que o HXVI apresenta uma maior faixa
operacional de injecao de refrigerante. Os autores também apontaram uma maior
dificuldade de controle do FTVI, indicando o desafio de se desenvolver uma
estratégia de controle para esse tipo de ciclo que né&o seja demasiado cara,
prejudicando a viabilidade econémica do sistema.

Foi apresentado o ciclo de refrigeracdo por compressao com injecéo de
vapor e tanque flash, seu principio de funcionamento e as vantagens que essa
configuragdo pode oferecer em relagdo ao ciclo convencional de compressao de
vapor. Na secdo seguinte continua-se a fundamentacdo teorica do trabalho,
oferecendo subsidio para a compreensdao da escolha dos fluidos refrigerantes
explorados.

2.2. Refrigerantes

O histérico dos fluidos utilizados em sistemas de refrigeracao, bem como
os fatores que levaram ao favorecimento de um ou outro tipo de refrigerante serao
apresentados nesta secao com o objetivo de contextualizar a tendéncia atual de
adocao de novos fluidos, e a opgcdo deste trabalho em investigar a aplicagédo de
hidrocarbonetos e CO,, puros e em misturas binarias. Serdo também expostas as
vantagens e restricbes relativas ao uso destas substancias em sistemas de

refrigeracao.

De uma forma geral, pode-se dizer que a agua foi o primeiro fluido
refrigerante utilizado pelo homem e até alguns séculos atrds as técnicas de
refrigeracao conhecidas envolviam gelo, evaporagdo da agua, ou misturas de gelo

com sal, por exemplo.

Um ciclo envolvendo mudancas de fase de um fluido volatil a diferentes
pressoes foi inicialmente proposto por Oliver Evans, em 1805, mas nao chegou a ser
construido nessa época. Vinte e cinco anos mais tarde, Jacob Perkins inventou e
construiu uma maquina de compressao de vapor, projetada para trabalhar com éter-
etil-sulfdrico. Surgia ai o conceito de fluido refrigerante como atualmente é utilizado
(CALM, 2008).
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De acordo com Calm, ao longo dos primeiros cem anos de
desenvolvimento das tecnologias de refrigeracdo nao havia muito critério para a
selecdo dos fluidos refrigerantes e eram utilizados aqueles solventes conhecidos
que funcionassem, a despeito de suas caracteristicas de inflamabilidade, toxicidade
ou compatibilidade com os materiais construtivos do sistema, por exemplo. Os
primeiros estudos de selecdo de refrigerantes levando em consideracao critérios
como eficiéncia, compatibilidade e seguranca foram feitos na década de 1920.
Devido aos problemas decorrentes de vazamentos, na década seguinte iniciou-se
uma busca mais sistematica por refrigerantes estaveis que nao fossem tdéxicos nem
inflamaveis. O resultado foi a descoberta das excelentes propriedades dos CFCs,
que passaram a ser amplamente utilizados, principalmente para sistemas de

refrigeracao de pequena escala, como os domésticos (CALM, 2008).

Na década de 1970, porém, a descoberta da relacao entre a liberacado de
CFCs e a destruicao da camada de ozbnio levou a necessidade da substituicao
desses fluidos por outros, menos agressivos. Mais recentemente, a crescente
preocupacao com o aquecimento global tem feito com que sejam buscados
refrigerantes que também n&o contribuam para o agravamento desse fenémeno. A

evolucao histérica das geracdes de fluidos refrigerantes é ilustrada na Figura 2-9.

Qualquer alternativa Seguranca e durabilidade
e12 geragdo 1830-1930s e22 geragdo 1931-1990s
sEteres, CO,, NH,, SO, - HCOOCH, —_ / #CFCs, HCFCs, HFCs,NH,, H,0
HCs, H,0, CCl,, CHCs
— —

A 4

Aguecimento global Camada de ozbnio
*42 geracdo 2010-atual *32 geracao 1990-2010s
*ODP baixo/zero, GWP baixo, T, \\-— ¢(HCFCs), HFCs,NH,, H,0, CO,
curto, alta eficiéncia
— —

Figura 2-9 - Evolugao dos fluidos refrigerantes [adaptado de (CALM, 2008)].
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Atualmente sdo muitos os critérios de selecao de um fluido refrigerante e
frequentemente as caracteristicas desejadas sao conflitantes entre si. Por esse
motivo a escolha do melhor refrigerante esta intrinsecamente ligada a aplicagdo, em
fungdo da qual sdo definidos os limites aceitaveis de cada propriedade. Entre os
itens que devem ser avaliados ha critérios operacionais (estabilidade,
compatibilidade quimica com os materiais do sistema e fluidos lubrificantes,
eficiéncia, viscosidade, etc.), de seguranca (toxicidade e inflamabilidade), ambientais
(ODP, GWP, TEWI...) e econdmicos (custo, disponibilidade)(ASHRAE, 2009).

Segundo Calm, as restricoes relativas ao impacto ambiental dos
refrigerantes, crescentes nas ultimas décadas, levam necessariamente ao uso de
refrigerantes com piores propriedades de operacdo em relacdo aqueles
anteriormente consolidados (CALM, 2008). Assim, os aumentos em eficiéncia
alcancados com seu uso se devem a aprimoramentos nos equipamentos, no ciclo e
em seu controle e seriam ainda maiores caso implementados com o uso dos
refrigerantes anteriormente consagrados. Recordando que grande parte da
contribuicdo dos sistemas de refrigeracao para o aumento do aquecimento global
vem de seu consumo energético, essa € uma questao a ser ponderada em relacao a
substituicdo de fluidos refrigerantes. Como tendéncias para a nova geragao de
refrigerantes o autor aponta NHs, CO;, hidrocarbonetos, éteres e olefinas como o R-
1234yf, além da mistura entre diferentes fluidos.

No presente trabalho sera estudado o desempenho de ciclos de
refrigeracdo utilizando diversas combinacées de gas carbbnico (R744) e
hidrocarbonetos (HC), portanto algumas caracteristicas destes fluidos no papel de

refrigerantes sdo apresentadas nas secoes 2.2.1 € 2.2.2.
2.2.1. Gas carbonico

Do ponto de vista ambiental o gas carbénico é uma excelente alternativa
para uso em sistemas de refrigeracédo, pois tem ODP zero e GWP de 1. De acordo
com o relatério do IPCC (DEVOTTA et al., 2000),ele apresenta ainda uma série de

vantagens, a saber:
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e Boas propriedades termo fisicas, levando a uma alta transferéncia de
calor;

e Alta capacidade volumétrica;

¢ Nao inflamavel;

o Baixa toxicidade;

e Grande disponibilidade e baixo custo.

Devido a estas caracteristicas o uso de CO, como fluido refrigerante tem
crescido, sendo destacadas suas aplicacdes em sistemas de cascata (em geral em
conjunto com a amoénia), como refrigerante primario e secundario em sistemas
industriais e comerciais e em bombas de calor para aquecimento de agua (CALM,
2008; DEVOTTA et al., 2000).

O uso desse refrigerante em ar condicionado de veiculos, no entanto, leva
a sistemas mais complexos e pesados, sendo especialmente inadequado para
carros pequenos e climas com altas temperaturas. Para este tipo de aplicacdo o
tamanho do sistema de refrigeracao é critico, pois pode resultar em maior consumo
de combustivel (CALM, 2008).

Devido a sua baixa temperatura critica, de 30,95 °C (POLING;
PRAUSNITZ; O’CONNELL, 2000), o CO, é mais adequado para ciclos operando a
baixas temperaturas. Devotta et al. apontam seu uso industrial com temperaturas de
evaporacdo chegando ao minimo de -52 °C, e temperaturas maximas de
condensacao de 5 °C (DEVOTTA et al., 2000).

Os sistemas de refrigeragédo em cascata utilizando aménia no ciclo de alta
temperatura e CO; no de baixa temperatura tém ganhado espaco industrialmente.
Porém esse tipo de sistema apresenta limitacbes em sua temperatura minima,
devido a alta pressdo do CO, em seu ponto normal de ebulicdo e alto ponto de
fuséo.
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2.2.2. Hidrocarbonetos

A possibilidade de uso de hidrocarbonetos (HC) como fluidos refrigerantes
€ conhecida desde o inicio do desenvolvimento dos sistemas de refrigeracdo por
compressao. No entanto, desde que critérios de seguranca passaram a ser adotados
na selecao do refrigerante, este grupo teve seu uso muito reduzido por se tratarem

de substancias inflamaveis.

Com a necessidade de encontrar alternativas para a substituicao dos
refrigerantes halogenados, os HC voltaram a ser considerados, principalmente para
refrigeradores domeésticos. Em geral, estes fluidos apresentam propriedades
termodinamicas tdo boas quanto aqueles, levando a eficiéncias semelhantes ou até
superiores dos sistemas de refrigeracao. Além disso, a compatibilidade dos HC com
0s materiais e equipamentos existentes favorece sua escolha como sucessores dos
CFC e HCFC por exigir poucas modificacées nos equipamentos (DEVOTTA et al.,
2000). De acordo com Calm, a carga de refrigerante utilizada nos refrigeradores
domésticas é pequena e, portanto, a inflamabilidade desses compostos nao €
considerada critica para este uso (CALM, 2008). Entretanto a regulacdo a esse
respeito ainda nao é uniforme em todos os paises. Na Europa o uso de
hidrocarbonetos em refrigeradores domésticos € permitido e largamente difundido,
enquanto nos EUA é proibido. Segundo Devotta et al. os HC tém ganhado espaco
também nas aplicacdes industriais (DEVOTTA et al., 2000). Assim como o CO»,
esses refrigerantes também apresentam grande disponibilidade em todo o mundo e

baixo custo.

A classificacdo de seguranca dos hidrocarbonetos pela norma 34 da
ASHRAE ¢ AS: alta inflamabilidade e baixa toxicidade (ASHRAE STANDARD 34,
2013); essa classificacao é adotada também pelas normas ISO 817 e BS EN378.
Devido a sua inflamabilidade € necessario seguir medidas especificas de segurancga
no projeto dos equipamentos e nos procedimentos de instalagdo e manutencao.
Essas medidas sdo relacionadas principalmente aos equipamentos elétricos, que
devem ser adequados para nao contribuir com o risco de incéndio e explosdo em

caso de vazamentos. Alguns exemplos de diretrizes do Reino Unido relacionadas ao
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uso de fluidos inflamaveis na refrigeracao sao a BS EN 378 e o Codigo de Praticas
para Refrigerantes A3 do Instituto de Refrigeracdo, ambos de aplicacdo mais

relacionada ao uso comercial e industrial.

Corberan et al. apresentaram uma revisdo das normas internacionais e
europeias relativas ao uso de HC como refrigerantes, destacando as limitacées de
carga dos fluidos e tamanho minimo do ambiente em que o sistema sera instalado
para cada condicdo de aplicagdo (CORBERAN et al., 2008).

No Reino Unido o aumento do uso de HC como refrigerante levou a
ACRIB (do inglés Air Conditioning and Refrigeration Industry Board) a elaborar um
guia com recomendacodes sobre selecao, instalacdo, uso e manutencao de sistemas
de refrigeragao e ar condicionado com refrigerantes hidrocarbonetos. Um dos pontos
destacados € que é essencial usar sempre fluidos especificados para uso como
refrigerante, uma vez que HC destinados ao uso comercial contém quantidades
significativas de impurezas como enxofre e agua, que podem comprometer o

funcionamento e a durabilidade do sistema (ACRIB, 2001).

No Brasil tém sido promovidas diversas a¢des em prol da substituicdo dos
refrigerantes prejudiciais ao meio ambiente, entre elas os Seminarios “Difusdo do
Uso de Fluidos Alternativos em Sistemas de Refrigeracdo e Ar Condicionado” e a
publicacdo em 2015 do documento "Orientacbes para uso seguro de fluidos
frigorificos hidrocarbonetos" pelo Ministério do Meio Ambiente (COULBOURNE et
al., 2015).

Muitos pesquisadores estudaram o desempenho de refrigeradores
projetados para funcionar com CFC ou HFC com a simples substituicao (drop in) do
fluido refrigerante, sendo que varios destes estudos envolvem hidrocarbonetos. No
entanto, a maioria dos resultados relatados aponta a inviabilidade do uso dos
hidrocarbonetos testados puros, devido a diferencas nas propriedades fisicas destes
em relacao ao fluido para o qual o sistema foi projetado. Fatouh e El Kafafy assim
como EI Morsi, por exemplo, concluiram que propano puro nao poderia ser utilizado
como substituto direto do R134a por levar a altas pressdes de operagao e baixo
COP, enquanto o butano puro requereria mudangas no compressor (EL-MORSI,
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2015; FATOUH; KAFAFY, 2006). A vertente encontrada para solucionar essa
questao esta de acordo com a tendéncia apontada por Calm: adotar misturas de
refrigerantes (CALM, 2008). As vantagens e os desafios do uso dessas misturas
serao apresentados no tépico 2.2.3.

2.2.3. Mistura de refrigerantes

O uso de misturas de refrigerantes é explorado ha bastante tempo,
existindo inclusive diversas misturas encontradas comercialmente e que séao
incluidas na designacdo da ASHRAE. E o caso das séries R400 e R500, sendo a
primeira relativa as misturas zeotropicas e quase azeotrdpicas € a segunda
reservada para as azeotropicas. Ao combinar mais de um fluido € possivel obter um
refrigerante com propriedades intermediarias em relagdo aos componentes puros, 0
que € especialmente Util na busca de substitutos para os ja consagrados

refrigerantes halogenados.

Como relatado no tépico 2.2.2, nas pesquisas de substitutos diretos (drop
in) para os refrigerantes halogenados é frequente o estudo de misturas de
refrigerantes. O que se busca é modular as propriedades da mistura variando sua
composicao, de forma a obter o desempenho mais proximo possivel em relagédo ao
refrigerante a ser substituido para que as alteracées necessarias no equipamento

existente sejam minimas.
Propriedades das misturas

As misturas azeotrépicas sdo aquelas que ndao podem ser separadas em
seus componentes puros por simples destilacdo. Elas ndo apresentam variacao de
temperatura nas mudancas de fase e se comportam como uma substancia pura.
Existem misturas de refrigerantes azeotrdpicas bindrias e ternarias, sendo que as
ultimas, apesar de mais raras, oferecem maior flexibilidade na selecdo das
propriedades desejadas (MOHANRAJ; MURALEEDHARAN; JAYARAJ, 2010). As
misturas quase azeotrdpicas tém propriedades parecidas, apresentando uma
pequena variacdo de temperatura durante a mudanca de fase (entre 0,2 e 0,6 °C).
No entanto, para este tipo de mistura existe a possibilidade de vazamento
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preferencial do componente mais volatil, levando a alteragdo da composicao do

refrigerante.

A maior parte das misturas de refrigerantes é zeotropica. Esse tipo de
mistura apresenta composicdes diferentes do liquido e do vapor em equilibrio e sua
mudanca de fase a pressao constante ocorre com variagao da temperatura e dessas
composicdes. Aléem da possibilidade de ajustar as propriedades desejadas do
refrigerante através da combinacdo de seus componentes, esse tipo de mistura
oferece ainda um maior potencial de eficiéncia energética e modulacdao da
capacidade do sistema de refrigeracdo. Sua principal desvantagem estéa relacionada
a possibilidade de vazamento preferencial do componente mais volatil (MOHANRAJ;
MURALEEDHARAN; JAYARAJ, 2010).

Usualmente a comparacgéao entre ciclos é feita fixando-se a temperatura de
evaporacao e a de condensacao. Porém, com a variacdo de temperatura ocorrida
durantes estes processos para as misturas zeotropicas, ndo ha uma sé temperatura
possivel de ser adotada. Para comparar o desempenho de uma mistura de
refrigerantes com o de outra ou com um refrigerante puro € necessario escolher
quais os pontos dos processos de mudanca de fase serdo fixados e usados como
referéncia. McLinden e Radermarcher apresentam quatro opg¢des para esta
comparagao, sendo que cada uma delas leva a diferentes resultados para o COP
(MCLINDEN; RADERMACHER, 1987). Os autores apontam que os resultados
comparativos sado determinados pela escolha dos pontos de temperatura fixada e
por esse motivo propdem uma comparacao mais justa entre fluidos puros e misturas

através da definicdo de outros parametros do sistema.

Com o uso de misturas zeotropicas é possivel buscar uma maior
aproximacao do ciclo de refrigeracdo de Lorenz, descrito no tépico 2.1.2. Ao tornar a
variacdo de temperatura do refrigerante semelhante a variagdo ocorrida no fluido
refrigerado (utilizando um trocador de calor contracorrente) a diferenga média de
temperatura pode ser diminuida sem alteracdo na diferenca minima. Isso faz com
que a geragao de entropia no processo de troca térmica diminua, reduzindo a
irreversibilidade do ciclo e contribuindo para sua eficiéncia energética (MOHANRAJ;
MURALEEDHARAN; JAYARAJ, 2010).
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Outra forma de obter beneficios da variacdo da temperatura de ebulicao
da mistura de refrigerantes foi proposta por Lorenz e Meutzner em 1975, com
aplicacdo em sistemas de refrigeragdo com duas temperaturas, como O0s
refrigeradores domeésticos com um compartimento de freezer. Convencionalmente,
com o uso de refrigerantes puros, a mesma temperatura de evaporagdo deve
atender aos dois compartimentos de temperaturas diferentes (geladeira e freezer).
Dessa forma, a diferenca de temperatura entre o refrigerante e a geladeira € muito
grande e maior que 0 necessario para a troca térmica, resultando em grande
geracao de entropia. Os autores propuseram que seja utilizada uma mistura de
refrigerantes e dois evaporadores em série, um para cada compartimento. Com esta
configuragcdo, a evaporacdo majoritaria do componente mais volatil, a temperaturas
mais baixas, propicia a refrigeracdo do freezer, enquanto a etapa final da
evaporacao, a maiores temperaturas, retira calor do compartimento de geladeira.
Assim a diferenca média de temperatura no evaporador € menor, 0 que reduz a

geracao de entropia e as irreversibilidades do sistema.

Quando se trata da operacdo de FTVI com mistura de refrigerantes ha
ainda mais possibilidades de variacdo no sistema, uma vez que a separacao de
parte da carga de refrigerante no tanque flash altera a composicédo da mistura que
ird passar pela segunda etapa de expansao e pelo evaporador. Como o intervalo de
temperatura em que a evaporagao da mistura ocorre depende da composicdo da
mistura, uma maior ou menor retirada de vapor no tanque flash altera ndo s6 a
capacidade de refrigeragéo do sistema, mas o perfil de temperatura no evaporador.
As consequéncias dessa alteracao para a flexibilidade de operagéo e o desempenho
do sistema de modo geral foram ainda pouco estudados, ndo foram encontrados
muitos trabalhos explorando ciclos com injecao de vapor e mistura de refrigerantes,
em especial de HC.

Para compreensdao do sistema estudado apresentou-se uma
fundamentacéo tedrica a respeito de ciclos de refrigeracéo e de aspectos centrais a
respeito do uso de hidrocarbonetos e gas carbdnico como refrigerantes, bem como o
potencial oferecido pelo uso de misturas de fluidos em sistemas de refrigeracéo.
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Restam ainda as considerag¢des sobre o0 estudo de caso considerado para o sistema
de refrigeracao estudado — na se¢ao 2.3.

2.3. Estudo de caso: industria de cerveja

Nas secbes anteriores foram tratados aspectos referentes ao sistema de
refrigeracdo sem considerar em que tipo de aplicacdo este sistema sera utilizado.
Apesar de que a andlise termodinamica propriamente dita nao depende do processo
para o qual o sistema oferece refrigeracédo, as necessidades desse processo podem
impor restricdes ao sistema que devem ser levadas em conta na determinagédo de
suas caracteristicas 6timas. Os pontos fundamentais da relacéo entre o sistema de
refrigeracdo e sua aplicacdo sdo as demandas de temperatura e capacidade de
refrigeracao por parte da ultima.

A proposta deste trabalho € estudar a possibilidade de uso de FTVI com
os refrigerantes alternativos apresentados na industria de cerveja. Com o objetivo de
delinear as demandas de refrigeracdo por parte desta industria, seu processo
produtivo sera apresentado a seguir em linhas gerais.

A cerveja € uma bebida alcodlica fermentada, produzida em todo o mundo
e de significativa importancia cultural e histérica. De acordo com o anuario de 2015
da CERVBRASIL, a cadeia produtiva da industria cervejeira é responsavel por 1,6%
do PIB e 14% da industria de transformacao nacional. O Brasil € o terceiro maior
produtor mundial da bebida, tendo produzido 14,1 bilhées de litros em 2014
(ASSOCIACAO BRASILEIRA DA INDUSTRIA DA CERVEJA, 2015).

Elaborada a partir do malte, ldpulo, agua e fermento cervejeiro, a
producdo da cerveja consiste basicamente nas etapas de maltagem, brassagem,
fermentacdo, maturacgao, filtracdo, envase e pasteurizacdo, descritas brevemente a

seguir e ilustradas na Figura 2-10.

A maltagem ¢é a preparacdo do malte a partir da cevada, transformando o
amido do cereal em acucar fermentavel. Os graos de cevada sao recebidos, limpos
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e selecionados, de forma que o malte obtido seja homogéneo; em seguida sao
embebidos em agua, para que se inicie 0 processo de germinacao. A germinagao
dos graos é controlada em estufas por 5 a 8 dias, até que desenvolvam radiculas de
cerca de oito centimetros. Este processo é entédo interrompido através da secagem e
caramelizacdo dos graos em fornos, de onde saem ja convertidos em
malte.(SANTOS; RIBEIRO, 2005)

Na etapa de brassagem o malte passa por moinhos de rolo ou martelo,
de onde segue para cozimento em um tanque com agua quente sob rigoroso
controle de temperatura e tempo, onde o mosto € produzido. O mosto primario é
filtrado, eliminando-se o bagaco de malte e vai para a etapa de fervura, a 96 °C, em
que ocorrem sua esterilizagdo e a eliminagcdo de odores; nesta etapa sao também
acrescentados o lupulo e outros aditivos de acordo com o tipo de cerveja. Apés a
fervura o mosto é clarificado por decantacao hidrodinamica em um equipamento
chamado whirlpool, que separa as proteinas e outras particulas por efeito centrifugo.
Por ultimo, esse mosto é resfriado até a temperatura de 15 °C e segue para a
fermentacao (SANTOS; RIBEIRO, 2005).

A fermentacao ¢ a principal etapa da produgao da cerveja e dura de 6 a
9 dias. Durante esse tempo a temperatura deve ser mantida constante entre 8 e 15
°C, 0 que exige que as dornas de fermentacao sejam resfriadas, uma vez que se
trata de um processo exotérmico. Ao final da fermentacao € necessaria uma nova
etapa de filtracdo, para separar os levedos que se multiplicam durante o processo.
(SANTOS; RIBEIRO, 2005)
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Figura 2-10 - Fluxograma representativo do processo de produgdo da cerveja com sistema de refrigeragao
convencional apds a fermentacéo.

A cerveja verde obtida apdés a fermentacdo ainda tem muitos
microrganismos € substancias indesejaveis em sua composicdo. Durante a
maturacao, quando a cerveja € mantida a 0 °C por 15 a 60 dias, ocorre nao sé a
separacao desses componentes, como também reacdes que contribuem para a
estabilizacao e formacao das caracteristicas do produto final. Depois desse tempo o
liquido é filtrado e pode receber aditivos e gas carbdnico.(SANTOS; RIBEIRO, 2005)

A Ultima etapa da producéo € o envase, em que a cerveja € colocada em
garrafas ou barris. As garrafas passam ainda pela pasteurizagdo, com agua a 60 °C,
que confere ao produto maior vida de prateleira, sendo chamado “cerveja”; por néo
passar pela pasteurizacdo a bebida dos barris € chamado “chope” (SANTOS;
RIBEIRO, 2005).

Nesta pesquisa € proposta a otimizagao do sistema de refrigeracdo para o
resfriamento do mosto antes da etapa de maturagao.

Atualmente, para utilizar sistemas com menor carga de refrigerante e
restringir a area na planta em que héa circulacao desse tipo de fluido, se utiliza um
fluido secundario que circula entre o sistema de refrigeracao e as serpentinas das
dornas de maturagao. Este fluido deve sair do sistema de refrigeracéo a -4 °C e
retorna a cerca de 8,4 °C apds circular pelo processo. Para obter a temperatura de -
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4 °C no fluido secundario é necessaria uma temperatura de evaporacdao mais baixa
do refrigerante. A diferenca de temperatura entre o refrigerante e o fluido secundario
tem influéncia direta na area de troca térmica necessaria, sendo que menores
diferencas implicam em trocadores de calor maiores. Por outro lado, como regra
geral, observa-se um aumento de 3,5% no consumo de energia para cada 1 °C
reduzido na temperatura do evaporador (ESSLINGE, 2009).

Em sintese, a aplicacao proposta necessita que o refrigerante secundario

do evaporador seja resfriado de 8,4 °C até -4 °C.

Finalizada a fundamentacdo tedrica da pesquisa, uma revisdo dos
trabalhos publicados que estejam relacionados com o tema investigado sera

apresentada no Capitulo 3.
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Capitulo 3 - Revisao da literatura

A revisdo bibliografica realizada foi dividida em trés linhas centrais, a
saber:

e (Ciclos de compressao com injegao de vapor;
e Uso de refrigerantes alternativos e misturas;

e Analise econbmica de sistemas de refrigeracao.

Os principais trabalhos encontrados serao citados de forma resumida
neste capitulo, divididos de acordo com estas linhas. Alguns, no entanto,

contemplam mais de um aspecto, e foram colocados em um ou outro item.

O contato com os resultados das diversas pesquisas publicadas sobre
estes temas permitiu definir melhor as configuracbes do ciclo, os fluidos

refrigerantes, os parametros e as variaveis a serem estudados neste trabalho.
3.1. Ciclos de refrigeracao com injecao de vapor

Nos ultimos anos, varios pesquisadores tém explorado os ciclos de
refrigeracdo com injecdo de vapor utilizando refrigerantes puros e misturas. Uma das
vantagens desse tipo de ciclo é seu bom desempenho em temperaturas ambiente
muito altas ou muito baixas — no caso do condicionamento de ar, entre outras ja

apresentadas no Capitulo 2.

Cho et al. estudaram experimentalmente um sistema de refrigeracédo com
tanque flash e trocador de calor interno, operando com CO, em um ciclo transcritico.
Em comparagcdo com o ciclo sem injecdo de vapor, foi verificado um aumento do
COP (16,5% maior, na melhor configuracdo testada) e da capacidade de
refrigeracdo, além da reducao da temperatura de saida do segundo estagio de
compressdao em até 7 °C. Os autores buscaram ainda os valores de carga de
refrigerante, frequéncia de operacdo dos compressores e abertura das véalvulas de
expansao que levam ao melhor desempenho do sistema. Os resultados obtidos

mostraram que o aumento da abertura das valvulas de expansdo pode reduzir a
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razdo de compressao, mas também levar a uma menor capacidade de refrigeracao,
sendo necessario um controle bastante preciso dessa variavel para obter um melhor
desempenho total (CHO et al., 2009).

Heo et al. avaliaram experimentalmente quatro bombas de calor de duplo
estagio com diferentes configuracdes, todas elas com injecao de vapor. R-410 foi
usado como fluido refrigerante e foram avaliados o COP e a capacidade de
aquecimento dos sistemas, variando a razao de injecao de refrigerante e a
frequéncia do compressor. As configuracdes estudadas foram: tanque flash (FTVI),
trocador de calor interno (HXVI), tanque flash e trocador interno combinados e
trocador interno com dupla expansdo. O FTVI apresentou claramente a melhor
capacidade de aquecimento, mas todos os quatro tiveram valores médios de COP
similares (HEO et al., 2011).

Lee et al. buscaram a reducdo das perdas de energia por
irreversibilidades nos processos de compressdo e expansao pela aproximacao de
um ciclo de saturacdo - no qual estes processos se dao ao longo da linha de
saturacdo. Para alcancar esse objetivo, os autores propuseram um ciclo de multiplos
estagios com injecao de refrigerante em duas fases, uma vez que observaram que a
aproximacao do ciclo de saturagdo ndo € possivel por meio da injecdo de vapor
devido a alta entalpia deste. O ciclo modelado apresentou COP superior que ao do
ciclo em um Unico estagio para os varios fluidos refrigerantes testados, sendo que os
melhores resultados foram obtidos para o R123. Além dos resultados obtidos com
diferentes refrigerantes, os autores apresentam ideias de dispositivos que
possibilitariam a aplicacdo pratica do ciclo com mdultiplas injecbes bifasicas e
parametros para prever a melhora potencial alcangada pelo uso desse ciclo (LEE et
al., 2013).

Os efeitos de trés diferentes configuragdes de injecdo de vapor em uma
bomba de calor operando a baixas temperaturas ambiente usando CO, como fluido
refrigerante foram investigados experimentalmente por Baek et al. Os autores
destacam que, para a temperatura externa de -15 °C e a frequéncia de compressor
de 55 Hz, o HXVI apresenta melhor desempenho em comparagédo com o FTVl e o
ciclo com tanque flash e trocador de calor na linha de succao (FTHX). No entanto,
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para outras temperaturas e frequéncias avaliadas foram obtidos resultados que
apontam um melhor desempenho do FTHX (BAEK et al., 2014).

Shuxue e Guoyuan apresentaram um modelo numérico para um FTVI
operando com R32 e compararam-no com o ciclo de unico estagio correspondente.
Os modelos foram também validados experimentalmente, com erros menores que
5% para as grandezas avaliadas. Os autores chegaram a resultados 6timos para a
razdo entre os tamanhos dos cilindros dos dois estagios de compressédo e para a
pressdo do vapor injetado; concluiram ainda que o FTVI chega a apresentar
melhoras de 15% e 12% na capacidade de refrigeracao e no COP, respectivamente,
em relacao ao ciclo de unico estagio (SHUXUE; GUOYUAN, 2015).

3.2. Uso de refrigerantes alternativos

Dentre os trabalhos encontrados em que foram usados refrigerantes
alternativos sdo observados dois tipos diferentes de enfoque: aqueles em que o
objetivo central é comparar o desempenho de diferentes refrigerantes e aqueles que

visam estudar outras variaveis do ciclo.

Os trabalhos de Cho et al.(2009) e Baek et al.(2014), em que o CO, foi
usado como fluido refrigerante, sd&o um exemplo do segundo tipo e foram

apresentados de forma resumida no item 3.1.

Ja na pesquisa apresentada por Di Nicola et al., o desempenho de fluidos
refrigerantes alternativos era o foco principal. Com o objetivo de contornar a
limitacao de temperatura minima dos ciclos de cascata com NH3/CO, (mencionada
na secao 2.2) e viabilizar sua aplicacdo a temperaturas abaixo de 216,59 K, os
autores estudaram o uso de misturas de CO, com hidrocarbonetos nesse tipo de
sistema. De acordo com suas conclusdes, apesar do COP de qualquer das misturas
ser inferior ao relativo aos hidrocarbonetos puros, a adicdo de CO, ainda se mostra
interessante por reduzir a inflamabilidade do refrigerante resultante (DI NICOLA et
al., 2011).
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Zhang et al. estudaram o uso de misturas de CO, e Propano de diferentes
composicdes em um ciclo de refrigeracdo auto-cascata. De acordo com os autores,
uma dificuldade deste tipo de ciclo sao as altas pressdes de operacdo. A adicdo de
COz poderia reduzir nao s6 a pressao de operagdo, mas também a inflamabilidade
do Propano. Os resultados relatados mostraram melhoras no COP e na capacidade
de refrigeracdo dos sistemas com misturas mais ricas em CO, (crescentes entre
22% e 32% de COy). (ZHANG et al., 2013)

Uma visdo geral das caracteristicas de hidrocarbonetos no papel de
refrigerantes foi apresentada por Granryd. O autor comparou propriedades como a
razdo de compressao, o efeito refrigerante e a eficiéncia termodinadmica de varios
hidrocarbonetos e alguns refrigerantes de referéncia, como o R22. Alguns HC
apresentaram propriedades termodinamicas proximas das destes ultimos, chegando
a supera-los, enquanto outros tiveram desempenho inferior. Ainda segundo o autor,
os HC tendem a apresentar melhores caracteristicas de troca térmica no evaporador
e menor perda de carga em relacdo ao R22 (GRANRYD, 2001).

Na Tabela 3-1 s&do apresentados de forma resumida uma série de
trabalhos envolvendo principalmente misturas de hidrocarbonetos, sendo listados os
fluidos estudados em cada um deles. Os resultados de alguns destes trabalhos sédo

também brevemente descritos a seguir.

Lee et al. otimizaram experimentalmente refrigeradores de pequeno porte
funcionando com R134 e com uma mistura de 55% R290/45% R600a, variando a
carga massica de refrigerante e o comprimento dos tubos capilares do evaporador.
Os autores relatam que, apesar de ter um tamanho de evaporador maior, 0 sistema
6timo para a mistura de HC tem carga méassica e consumo energético menores (50%
e 12,3%, respectivamente) que o sistema 6timo para R134, além de levar mais
rapidamente a temperatura desejada de -15 °C (LEE; LEE; KIM, 2008).

Almeida et al. simularam a substituicdo de R134 por R290 e por misturas
de R290/R600a e R290/R600a/R134 em um refrigerador doméstico. O desempenho
do sistema com a mistura binaria de hidrocarbonetos apresentou uma série de

vantagens como carga de refrigerante 50% menor em massa, temperatura de
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descarga do compressor mais baixa e aumento de cerca de 5% no COP (ALMEIDA;
BARBOSA; FONTES, 2010). Ja Jwo et al. realizaram uma investigacdo semelhante,
porém experimental, e compararam o desempenho do fluido original (R134) com o
de uma mistura 50% R290/50% R600a. Também foi observado que a carga massica
da mistura de refrigerantes é 40% menor que a original e, apesar de levar a um
menor COP, os hidrocarbonetos fizeram com que o sistema apresentasse melhor
razdo entre a capacidade de resfriamento e o consumo energético quando
considerado um maior periodo de funcionamento, levando a uma economia de
energia quando observado o periodo de um més, por exemplo, ao invés de apenas
um ciclo (JWO; TING; WANG, 2009).

Feng et al. realizaram experimentos envolvendo uma bomba de calor para
aquecimento de agua em situacbes em que a temperatura ambiente é inferior a 15
°C. O sistema contava com um economizador para injecao de vapor, que retirava
parte do liquido sub-resfriado apés o condensador e expandia parcialmente,
injetando-o na camara do compressor. Foram testadas diferentes composi¢des da
mistura de R22/R600a com o objetivo principal de reduzir a presséo de descarga do
compressor, que era excessivamente alta quando do uso de R22 puro. Além de
atingir o objetivo principal, foi constatado que a mistura com 15% de R600a levava
ainda a maiores COP e capacidade de aquecimento. No entanto o tipo de injecao
adotada neste trabalho nao altera a composicao do refrigerante no evaporador, uma
vez que a separacao é feita com a mistura sub-resfriada (FENG et al., 2009).

Uma comparacao entre os resultados de experimentos e simulacdes de
uma bomba de calor operando com refrigerantes puros e misturas binarias foi
apresentada por Venzik et al.. Os autores fizeram experimentos variando a
temperatura de entrada do evaporador, a rotacdo do compressor e a composi¢cao do
refrigerante, incluindo Propeno, Isobuteno e cinco de suas misturas binarias. Foi
encontrado que, apesar de apresentar maiores valores de COP em relacdo as
substancias puras, a melhora proporcionada pelo uso de misturas foi
significativamente inferior aquela prevista por simulagbes do ciclo nas mesmas
condicées. Como causas para estas diferencas os autores apontam principalmente
dois fatores que impactaram nos experimentos e sdao, em geral, desconsiderados
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nas simulacdes: a perda de carga ao longo dos trocadores de calor e a dependéncia
entre a composicao do refrigerante e a eficiéncia do compressor. Como fatores que
colaborariam com a melhora experimental do desempenho das misturas séao citados
0 uso de composicdes com maior glide de temperatura — de forma a compensar a

redugéo do glide causada pela perda de carga -, € 0 uso de compressores
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Tabela 3-1 - Trabalhos em que foram exploradas misturas de fluidos com o objetivo de substituicdo direta de um refrigerante.

Trabalho

Tipo

Refrigerantes

(BODIO et al., 1993)

Experimental: drop-in

R12, mistura (metano, R170 ,R290, R600, C5+)

(LIU et al., 1993)

Experimental: drop-in e
modificagdes no sistema

R12, misturas (R290/n-C5+),(R290/R600),(R290/R600/n-C5+)

(RICHARDSON; BUTTERWORTH, 1994)

Experimental: drop-in

R12, R290, misturas (R290/R600a)

(BASKIN, 1994)

Experimental: drop-in e
modificagdes no sistema

R12, R290, misturas (R290/R600a)

(AGARWAL, 1998)

Experimental: drop-in

R12, misturas (R290/R600a), (R134a/R600a)

(HAMMAD; ALSAAD, 1999)

Experimental: drop-in

R12, R290, misturas (R290/R600/R600a)

(JUNG et al., 2000)

Experimental: drop-in

R12, misturas (R290/R600a)

(TASHTOUSH; TAHAT; SHUDEIFAT,
2002)

Experimental: drop-in

R12, misturas (R290/R600a/R134a)

WONGWISES; CHIMRES, 2005)

Experimental: drop-in

R134a, R290, misturas (R290/R600), (R290/R600a), (R290/
R600 /R600a), (R290/R600/R134a), (R290/R600a/R134a)

SEKHAR,; LAL, 2005)

Experimental: drop-in

R12, misturas (R290/R600/R134a)

FATOUH; KAFAFY, 2006)

Simulacao

R134a, R290, R600, misturas (R290/ R600/ R600a)

Experimental: drop-in

R12, R134a, mistura (R290/ R600a)

SATTAR; SAIDUR; MASJUKI, 2007)

Experimental: drop-in

R134a, R600, R600a, mistura (R290/ R600/ R600a)

(
(
(
(MANI; SELLADURAI, 2008)
(
(

JWO; TING; WANG, 2009)

Experimental: drop-in

R134a, mistura (R290/ R600a)

(LEE; LEE; KIM, 2008)

Experimental: drop-in
com modificacées no
sistema

R134a, mistura (R290/ R600a)

(MOHANRAJ; JAYARAJ;
MURALEEDHARAN, 2007)

Experimental: drop-in

R134, mistura (R290/ R600a)

(ALMEIDA; BARBOSA; FONTES, 2010)

Simulacao

R134a, R290, misturas (R290/ R600a), (R290/ R600a/ R134a)

(HE et al., 2014)

Simulagéo e
experimental: drop-in

R22, R404a, R134a, R290, R600a, misturas (R290/R600a)
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especificos para cada composi¢cao, de forma a obter uma boa eficiéncia
de compressédo. (VENZIK; ROSKOSCH; ATAKAN, 2016)

Dentre os trabalhos com o objetivo de explorar as caracteristicas
conferidas ao ciclo de refrigeracao/ bomba de calor pelo uso de misturas, podem ser
citados os de Mulroy et al.(1994), Sarkar e Bhattacharyya (2009), e Yoonet al.(2012).

Mulroy et al. investigaram os beneficios de se ter perfis de temperatura
paralelos entre os fluidos de troca térmica no evaporador de um ciclo operando com
uma mistura de fluidos (temperature glide matching). Inicialmente propondo
refrigerantes com pontos de ebulicdo bastante diferentes (R23/R142b), de forma que
a faixa de temperatura de ebulicdo a pressao constante fosse grande, os autores
verificaram experimentalmente que essa grande diferenga leva a uma nao
linearidade da variagdo da temperatura com a entalpia que implica a ocorréncia de
um pinch e consequente perda do beneficio gerado pelo glide matching. A solucao
encontrada foi utilizar uma mistura ternaria, partindo de uma mistura binaria linear
(R22/R142b) e aumentando sua faixa de temperatura de ebulicdo por meio da
adicdo de um terceiro fluido refrigerante (R23). Além da mistura de fluidos, os
autores modificaram o ciclo de refrigeracao utilizado, incluindo a troca térmica com
entre o evaporador e a linha de liquido na saida do condensador. O desempenho do
ciclo modificado com a mistura ternaria (R23/R22/R142b) 6tima encontrada foi 28%
melhor que o do ciclo original com R22 puro (MULROY; DOMANSKI; DIDION, 1994).

Sarkar e Bhattacharyya exploraram o uso dos refrigerantes R744, R600 e
R600a puros e misturados entre si em bombas de calor. Foram simulados ciclos de
aquecimento e resfriamento simultdneos com a temperatura do ambiente fixa e
variavel. A comparacado de desempenho foi feita em funcdo do COP, da razédo de
compressao e da eficiéncia relativa a segunda lei da termodinamica, entre outros
parametros. Foi constatado que as misturas zeotrépicas (R744/R600 e R744/R600a)
nao sado adequadas para aplicagdes de temperatura fixa, levando a uma significativa
piora de desempenho em relagdo aos ciclos com os fluidos puros. No entanto, para
as aplicacdes de temperatura variavel as misturas tém melhor desempenho, como
seria esperado. Os autores relatam que, dependendo da temperatura a ser atingida
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no ambiente, uma ou outra das misturas avaliadas apresenta maior COP, em funcéo
da adequagdo do glide de temperatura da mistura a aplicacdo (SARKAR,;
BHATTACHARYYA, 2009).

Yoon et al. estudaram experimentalmente um refrigerador domeéstico
operando o chamado ciclo de Lorenz-Meutzner com misturas binarias de diversas
composi¢cdes dos HC R290, R600 e R600a. Os resultados foram comparados com o
do mesmo sistema operando com R600a puro. O sistema foi otimizado em relacdo a
composicdo da mistura com melhor desempenho, comprimento do tubo capilar
(evaporador), carga de refrigerante e capacidade do compressor, de forma a obter o
menor consumo de energia. Apesar de requerer um comprimento de tubo capilar
significativamente maior, o sistema operando com a mistura de 40% R290/ 60%
R600 apresentou consumo de energia 11,2% menor que o sistema otimizado com
R600a puro (YOON et al., 2012).

D’Angelo et al. apresentam uma anélise paramétrica de um FTVI
operando com misturas de R290/R600a em diferentes proporcoes, realizada através
da simulacado do ciclo em estado estacionario. Para cada composicao os autores
apresentam a comparacdo entre o VCC e o FTVI simulados, analisando os
resultados de COP, poténcia do compressor, glide de temperatura e razdo de
compressao, entre outros parametros. Foi observado que o COP dos sistemas de
injecdo € sempre maior que o do ciclo convencional, superando-o em 16 a 32%
dependendo da composicdo da mistura (D’ANGELO; AUTE; RADERMACHER,
2016). Aravjo et al. realizaram a analise exergética destes mesmos sistemas,
identificando que a etapa com maior irreversibilidade no VCC simulado é a expansao
do refrigerante, enquanto no FTVI é a transferéncia de calor no evaporador
(ARAUJO; CARVALHO; D’ANGELO, 2016).

Em geral, a eficiéncia dos ciclos de refrigeracdo e das bombas de calor é
avaliada através do COP, que permite uma analise quantitativa do aproveitamento
da energia. No entanto, o balanco energético esta relacionado apenas com a
Primeira Lei da Termodinamica e, para considerar a qualidade da energia, € preciso

levar em conta também a Segunda Lei por meio de uma analise exergética. As
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irreversibilidades presentes em um sistema de refrigeragdo podem ser quantificadas
na forma de destruicdo de exergia, indicando perdas na qualidade ou utilidade da
energia. A andlise exergética do sistema permite que se identifique ndo s6 o quanto
a energia é degradada em todo o ciclo, mas ainda em quais etapas ocorre maior

degradacao.

De acordo com Ahamed et al.,, a analise exergética € uma poderosa
ferramenta de design, otimizacdo e avaliacdo de sistemas de refrigeracdo por
compressao de vapor e permite localizar as ineficiéncias do ciclo de forma precisa.
Os autores apresentam uma revisao acerca da analise exergética nesse tipo de
sistema, apresentando separadamente os efeitos encontrados por varios autores
relacionados a selecdo do refrigerante, as temperaturas de evaporagcdo e
condensacao, ao estado de referéncia e aos efeitos do lubrificante e de eventuais
aditivos sobre a destruicao de exergia no ciclo. Os resultados de diversos estudos
apontam o compressor como principal fonte de perda de exergia do sistema, seguido
do condensador. Entre as caracteristicas que contribuem para a redugdo da
destruicdo de exergia estdo a divisdo da compressdao em estagios, 0 aumento da
temperatura no evaporador e a diminuicdo da temperatura no condensador, por
propiciarem uma menor diferenca de temperatura entre os fluidos de troca térmica.
De acordo com a anadlise apresentada, o aumento do COP corresponde a uma
reducado da razao de destruicao de exergia e aumento da eficiéncia exergética do
sistema (AHAMED; SAIDUR; MASJUKI, 2011).

3.3. Avaliacao econdomica de ciclos de refrigeracao

A avaliacdo econbémica é uma questdo que permeia o dimensionamento
de equipamentos e sistemas em geral e muitos trabalhos propdem diferentes
maneiras de realiza-la. Foram relacionados aqui apenas aqueles que tiveram mais
influéncia na forma como a andlise apresentada no Capitulo 8 deste trabalho foi

estruturada.

Em seu artigo publicado em 2008, Jensen e Skogestad abordam
especificamente o projeto de processos envolvendo trocadores de calor. Os autores
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comparam o dimensionamento obtido por meio de dois critérios: o da diferenca
minima de temperatura nos trocadores (ATmin) € 0 da minimiza¢gdo do custo anual
detalhado do sistema. De acordo com sua andlise, o primeiro método leva a
resultados insatisfatérios da relagao entre o custo dos trocadores e sua eficiéncia,
enquanto o segundo requer muitas informacdées que geralmente ndo estao
disponiveis nas etapas preliminares de dimensionamento. Por esta razao eles
propdéem uma terceira abordagem, na qual o custo anual do sistema € calculado de
forma simplificada: custos fixos sdo desconsiderados, o custo de investimento
correspondente aos compressores € incluido no custo de operacéo (proporcional a
sua poténcia) e os custos dos trocadores de calor sdo todos estimados com um
mesmo coeficiente. Sao apresentados ainda trés estudos de caso em que sao
mostrados os resultados superiores da abordagem proposta em relagcdo aqueles
obtidos utilizando o critério de ATmin. Em um dos estudos de caso, referente a um
sistema de ar condicionado operando com CO,, é obtido um aumento de 4,65 para
492 no COP, com um mesmo custo de trocadores de calor. (JENSEN;
SKOGESTAD, 2008)

Oh et al. apresentaram uma investigacao acerca das possibilidades de
aumento da eficiéncia energética de sistemas de refrigeragdo industrial com dois
niveis de temperatura. Os autores realizaram uma otimizacdo de quatro diferentes
configuracdes do ciclo de refrigeracdo, buscando o custo minimo de energia para
operacao de cada um deles. A proposta era partir de um sistema existente, projetado
para operar com refrigerante puro e aumentar sua eficiéncia por meio de pequenas
modificacdes e/ou substituicdo por uma das duas misturas ternarias de refrigerantes
avaliadas (retrofit). Os ciclos foram modelados em um simulador de processos e
otimizados externamente utilizando Algoritmo Genético. Foi ainda apresentada uma
comparacdo da reducdo do custo de operacdo e do custo de capital adicional
requerido em relacdo ao caso base (refrigerante puro e ciclo sem modificacdes).
Mesmo apresentando um dos maiores valores de custo capital, a configuragdo que
contava com um trocador de calor adicional, operando com a mistura de Etano,
Etileno e Propileno apresentou a maior margem de economia total, por permitir uma

reducéo significativa do trabalho requerido no compressor. (OH et al., 2016)
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As andlises exergoeconbmica e ambiental de duas diferentes
configuracbes de um sistema de refrigeracdo em cascata com tanque flash séo
apresentadas em (MOSAFFA et al., 2016). Os fluidos refrigerantes sdo CO, e NH3
nos ciclos de baixa e alta pressao, respectivamente, a temperatura de evaporagéo é
-40 °C e a de condensacao é 35 °C. A analise econGmica apresentada consiste na
modelagem do custo de cada equipamento por meio de equacdes simplificadas
(custo de capital) e do custo operacional relativo a energia elétrica consumida e a
manutencdo dos equipamentos. Ja o fator ambiental € levado em conta ao se
estimar o custo de emissbées de CO, correspondentes a energia elétrica consumida.
Sao apresentados paralelamente os resultados das otimizagdes energética e
econ6mica dos sistemas propostos. Os autores apresentam também a eficiéncia
exergeética dos sistemas como um parametro de avaliagdo, e definem um fator
exergoecondmico para cada configuracao avaliada, com o objetivo de encontrar o
equilibrio entre o custo de capital e o de destruicdo de exergia. As otimizagdes
termodinamica e econdémica levaram ao custo total anual mais baixo em 11,2% e
11,9%, respectivamente, para a configuragdo que contava com um tanque flash em
cada um dos ciclos do sistema em cascata (sistema 1).

(NOGAL et al., 2008) Propde uma metodologia sistematica para projeto
de sistemas de refrigeracdo oOtimos utilizando misturas de refrigerantes,
considerando ciclos simples, em cascata e com multiplos estagios de compressao.
Os autores criaram um modelo que permite a otimizacao do sistema de refrigeracao
com n estagios, sendo as variaveis independentes: a composicdo e a vazao do
refrigerante, as pressoes de entrada e saida dos compressores, e as temperaturas
intermediarias (para n = 2). Devido a alta ndo-linearidade do problema de otimizacao
e a existéncia de varios 6timos locais, foi utilizado um algoritmo genético para a
otimizacao, apesar do maior tempo computacional demandado por este. Em um dos
estudos de caso, 0s autores apresentam paralelamente os resultados da otimizacao
para menor trabalho de compressao e para menor custo de capital do sistema. Para
calcular este ultimo sao levados em conta apenas os custos dos compressores e dos
trocadores de calor criogénicos. Dentre os resultados, é relatado que enquanto o
trabalho minimo sempre decresce a medida que se permite um menor AT in, 0 custo

capital minimo do sistema estudado corresponde a um AT, = 1,3 °C, em um
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sistema com dois estagios de compressao. Esse resultado confirma aquele
apontado por (JENSEN; SKOGESTAD, 2008), de que a restricdo de um ATpin Nnos
trocadores de calor como forma de limitar sua area de troca térmica pode nao levar

ao melhor resultado em termos de custo do sistema.

A revisdo apresentada neste capitulo retrata a variedade de trabalhos
publicados acerca do uso de fluidos refrigerantes alternativos e dos sistemas de
refrigeracao com FTVI. Foi identificada, entretanto, uma escassez de trabalhos que
unam esse tipo de ciclo com a tendéncia de usar misturas de refrigerantes. Os bons
resultados apresentados por diversos autores para o FTVI podem ser combinados
com os beneficios do uso de misturas de refrigerantes alternativos, apontados em
outros trabalhos. Por outro lado, foi observado que a avaliagdo econémica é uma
ferramenta util no projeto de ciclos de refrigeracao, por permitir que sejam adotadas
restricbes mais adequadas ao dimensionamento dos equipamentos. A proposta
desta pesquisa de mestrado foi explorar a combinagcao do FTVI com misturas de
hidrocarbonetos e suas consequéncias para o desempenho termodinamico o custo

do sistema de refrigeracao.
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Capitulo 4 - Metodologia

Neste capitulo sera apresentada a metodologia adotada para alcancar os
objetivos propostos no Capitulo 2. Inicialmente serao descritas as condicoes
assumidas para as simulagdes, o modelo termodindmico adotado, as variaveis de
entrada e suas faixas de estudo, bem como as restricbes adotadas para algumas
variaveis do sistema e os parametros utilizados na avaliagdo do desempenho
termodinamico dos ciclos de refrigeracdo estudados. Em seguida seréo
apresentados os fluidos refrigerantes avaliados e os procedimentos de validacao das

simulacoes.
4.1. Modelagem do sistema

O estudo dos ciclos de refrigeracédo foi feito a partir da simulagdo dos
mesmos utilizando o simulador de processo Aspen Hysys® versdo 8.6. Este
simulador foi escolhido por sua alta confiabilidade e potencial na simulacao de
processos pela extensao de seu banco de dados.

O pacote termodinamico utilizado para os refrigerantes foi 0 da equacgéo
de estado Peng-Robinson (PENG; ROBINSON, 1976), que € especialmente
adequada para hidrocarbonetos e fluidos apolares. A agua foi modelada com o
pacote termodinamico ASME Steam e o fluido de troca térmica do evaporador, com
o UNIQUAC - Ideal.

Com o objetivo de agilizar e organizar a variacao dos diversos parametros
explorados para cada sistema analisado foi utilizado o plug-in do Aspen Hysys® para
Microsoft Excel ®, que possibilita a alteracdo das configuracées do sistema e
visualizagdo dos resultados da simulacdo em wuma planilha eletrénica

simultaneamente.

O sistema estudado é um FTVI, conforme descrito no item 2.1.4 e
ilustrado na Figura 2-6. O condensador € um trocador de calor resfriado a agua,
enquanto no evaporador o fluido secundario € uma mistura de 75% de agua e 25%
de etanol.
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7

Como o refrigerante € composto por uma mistura ndo azeotropica de
fluidos, as correntes separadas no tanque flash ndao apresentam a mesma
composi¢ao, sendo a corrente de vapor (#9) mais rica no componente mais volatil
em relagdo a composicao original utilizada, enquanto a corrente de liquido (#7) é
mais rica no componente com maior ponto de ebulicdo. As correntes voltam a se

juntar e ter a composicao original na saida da camara de mistura (#3).

Conforme exposto na secdo 2.2, para comparar o desempenho
termodinamico de ciclos operando com misturas zeotrépicas de refrigerantes nao
basta fixar a temperatura de evaporacao e de ebulicdo, ja que estes processos nao
ocorrem isotermicamente a uma mesma pressao. As temperaturas de referéncia
utilizadas foram escolhidas com base nas alternativas apresentadas por Mc Linden e
Radermacher (MCLINDEN; RADERMACHER, 1987), sendo:

e FEvaporacdo: temperatura de entrada do evaporador (ponto 8 na Figura
2-6);

e Condensacdo: temperatura de vapor saturado (ponto intermediario no
condensador).

Os valores destas temperaturas foram determinados de formas diferentes
nas etapas de analise paramétrica e de otimizagao do ciclo, como sera apresentado

nos respectivos capitulos.

Para as simulagdes foi feita uma série de consideracoes, listadas a seguir.
Quando aplicaveis, as consideracdes sao validas para o FTVI e para o VCC,
simulados simultaneamente, porém utilizou-se a numeracdo de correntes

correspondente a Figura 2-6.

e Operacao em estado estacionario;

e As variagbes de energia potencial e cinética foram desprezadas em todos
os componentes do ciclo;

e Nao é considerada perda de carga nas tubulagdes, nos trocadores e no
tanque flash;

e Na&o ha troca de calor com 0 ambiente em nenhum ponto do sistema;

e A corrente de saida do condensador (#5) € liquido saturado;
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A corrente de saida do evaporador (#1) é vapor saturado;

As correntes #7 e #9 saem do tanque flash em equilibrio as mesmas
pressao e temperatura, como liquido e vapor saturados, respectivamente;
Foi assumida a carga térmica unitaria (1,0 kW) no evaporador;

A eficiéncia isentrdpica de ambos os estagios de compressao é de 80%.
Este valor foi definido a partir da indicacdo de Campbell de que, para fins
de projeto, deveriam ser utilizadas eficiéncias entre 65% e 85%
(CAMPBELL, 1992). Considerou-se razodvel utilizar um valor mais
préximo ao maximo indicado devido a evolugdo dos equipamentos desde
a data de publicacéo do livro;

As valvulas de expansao sao isentalpicas;

A agua de resfriamento entra no condensador a 25 °C, considerada a
média ambiente, e sai 35 °C;

A mistura de agua e etanol entra no evaporador a 8,4 °C e sai a -4 °C,
temperaturas definidas com base naquelas necessarias para a
refrigeracao entre a fermentacao e a maturacao no processo de producéao

de cerveja.
As variaveis de entrada sao:

Os fluidos refrigerantes componentes da mistura, conforme exposto no
item 4.2;

A proporcao da composicao de fluidos refrigerantes, em porcentagem de
massa. Para cada par foi avaliada toda a faixa de 0 a 100% - tendo o
componente mais volatil como referéncia;

A razao de expansao, ER — calculada pela Equacao (4-1), na valvula de
expansdao 1, estd associada a fracdo de vapor formada em #6 e,
consequentemente, no tanque flash. Foram considerados valores entre 10
e 80%.

A razéo de expansao de 0% equivale ao ciclo com apenas um estagio de
compressdo (VCC), enquanto a expansao de 100% nao é fisicamente
possivel. O valor de 90% para a razdo de expansao leva, em muitos

casos, a uma pressao no tanque flash menor do que aquela necessaria
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para atender as condicdes fixadas para a entrada do evaporador, por esse
motivo esse valor foi descartado.

Ps—P
ER(%) = [%] x 100 4-1
5

Para cada sistema resultante das consideragdes apresentadas e da
combinacgao de temperaturas de evaporagao e condensagao, composicao da mistura
de fluidos refrigerantes e razdo de expansado serdo examinados parametros de
saida. Para alguns desses parametros foi estabelecida apenas uma faixa dentro da
qual o ciclo opera sem restricdes fisicas, enquanto para outros serdo buscados 0s
valores relacionados ao melhor desempenho do sistema.

Serdo consideradas restricoes relacionadas a razao de compressao, a
diferenca minima de temperatura nos trocadores, a presenca de liquido na entrada
do segundo estagio de compressao (#3) e a pressao minima do sistema. Dentro dos
limites estabelecidos para estas variaveis, serdo analisados o COP e as

caracteristicas dos equipamentos na forma de uma andlise preliminar de custos.

e Coeficiente de Desempenho (COP): Calculado com relacao ao efeito de
refrigeracao, por meio da Equacéo (4-2). Para o VCC é utilizada a mesma
equacao, substituindo-se a soma do trabalho dos dois estagios de
compressao em série pelo trabalho do Unico compressor desse sistema.
Quanto maior o valor do COP, melhor o desempenho energético do

sistema.

Qevaporador

Wcompl + Wcompz

COP = 4-2

e Razado de compressao (CR): calculada pela equacao 4-3 para cada um
dos estagios de compressao, para os dois em conjunto e também para a
compressdo de estagio unico do VCC. Para esse parametro serao
considerados viaveis valores até o maximo de 13 para o total dos dois
estagios de compressao, conforme apontado por Stoecker (1998) como
limite operacional para compressores tipo parafuso;

CR = Pdescarga 4.3

P, succdo
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Temperature Glide Matching: uma forma de avaliar a proximidade entre os
perfis de temperatura do refrigerante e do fluido de troca térmica nos
trocadores de calor é comparar a diferenga entre as temperaturas de
entrada e saida de cada um. No caso do evaporador, por exemplo, a
diferenca entre a temperatura de entrada e a de saida do refrigerante deve
ser préxima a 12,4 °C.

AT minimo: Determinou-se que a diferenca de temperatura minima entre
os fluidos no evaporador e no condensador de ambos os ciclos simulados
ndo pode ser inferior a 5 °C. Essa restricdo esta relacionada ao
dimensionamento dos trocadores de calor, cuja area de troca térmica
necessaria tende ao infinito a medida que o AT entre os fluidos tende a
zero.

Presenca de liquido em #3: a corrente de suc¢ao do segundo estagio de
compressao é formada pela mistura da descarga do primeiro compressor
com a corrente de vapor proveniente do tanque flash; dependendo da
proporgao entre essas correntes e das respectivas temperaturas, a mistura
resultante pode apresentar certa fracdo de liquido, o que € danoso ao
compressor. Por esse motivo, determinaram-se inviaveis as configuragdes
que resultem em liquido em #3;

Pressdo minima: a menor pressao que os fluidos refrigerantes atingem no
ciclo, em #1, deve ser superior a pressao ambiente, de forma a impedir a

admissao de ar e umidade do ambiente no sistema.
Fluidos refrigerantes

De acordo com a tendéncia observada de se explorarem novas

possibilidades de aplicacdes de hidrocarbonetos como fluidos refrigerantes, assim

como do CO,, foram selecionados alguns componentes de uma série homoéloga de

hidrocarbonetos, além do gas carbdnico.

Serao testadas todas as combinagdes entre os fluidos escolhidos (Tabela

4-1), exceto as de n-Butano com lIsobutano e Etano com gés carbdnico, por

formarem misturas azeotrépicas.
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Para fins de notacéo, a referéncia a composi¢cao da mistura sera sempre
feita com relacdo a porcentagem em massa do componente mais volatil. Por
exemplo, a mistura 30% Etano/ Isobutanoé composta por 30% de Etano e 70% de

Isobutano em massa.

Tabela 4-1 - Fluidos refrigerantes puros e misturas avaliados.

(@)

o c

8 % ©

NS Q3 7

Q 8 o m o

O i c

cO2 X X X X

Etano X X X X

Propano X X X X X
n-Butano X X X X

Isobutanoix X X X

4.3. Validacao do modelo

Com o objetivo de validar as propriedades termodindmicas dos
componentes puros, foram comparados os dados do ASPEN HYSYS® com os do
software REFPROP®, versao 9,11. Este ultimo conta com modelos especificos para
as substancias constantes em seu banco de dados e por esse motivo é considerado
uma referéncia confiavel para estudos que envolvem célculos termodinamicos de
sistemas de energia. Para esta validagcdo foram selecionados os dados do ponto

critico, o fator acéntrico e a presséo de saturagao.

Com relacdo a modelagem das misturas, foi observado que os
coeficientes de interacdo binarios (kj) estimados internamente pelo simulador
apresentam diferencas dependendo da forma como os hidrocarbonetos sao
selecionados no momento de configurar a simulagdo: se pela nomenclatura
ASHRAE (ex.: R-290) ou pelo nome da substancia (ex.: “propane”). Nao se sabe a
razdo dessa diferencga. Foi realizada a comparacao dos coeficientes de interacao de
alguns pares de fluidos com valores experimentais encontrados na literatura. Foram
adotados os valores estimados pelo simulador que mais se aproximam dos
experimentais para estes pares de fluidos; para os pares de fluidos cujos dados

experimentais de equilibrio liquido-vapor nao foram encontrados na literatura a
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escolha entre os valores fornecidos pelo simulador foi feita por extensao dos

resultados observados para os primeiros.

A validacéo do ciclo de compressao com tanque flash foi feita por meio da
comparacdo com o trabalho de (REDON; PITARCH; CORBERAN, 2014), em que se
investigou, entre outros, um ciclo FTVI operando com Propano. Para tanto foi
simulado um ciclo nas condi¢des descritas nesta referéncia e os resultados obtidos,

comparados.
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Capitulo 5: Validacao das simulacoes

Antes de realizarem-se as simulac¢des propriamente ditas dos ciclos a ser
estudados, procurou-se validar as propriedades termodinamicas presentes no banco
de dados do simulador com outras fontes de dados, além de verificar se os
resultados obtidos na simulagdo de um ciclo FTVI s&do compativeis com aqueles
relatados por outros autores. Neste capitulo serdo mostrados os resultados destas
comparacoes.

5.1. Validacao de dados termodinamicos

Nesta secdo serdo apresentadas as analises relativas as propriedades
termodinamicas dos refrigerantes utilizados na pesquisa, sejam puros ou em
misturas. Inicialmente realizaram-se comparacdées dos valores encontrados no
banco de dados do ASPEN HYSYS® com aqueles fornecidos pelo REFPROP® para
as substancias puras. Na Tabela 5-1 estdo os dados referentes ao ponto critico de
cada refrigerante e na Tabela 5-2, as pressdes de saturacdo a temperaturas entre -
25 °C e 75°C. Em ambas as tabelas foi calculada a diferenca absoluta entre os
valores comparados e sua porcentagem em relacdo ao dado do REFPROP®, como
descrito na Equacao (5-1).

] Referéncia — Simulagao
bif. (%) = Referéncia * 100 7

Tabela 5-1 - Propriedades criticas dos refrigerantes (Aspen HYSYS® e REFPROP® ).

Vcritico(ms/kg

Teritico (K) Peritico (kPa) mol) w Zeritico

HYSYS 3041 7370 0,0939 0,2389 0,274

CO, REFPROP 304,13 7377,3 0,0941 0,22394 0,275
Diferenca 0,01% 0,10% 0,23% 6,68% 0,32%

HYSYS 305,43 4884 0,1480 0,0986 0,285

CoHg REFPROP 305,32 4872,2 0,1458 0,0995 0,280
Diferenca 0,04% 0,24% 1,48% 0,90% 1,69%

HYSYS 369,9 4257 0,2000 0,1524 0,277

CsH
*®  REFPROP 369,89 42512 0,2000 0,1521 0,276
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Vcritico(ms/kg

Teritico (K) Perico (KPa) mol) w Zesitico
Diferenca 0,00% 0,14% 0,00% 0,20% 0,13%

HYSYS 425,15 3797 0,2550 0,201 0,274

n-C4H{ ¢ REFPROP 425,13 3796 0,2549 0,201 0,274
Diferenga 0,00% 0,03% 0,03% 0,00% 0,05%

HYSYS 408,05 3648 0,2630 0,1848 0,283

i-C4Hi ¢ REFPROP 407,81 3629 0,2577 0,184 0,276
Diferenca 0,06% 0,52% 2,04% 0,43% 2,51%

Tabela 5-2 - Pressées de saturagdo dos refrigerantes puros em kPa (Aspen HYSYS® e REFPROP® ).

Temperatura ( °C)

-50 -25 0 25 50 75
HYSYS 658,6 1640,4 3447,8 6437,9 - -
CO; REFPROP  682,3 1682,7 3485,1 6434,2 - -
Diferenca 3,47% 2,51% 1,07% 0,06% - -
HYSYS 552,5 1237,3 2401,1 4209,5 - -

CoHs REFPROP 551,8 1233,5 2386,7 4190,3 - -
Diferenca 0,13% 0,31% 0,60% 0,46% - -

HYSYS 71,0 203,3 473,5 952,3 1720,4 2868,4
CsHs REFPROP 70,6 203,4 474,5 952,1 1713,3 2849,3
Diferenga 0,64%  0,08% 0,20% 0,03% 0,41% 0,67%
HYSYS 9,6 36,0 102,8 2419 493,8 905,9
n-C4Hi, REFPROP 9,5 35,9 103,2 243,3 495,8 906,2
Diferenca 1,73%  0,25% 0,40% 0,55% 0,39% 0,03%
HYSYS 17,1 58,5 156,0 348,0 681,3 1209,6
i-C4H10 REFPROP 16,8 58,4 157,0 350,7 684,9 1210,7

Diferenca 1,87% 0,12% 0,63% 0,76% 0,52% 0,09%

Todos os dados comparados sdo satisfatoriamente préximos, portanto
considerou-se que esta parte da modelagem estd adequada aos objetivos da
pesquisa. As maiores diferencas foram encontradas para o CO,. No caso dos dados
de saturacao deste fluido, a diferenca provavelmente se deve a presenga do

oxigénio - um elemento muito mais eletronegativo que o carbono. Mesmo que a
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polaridade resultante da molécula seja neutra, suas ligacées sao fortemente polares,
fazendo com que a substancia ndo seja tao bem modelada pela equacao de Peng-

Robinson quanto os hidrocarbonetos.

Os valores dos coeficientes de interacdo k; foram validados por meio da
comparacado de dados experimentais de equilibrio liquido-vapor (VLE - do inglés
vapor liquid equilibrium) obtidos na literatura com os valores calculados pelo Aspen
Hysys®. Os valores experimentais e calculados foram comparados em gréficos para
cada par de fluidos refrigerantes considerado.

Conforme citado no Capitulo 4, os coeficientes de interacdo bindria no
banco de dados do software utilizado sdo diferentes para as duas opg¢des de
nomenclatura dos fluidos estudados (por exemplo: Propano e R290). Com o objetivo
de escolher a opcdo que melhor se aproxime dos valores experimentais, foram

testados pares utilizando a nomenclatura IUPAC e a da ASHRAE.

Os dados experimentais do par CO, + propano foram retirados do
trabalho de Reamer e Sage (1964). Na Figura 5-1 sdo apresentados os resultados
do artigo em comparagdo com os do simulador utilizando as nomenclaturas IUPAC
(A) e ASHRAE (B). Pode ser visto que, enquanto para a primeira os dados
calculados se aproximam bastante dos valores experimentais, para a segunda ha
um erro expressivamente maior. Dessa forma se optou por selecionar os
componentes com nome “CO,” e “propane” para as simulagées envolvendo

misturas destes fluidos, e nao “R744” e “R290".

O mesmo procedimento de validacdo foi realizado para as demais
misturas binarias. O trabalho experimental adotado como referéncia, as figuras em
que as comparacdoes sao apresentadas e a nomenclatura escolhida estéao
relacionados na Tabela 5-3.
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Tabela 5-3 - Relagcao dos trabalhos de referéncia para dados experimentais de VLE das misturas binarias
estudadas e figuras em que a comparacdo dos dados é mostrada.

Mistura binaria Trabalho de referéncia Figura
CO, + propano (REAMER; SAGE, 1964) Figura 5-1
CO; + n-butano (KALRA; KRISHNAN; ROBINSON, 1976) Figura 5-2
CO, + i-butano (WEBER, 1989) Figura 5-3
etano + propano (CLARK; STEAD, 1988) Figura 5-4
etano + n-butano (CLARK; STEAD, 1988) Figura 5-5
etano + i-butano (BESSERER; ROBINSON, 1973) Figura 5-6
propano + n-butano (CLARK; STEAD, 1988) Figura 5-7
propano + i-butano (HIPKIN, 1966) Figura 5-8
4300 VLE - (CO,+Propano) T=4,44°C 4500 VLE - (R744+R290) T=4,44°C
4000 4000
3500 ﬁlj;x 3500 1@ X
© X.. © O D4
% 3000 'j,_ >< % 3000 = X
5 2500 N X 0 2500 — O =X
"3 2000 o X 2 2000 O e %
g X, o S R
a 1500 || X a 1500 =\~D ."._' X
1000 \E'\\ X 1000 \~E'.\
500 B--% 500 TSRS, )
0 T T T T 0 T T T T
c 02 04 06 08 1 0O 02 04 06 08 1
Propano Propano
====Hysys_V cocceeee Hysys_L ====Hysys_V_R:eee Hysys_L_R
O Reamer_ V X Reamer_L O Reamer_ V X Reamer_L
(A) (B)

Figura 5-1 - Comparagéo de dados de VLE a T = 4,44 °C para o par COZ2 + Propano utilizando a nomenclatura
(A) IUPAC (B) ASHRAE.
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O Kalra_V X Kalra_L O Kalra_V X Kalra_L
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Figura 5-2— Comparagéo de dados de VLE a T = 10 °C para o par CO:z + n-Butano utilizando a nomenclatura
(A) IUPAC  (B)ASHRAE.
8000 - 8000
VLE (CO, +i-butano) T=37,8°C VLE (R744 +R600a) T=37,8°C
7000 iﬁ 7000 >zﬁ.'—
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a o
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0 0
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Figura 5-3— Comparagéo de dados de VLE a T = 37,8 °C para o par CO:2 + i-Butano utilizando a nomenclatura
(A) IUPAC (B) ASHRAE.
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Figura 5-4— Comparagéo de dados de VLE a T = -13,15 °C para o par Etano + Propano utilizando a
nomenclatura (A)JIUPAC (B) ASHRAE.
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00X
1400 —B-X
—_ ’
g 1200 oA
<1000 /
o ..a ,X'
‘R 800 - -
8 ~|"1'" x’
> 600 - e
= g _x
400 gD %
200
0 T T T T
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Figura 5-5—- Comparag&o de dados de VLE a T = -13,15 °C para o par Etano + n-Butano utilizando a
nomenclatura (A) IUPAC (B) ASHRAE.
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Figura 5-6— Comparagéo de dados de VLE a T = 38,1 °C para o par Etano + i-Butano utilizando a nomenclatura
(A) IUPAC (B) ASHRAE.
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Figura 5-7- Comparagéo de dados de VLE a T = -13,15 °C para o par Propano+ n-Butano utilizando a
nomenclatura (A) IUPAC (B) ASHRAE.
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Figura 5-8- Comparag¢ao de dados de VLE a T = -13,15 °C para o par Propano+ i-Butano utilizando a
nomenclatura (A) IUPAC (BJASHRAE.

Observou-se que, para as misturas que envolvem CO,, as propriedades
relacionadas a nomenclatura IUPAC dos componentes no simulador levaram a
resultados significativamente mais préximos aos valores experimentais. Para as
misturas de hidrocarbonetos as diferencas entre o uso dos componentes com
nomenclatura IUPAC ou ASHRAE foram pequenas, mas em geral foram ainda um
pouco melhores para a primeira. Tendo em vista o0s resultados obtidos e a
padronizacdo da selecdo de componentes no simulador, adotou-se o critério de
utilizar sempre os componentes com nomenclatura IUPAC: CO,, ethane, propane, n-

butane e i-butane.
5.2. Validacao da simulacao

Apds a validacao das propriedades dos refrigerantes puros e de suas
misturas binarias, a simulacdo do ciclo como um todo foi validada através da
comparagdo com o trabalho de (REDON; PITARCH; CORBERAN, 2014). Os autores
modelaram uma bomba de calor com tanque flash e injecdo de vapor operando com
Propano puro (R290) como fluido refrigerante. As condigbes descritas pelos autores

foram reproduzidas no simulador e os resultados obtidos foram comparados,



75

conforme apresentado na Tabela 5-4. As diferencas foram calculadas de acordo com
a Equacao (5-1).

Os indices de referéncia utilizados na Tabela 5-4 correspondem aos da
Figura 2-6. Por se tratar de uma bomba de calor, o foco do trabalho de Reddn et al.
é o calor liberado no condensador (Qg), que foi definido como variavel de entrada
para a validaggo. Foram comparados os valores da fracado de inje¢do (xi), que é a
razdo entre a vazao molar de vapor injetado e a vazao total, o superaquecimento
apds o primeiro estagio de compressdo (Shiy), a temperatura de saida do
compressor (T4) e o COP.

Os resultados obtidos com a simulacdo em Aspen HYSYS para COP e
temperatura de descarga do compressor apresentaram diferenca menor que 1% em
relagdo aos apresentados no artigo. Ja os valores de fragdo de injecdo (xin) €
superaquecimento no estagio intermediario foram respectivamente 5,2% e 10%
diferentes da referéncia. Mesmo com o0s desvios um pouco maiores para estas
ultimas duas propriedades, os resultados obtidos para a simulacdo do ciclo em
Aspen HYSYS® foram considerados satisfatoriamente proximos aqueles reportados
no trabalho de referéncia. As divergéncias encontradas podem ser devidas ao
modelo termodinamico ou outras consideragdes da modelagem nao especificados
no artigo de (REDON; PITARCH; CORBERAN, 2014).

Tabela 5-4 —Dados de entrada e resultados do FTVI operando com R290 conforme apresentados por (REDON;
PITARCH; CORBERAN, 2014) e reproduzidos em Aspen HYSYS®.

Dados de entrada Resultados

I::: E:g; 685 Redodn et al. gspen Hysys Diferenca
Ts (°C) 60 X inj 0,2844 0,2991 5,2%

Ty (°C) -3 Shint (°C) 6,8 6,12 10,0%

P; (kPa) 1037 T4 (°C) 74,5 73,99 0,7%
Noomp 100% COPgc (kW) 3,888 3,868 0,5%

Qq (kW) 15.98

Com a validacdo das propriedades termodindmicas dos componentes
puros, do equilibrio liquido-vapor das misturas binarias e da operagao do FTVI, o
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modelo construido em Aspen HYSYS® foi considerado confiavel e adequado ao
propésito do presente trabalho. A partir dai foram simulados diversos cenarios de

operacao do ciclo de refrigeracado proposto, conforme apresentado nos Capitulos 6,

7 e 8.



77

Capitulo 6 — Analise paramétrica

Neste capitulo serdo apresentados os resultados da analise paramétrica
realizada para o FTVI e o VCC. Esta analise teve como objetivo conhecer o
comportamento dos fluidos refrigerantes nas condicdes de operacao dos ciclos de
refrigeracdo que atendam as demandas da producdo de cerveja, conforme
apresentado na secdo 2.3, e detalhado no Capitulo 4. O maior conhecimento do
comportamento dos sistemas estudados permitiu o estabelecimento de limites e
restricdes a serem considerados na otimizacao dos ciclos apresentada nos Capitulos
7 e 8.

6.1. Metodologia

As simulacdes utilizadas para a analise paramétrica foram realizadas
conforme a metodologia e as consideracdes apresentadas no Capitulo 4.

As temperaturas de referéncia foram fixadas de acordo com as
propriedades dos fluidos refrigerantes considerados, de forma a respeitar a diferenca
minima de temperatura entre os fluidos de troca térmica no evaporador e no
condensador. O proprio estabelecimento das temperaturas viaveis para 0 maximo de
combinag¢des de composicdao e ER de cada par de fluidos refrigerantes foi um

importante resultado obtido.

A composicao do refrigerante foi variada, para cada par, ao longo de toda
a faixa avaliada em intervalos de 10%, assim como a razdo de expansdo. Dessa
forma, considerando cada conjunto de par de fluidos refrigerantes e temperaturas de
referéncia foram propostos 88 cenarios diferentes.

6.2. Resultados e discussao

Os cenarios propostos para os ciclos de refrigeracdo na etapa de analise
paramétrica foram muitos, o que permitiu um melhor conhecimento do

comportamento das misturas de fluidos refrigerantes escolhidas nas condigbes
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compativeis com as temperaturas de operacao caracteristicas da aplicagcdo na
refrigeracao de mosto de cerveja fermentado.

Serdo apresentadas inicialmente as temperaturas no condensador € no
evaporador determinadas para cada par de fluidos refrigerantes. O estabelecimento
destas temperaturas visou possibilitar que a andlise paramétrica fosse realizada
tendo-as como referéncia para a maior faixa possivel de composi¢des. Em seguida,
os resultados obtidos para o par Etano/ Propano serdo discutidos a partir da analise
do COP, das temperaturas ao longo dos trocadores de calor e da vazado de
refrigerante, bem como da distribuicdo da razdo de compressao e da poténcia entre
os dois estagios do compressor. Os resultados analogos obtidos para os demais
sete pares de fluidos ndo serdo apresentados por motivo de conciséo.

6.2.1. Definicao das temperaturas de referéncia

Ao estabelecer as temperaturas de vapor saturado no condensador
(Tavsat) € de entrada do evaporador (Tg), verificou-se que alguns valores viaveis para
as composicées mais proximas dos componentes puros levavam ao cruzamento de
temperaturas (fisicamente impossivel) nos trocadores de calor quando aplicados a
misturas mais préximas de 50%. Isso se deve ao maior glide de temperatura ao
longo da mudancga de fase apresentado por estas misturas, como exemplificado na
Figura 6-4 e na Figura 6-8 mais adiante.

A temperatura de vapor saturado fixada deve ainda ser inferior a
temperatura critica dos fluidos refrigerantes para que os ciclos propostos sejam
viaveis. Com as consideracOes adotadas para a agua de resfriamento (entrada a 25
°C e saida a 35 °C), as misturas contendo Etano ou CO; tém possibilidades mais
restritas, uma vez que suas temperaturas criticas sdo de 32,17 °C e 30,98 °C,

respectivamente.

Os cenarios avaliados, apresentados na Tabela 6-1, foram definidos de
forma a contemplar a maior faixa possivel de composicées e ER para cada mistura
binaria de refrigerantes, possibilitando avaliar o efeito da variagdo destes no COP e
em outros parametros tais como a variacao de temperatura dos refrigerantes nos

trocadores de calor (ATevap € ATcong ), @ Vaz80 massica e a razdo de compressao.
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Tabela 6-1 - Temperaturas de referéncia e faixas de ER e composicdo avaliadas para cada mistura binaria.

Refrigerantes Ts (°C) Tavsat(°C) ER Composicao
Etano + Propano -15 45 10 a2 70% 0 a 80%
Etano + n-Butano -35 80 10 a 60% 0 a 60%
Etano + Isobutano -35 70 10 a 80% 0 a 60%
Propano+ n-Butano -15 45 10 a 70% 0a100%
Propano+ Isobutano -10 45 10 a 70% 0a100%
CO, + Propano -20 65 10 2 80% 0 a 60%
CO,+ n-Butano -10 85 10 a 80% 0a10%
CO.+ Isobutano -15 80 10 a 80% 0a10%

A seguir serdo apresentados os resultados obtidos para a mistura de
Etano e Propano. Analises similares foram realizadas para todos os demais pares de
fluidos.

6.2.2. Etano e Propano

Conforme apresentado na Tabela 6-1, as simulacées com a mistura de
refrigerantes Etano e Propano foram realizadas adotando a temperatura de -15 °C
para a corrente de entrada do evaporador (#8) e vapor saturado a 45 °C no interior
do condensador. Verificou-se que estas condi¢cdes ndo sao possiveis para misturas
contendo mais que 80% de Etano, de forma que os resultados aqui apresentados
contemplam composicoes desde propano puro (0%) até a mistura com 20% de
Propano (80%). Para maiores fracdes de Etano, a temperatura de 45 °C é superior
ao ponto critico da mistura, inviabilizando a configuracdo escolhida. Além disso,
observou-se que a razado de expansao de 80% nao é viavel para a maioria das

composigdes dessa mistura binaria.

Todas as configuracdes simuladas atenderam as limitacées estabelecidas
de razdo de compressao (inferior a 13), pressao (superior a pressao ambiente na
corrente de entrada do evaporador) e auséncia liquido na corrente de entrada do
segundo estagio de compressao. A diferenca de temperatura entre os fluidos de
troca térmica foi maior que o minimo estabelecido (5°C) tanto no evaporador quanto
no condensador do VCC e do FTVI para todos os casos.
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Coeficiente de desempenho (COP)

Na Figura 6-1 os resultados de COP sao apresentados em funcao da
composicao do refrigerante para o VCC e para cada razdo de expansao (ER) do
FTVI. Observou-se que as composicoes com 30 e 40% de Etano tém o maior
desempenho para todos os valores de ER. As razoes de expansao de 40, 50 e 30%
levaram aos maiores valores de COP para todas as composicdes de mistura
avaliadas, tendo resultados muito préximos entre si. Sendo assim, as combinacgdes
entre essas composicdes de fluido refrigerante e razdo de expansao na primeira
valvula formam uma “regiao” de desempenho maximo, como pode ser visualizado na
Figura 6-2. O maior COP obtido foi 3,46, correspondente a mistura com 40% de
Etano, no FTVI com ER = 40%.

4,0

35

20 -

15

1 ,O T T T T T
0% 10% 20% 30% 40% 50% 60% 70% 80%

Etano

-% 10% -&-20% ——30% -{F 40% -+-50% -—e—60% -—=—70% —-©-VCC

Figura 6-1 - COP em fungao da porcentagem de Etano para o VCC e para cada ER do FTVI.

Comparando os resultados obtidos para diferentes valores de ER verifica-
se que a tendéncia ao longo da faixa de composicdo € a mesma: partindo do
Propano puro a adicao de etano leva a uma melhora progressiva do COP até as
fracoes de 30% a 40%; a partir dai o desempenho piora com o aumento da fracao
de Etano, e passa a ser inferior ao do Propano puro para misturas com 60% ou mais

do componente mais leve.
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O VCC apresentou desempenho inferior a todas as configuracdes de FTVI
para uma mesma composicao.

Por meio da Figura 6-2 pode-se perceber que a variacdo da composicao
do refrigerante leva a maiores variagdes do COP do que a variagdo da razao de
expansao. Com o aumento da fracdo de Etano na composicdo o desempenho do

sistema piora significativamente.
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Figura 6-2— COP do FTVI em fungcao da fragdo massica de etano e da ER.

Apesar de apresentar os piores desempenhos para todas as razdes de
expansao do FTVI, as composicoes de refrigerante mais ricas em Etano propiciam
também os maiores ganhos de desempenho do sistema com injecdo de vapor em
relacdo ao ciclo de compressdo em um estagio. Na Figura 6-3 sdo apresentadas as
comparacgoes, feitas de acordo com a Equacao (6-1), do COP do FTVI com o do
VCC operando com a mesma composicao de refrigerante. Observou-se que para
todas as composicoes e razdes de expansdao o FTVI apresenta desempenho
superior ao VCC, conforme esperado para os pontos de temperatura fixados. Com a
ER de 40% o ganho varia entre 15% e 74%.
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Figura 6-3 - Ganho de COP em relacdo ao VCC para cada ER do FTVI em fungdo da composigéo.

Analise das temperaturas e da vazao

Com o objetivo de explorar a mudanca de temperatura do refrigerante ao
longo das mudancgas de fase, a mesma foi avaliada de duas formas diferentes nos
dois trocadores de calor dos ciclos simulados. A primeira forma, a que se chamou
RTG (do inglés Refrigerant Temperature Glide) € o intervalo de temperatura da
mudanca de fase completa, ou seja: de vapor saturado a liquido saturado ou vice-
versa. A segunda forma é a diferenca de temperatura (AT.) entre a entrada e a
saida dos trocadores. No caso do evaporador a entrada € uma mistura de liquido e
vapor (AT, < RTG), enquanto a entrada do condensador é vapor superaquecido
(ATetr> RTG).

Na Figura 6-4 sdo mostrados os resultados do RTG correspondentes as
condicdes do evaporador em fungéo da fragdo massica de Etano para o VCC e para
cada ER do FTVI. Observa-se que, até 50% de Etano, quanto maior a expansao na

primeira valvula menor o intervalo de temperatura de mudanca de fase, sendo o
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maior RTG correspondente ao VCC (em que nao ha remocgao do vapor de flash) e o
menor, ao FTVI com ER = 0,8. Esse resultado é esperado, pois quanto maior a
remocao de vapor no tanque flash mais rica no fluido menos volatil € a mistura de
refrigerante que passa pelo evaporador, aproximando-se da mudanga de fase de um
processo isotérmico — como é para as substancias puras. Essa mesma razao explica
também a tendéncia inversa para composi¢cdes com mais de 50% de Etano: neste
caso, como 0 componente mais leve € majoritario, quanto maior a expansao anterior
a separacao no tanque flash, mais distante do componente puro estara a mistura de
refrigerantes que chega ao evaporador, fazendo com que a maior ER leve ao maior
RTG.
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Figura 6-4 - RTG de evaporagdo em fungdo da composigdo para o VCC e para cada ER do FTVI.

Quando se trata da diferenca de temperatura efetivamente observada no
evaporador, no entanto, apenas a segunda tendéncia € observada: maiores ER
correspondem a maiores AT, para toda a faixa de composicéao, conforme mostrado
na Figura 6-5. Esse resultado pode ser parcialmente explicado pela variacao da
vazao massica que passa pelo evaporador, sendo responsavel por capacidade de
resfriamento fixa: quanto maior a razao de expans&o, menor a vazdo, sendo
necessaria uma maior fracao de liquido no inicio do evaporador, 0 que corresponde
a um maior gradiente de temperatura até o estado de vapor saturado.
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Figura 6-5 - AT no evaporador em fungdo da composicéo para o VCC e para cada ER do FTVI.

Os cenarios que apresentaram maior COP tiveram também AT ¢ proximo
a mudanca de temperatura do fluido de troca térmica no evaporador (12,4 °C), o que
indica uma boa semelhanca no glide de temperatura. No entanto, diversos valores
de composicao e ER levaram a AT na mesma faixa de temperatura e, no entanto,
apresentaram pior desempenho termodinamico. Esta observagcédo indica que a
semelhanca entre perfis de temperatura nos trocadores de calor ndo é decisiva para
o COP no sistema estudado.

E importante ainda recordar que a consideracdo adotada neste trabalho —
de que nao ha perda de carga ao longo dos trocadores de calor — ndo corresponde a
realidade. A queda de pressao ao longo do evaporador tem como consequéncia
uma diminuicdo da temperatura, reduzindo o glide resultante (RADERMACHER,;
HWANG, 2005). Esta observacao deve ser levada em conta caso se pretenda
encontrar as composicées cujo perfil de temperatura melhor se adequa a troca
térmica em questao.

A vazao massica total do ciclo (#5) e a vazao que passa pelo evaporador
(#8) sao apresentadas para cada configuracao simulada na Figura 6-6 e na Figura
6-7, respectivamente.
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Figura 6-6 — Vazdo massica total de refrigerante em fungdo da composigao para o VCC e para cada ER do FTVI.

Toda a carga de fluido refrigerante do ciclo passa pelo condensador, de
forma que a composi¢ao neste equipamento ndo depende da separagao de vapor no
flash e por esse motivo € igual para o VCC e todos as razdes de expansao do FTVI.
Assim o RTG de condensacdo a uma temperatura determinada de vapor saturado
depende apenas da composicao total definida (#5). Este resultado para o vapor
saturado a 45 °C é mostrado na Figura 6-8. Observou-se que as composi¢cdes com
maior RTG de condensacdo dentre as avaliadas sao aquelas entre 30% e 40% de
Etano. Nas condicdes de evaporagao, devido a mudanca em relacdo a composicao
de referéncia provocada pela separacao em tanque flash, as misturas entre 30% e
60% de Etano apresentaram os valores mais altos de RTG.
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Figura 6-7 - Vazao massica de refrigerante no evaporador em fungdo da composigcao para o VCC e para cada
ER do FTVI.
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Figura 6-8 - RTG de condensagdo em fungdo da composigao para todos os ciclos simulados.

A mudancga de temperatura sofrida pelo refrigerante no condensador varia
de acordo com o superaquecimento decorrente da compressao. Nao é interessante

que o superaquecimento seja grande por motivos operacionais relacionados ao
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compressor, como a degradacgao dos oleos lubrificantes. Os resultados de AT i N0
condensador em funcdo da fracdo massica de Etano para cada uma das
configuragbes de ciclo simuladas sdo apresentados na Figura 6-9. Os maiores
valores de AT correspondem ao VCC e aos extremos da razdo de expansao na
primeira valvula do FTVI (ER = 0,1 € 0,8). As ER de 0,2 a 0,7 apresentam resultados
préximos entre si, sendo os menores AT g correspondentes as razées de expansao
intermediarias (0,4 e 0,5). Um valor de ER proximo a 50% tende a levar a uma
melhor distribuicdo da carga entre o primeiro e o segundo estagio de compressao

(como mostrado a seguir), favorecendo a reducao do superaquecimento.
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Figura 6-9 - AT no condensador em fungdo da composigcao para o VCC e para cada ER do FTVI.

Distribuicdo de razdo de compressao (CR) e poténcia

Com o objetivo de verificar a distribuicdo de carga entre os dois estagios
de compressdao do FTVI, compararam-se as razdes de compressao (CR) e as
poténcias (W) requeridas em cada um. A razdo de compressao do segundo estagio
independe da composicdo do refrigerante, sendo funcdo apenas da ER, que
determina a proporcao entre as pressoes alta e intermediaria do ciclo. Por sua vez, a
razao de compressao total praticamente nao varia com a ER para uma mesma

composicao do refrigerante. Na Figura 6-10 sdo mostradas as médias dos valores
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obtidos para diferentes composi¢cdes de mistura com uma mesma ER tanto para a
razao de compressdo quanto para a poténcia de cada um dos estagios do
compressor. Na Figura 6-11 pode-se visualizar a variagdo da razao de compressao

com a composicao do refrigerante e com a ER.

De acordo com (STOECKER, 1998), para a compressao ideal de ar em
dois estagios, a pressao intermediaria ideal é igual a média geométrica entre as
pressdes no evaporador € no condensador, o que corresponde a dizer que CR1
=CR2. No entanto, para sistemas de refrigeracdo, o autor afirma que pressdes
intermediarias um pouco maiores levam a uma menor poténcia total de compressao.
Ou seja, idealmente, CR1 deve ser um pouco maior que CR2. Como uma das
razbes para esta tendéncia, (STOECKER, 1998) aponta a maior eficiéncia de um
mesmo compressor quando opera com razées de compressdo mais baixas. Além
disso, a distribuicdo uniforme entre os estagios de compressdo confere maior

flexibilidade de operacao ao sistema.

De acordo com este critério, as razbes de expansao mais adequadas

seriam entre 0,4 e 0,5.
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Figura 6-10— Comparagéo das razées de compressao (CR) e poténcia (W) dos estagios de compressdo do FTVI
em fungéo da razdo de expansao na primeira valvula.
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Figura 6-11 - Comparacéo das razées de compressao total e de cada estagio e total do FTVI em funcao da razao
de expansao na primeira valvula e da composicdo da mistura.

Os resultados obtidos com as simulag¢des iniciais mostraram que nem
todas as composicoes da mistura de Etano e Propano séo viaveis para a utilizacéao
do ciclo entre as temperaturas de -15 e 45 °C, devido a baixa temperatura critica do
Etano. Além disso, por meio da andlise paramétrica pode-se perceber que a
configuracao 6tima do sistema de refrigeracao nas condi¢cdes analisadas é o FTVI

com composicao entre 30% e 50% de Etano e razdo de expansao entre 30% e 50%.

Uma analise semelhante foi realizada com todos os pares de fluidos
relacionados na Tabela 4-1, sendo encontradas diferentes limitagcdes para cada uma
das misturas binarias. Estes resultados ndo serao apresentados neste trabalho para
nao estendé-lo desnecessariamente. O conhecimento das limitacbes encontradas
com as analises paramétricas é importante para as préoximas etapas do trabalho, por
exemplo no estabelecimento dos limites para a otimizacdo, conforme apresentado

no Capitulo 7.
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Capitulo 7 — Otimizacao do sistema — COP maximo

Apos o estudo feito no Capitulo 6, em que foi explorada a influéncia da
composicao dos refrigerantes e da razao de expansao na primeira valvula sobre
diversos parametros do FTVI e do VCC, passa-se neste capitulo a primeira etapa de
otimizagdo do FTVI, buscando as configuragdes com melhor COP para cada
composicao de refrigerante. Conforme apontado por (MCLINDEN; RADERMACHER,
1987), a comparacgéao entre refrigerantes puros e misturas é mais justa quando nao
se fixam as temperaturas do refrigerante mas sim do fluido de troca térmica (HXF),
ou seja, da aplicacao. No capitulo anterior, apesar de serem levadas em conta as
temperaturas do HXF tanto no evaporador quanto no condensador, as comparag¢des
entre composi¢cdes de um mesmo par de fluidos foram feitas com as temperaturas
do refrigerante fixadas em dois pontos, como apresentado na Tabela 6-1. Para o par
Etano/Propano, por exemplo, a temperatura de entrada adotada para o evaporador

foi de -15 °C, e a temperatura de vapor saturado no condensador foi 45 °C.

O objetivo deste capitulo é, portanto, encontrar a configuragcdao de
operacao do ciclo FTVI que apresenta o maior coeficiente de desempenho nas
condicdes requeridas para a refrigeracéo da cerveja apos a fermentagcéo- a saber: o
refrigerante secundario deve ser levado de 8 °C a -4 °C. Os refrigerantes explorados
anteriormente foram mantidos: Etano, Propano, n-Butano, Isobutano e COs,.

7.1. Metodologia

A simulagao dos ciclos de refrigeraco foi feita de acordo com as mesmas
consideracoes apresentadas no Capitulo 4.

Para encontrar a configuragdo de operagdo com maior COP para o FTVI
foi seguido um algoritmo de otimizagdo para cada composi¢éo avaliada. O principal
parametro variado foi a razdo de expansao na primeira valvula. Conforme descrito

para esta variavel no Capitulo 4, a faixa considerada foi entre 10 e 80% de ER.

As temperaturas de referéncia do ciclo foram também otimizadas. A
condi¢cao de ATnyin (5 °C) tanto no evaporador como no condensador, apresentada
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no capitulo anterior como limite para selecéo de cenarios, foi incluida como restricao
na otimizacdo. E sabido que quanto mais proximas entre si sdo as temperaturas de
absorcao e rejeicao de calor (ou seja, quanto menor o /ift de temperatura), maior o
COP do ciclo (pode ser verificado diretamente na Equacdo (2-4) referente a
eficiéncia de Carnot, mas também vale para misturas nao azeotrépicas de
refrigerantes). Porém, em decorréncia do glide de temperatura, especifico de cada
composicao de refrigerante, as temperaturas que satisfazem o AT minimo
estabelecido variam, dai a necessidade de incluir esse parametro como variavel na

otimizacao do ciclo.

O simulador Aspen HYSYS® conta com uma ferramenta prépria para
otimizagdo, o optimizer. Foram feitas otimizagbes preliminares utilizando esse
recurso, no entanto nao foi conseguida boa convergéncia nos resultados, que

variavam em fungao das estimativas iniciais fornecidas.

Por esse motivo, a otimizacao foi realizada utilizando o software Matlab®
versdao R2013a, que possibilita a comunicagdo "online" com a simulacao feita no
Aspen HYSYS®. Dentre as funcbes de otimizacao disponiveis do Matlab®
selecionou-se como a mais adequada para este estudo a Fmincon (constrained
nonlinear minimization), que permite minimizacao da funcéo objetivo com adicéo de
restricdes. Como nao ha uma fungao correspondente para a maximizacao, adotou-
se 0o COP multiplicado por (-1), de forma que a minimizacao da funcao objetivo

corresponda a maximizagao do COP do ciclo avaliado.

O tipo de algoritmo selecionado foi o Interior Point, por apresentar melhor
convergéncia para intervalos maiores entre os limites inferior e superior quando
comparado ao algoritmo SQP. Os cddigos utilizados para a comunicacao entre o
Matlab® e o Aspen HYSYS®, bem como para a otimizagdo sdo apresentados no
APENDICE A.

As temperaturas de referéncia inicialmente consideradas foram as
mesmas apresentadas no Capitulo 4, ou seja, o conjunto A da Tabela 7-1.
Posteriormente foi realizada uma segunda otimizacdo para cada composicao, desta
vez considerando as temperaturas de referéncia designadas como B. Os cenarios de
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maximo COP encontrados a partir da variacdo de um e outro par de temperaturas de

referéncia foram comparados.

Tabela 7-1 - Temperaturas de referéncia para ciclos com misturas nao azeotrdpicas de refrigerantes.

Temperatura de referéncia  Conjunto A Conjunto B

Temperatura de vapor
Temperatura de entrada do ]
saturado na saida do
No evaporador evaporador (ponto 8 na

_ evaporador (ponto 1 na
Figura 2-6).

Figura 2-6)

Temperatura de liquido
Temperatura de vapor )
_ ., . saturado na saida do
No condensador saturado (ponto intermediario
condensador (ponto 5 na

no condensador). E 2.6)
igura 2-

ApGs a obtengcdo dos valores de temperatura e ER otimizados para
maximizacdo do COP do FTVI, foi simulado o VCC para cada composi¢ao de fluido
refrigerante com as mesmas temperaturas de operacédo, para comparacdao de
resultados.

Analise de sensibilidade

Em decorréncia dos resultados obtidos a partir das otimizagdes utilizando
os conjuntos A e B de temperaturas de referéncia, apresentados adiante, surgiu a
necessidade de avaliar a variacdo do COP maximo com a razao de expansao. Para
isto, foi realizada uma andlise de sensibilidade do COP em relagédo a esta variavel
para o FTVI, que foi também comparado ao resultado do VCC. Para obter o COP
maximo para cada configuragdo testada, a diferenga minima de temperatura no
evaporador e no condensador foi fixada em 5 °C. Diferentemente do método usado
para a otimizacdo, as temperaturas foram determinadas pela funcao de ajuste do
simulador Aspen HYSYS®. Outra diferenca é que as temperaturas do VCC foram
determinadas pelo ajuste de AT, nNO proprio ciclo convencional e ndo com base nos
resultados obtidos para o FTVI. Desta forma o VCC corresponde a ER de 0%.

Esta analise foi realizada apenas para o par de fluidos que apresentou
melhores resultados de COP maximo na otimizagdo previamente realizada. Foram
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simuladas as ER entre 5% e 70% com intervalos de 5% para toda a faixa de

composicao da mistura com intervalos de 10%.

7.2. Resultados e discussao

Nesta secao serdo apresentadas as configuracdes de operacao do FTVI
com maior COP encontradas para cada composi¢cdo dos pares de refrigerante
estudados.

Devido a flexibilizacdo das temperaturas de entrada e saida dos
trocadores de calor, foram encontrados cenarios de operagao termodinamicamente
possiveis para quase todas as composicoes, diferente do capitulo anterior em que
as temperaturas de referéncia fixas inviabilizavam o uso de algumas propor¢des de
refrigerantes por levar ao cruzamento de temperaturas nos trocadores de calor.
Mesmo assim, com o cenario e as condicées de otimizacéo definidos, é inviavel o
uso de Etano puro, pois a temperatura de saida da dgua no condensador (35 °C) é
superior a temperatura critica desse hidrocarboneto. Por razdo analoga, também nao
foram encontradas condicbes de operacao viaveis para as misturas de CO, acima
de 70% quando combinado com Propano ou Isobutano, e acima de 80% quando

combinado com n-Butano.

Os limites inferior (Ib) e superior (ub) dos parametros variados usados
para cada par de fluidos refrigerantes sdo apresentados na Tabela 7-2. Estes
valores correspondem as otimizagcées com o Conjunto A de temperaturas de
referéncia. Os valores iniciais dos parametros a serem otimizados (x0) também
apresentados nesta Tabela sdo aqueles utilizados para as composigdes com 10%
em massa do fluido mais leve. Como a otimizagcao para as diferentes composicoes
foi feita em sequéncia crescente da fragdo massica do fluido mais leve, para as
demais composicdes utilizaram-se os resultados da otimizacdo anterior como
valores iniciais - conforme apresentado nos Comandos no Matlab® incluidos no
APENDICE A.

Legenda:

e |b: limite inferior (lower bound)
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e ub: limite superior (upper bound)

e XO: valores iniciais.

Tabela 7-2 - Dados de entrada para as otimizagbes do FTVI em Matlab®.

1-ER T4vsat (OC) T8 (OC)

Componentes lb ub x0 Ib ub x0 Ib ub  x0

Propano + Isobutano 0,2 0,9 0,5 35,0 45,0 40,0 -150 -8,0 -10,0

Propano + n-Butano 0,2 0,9 0,5 35,0 45,0 40,0 -150 -8,0 -10,0

Etano + Propano 0,3 0,9 0,5 35,0 45,0 40,0 -150 -8,0 -10,0

Etano + n-Butano 0,3 0,9 0,5 35,0 80,0 60,0 -40,0 -8,0 -10,0

Etano + Isobutano 0,3 0,9 0,5 35,0 70,0 50,0 -40,0 -8,0 -10,0

CO. + Propano 0,3 0,9 0,5 35,0 60,0 45,0 -20,0 -8,0 -10,0
CO. + n-Butano 0,3 0,9 0,5 35,0 105,00 80,0 -650 -80 -10,0
CO. + Isobutano 0,3 0,9 0,5 35,0 95,0 70,0 -55,0 -8,0 -10,0

Todas as otimizagdes realizadas foram finalizadas quando o passo se
tornou menor que a tolerancia do mesmo. Foram feitos ajustes no tamanho do passo
e da tolerancia, sendo obtidos os mesmos resultados. Apesar da indicacdo de que
nao foi possivel determinar se o resultado obtido € um minimo local, entende-se que
este tipo de terminacéo seja devido a combinacéo das caracteristicas da funcao e do
método de otimizagdo. Foram realizados alguns testes com valores iniciais distintos,
que conduziram a resultados de COP iguais até a segunda casa decimal. Por outro
lado, foi observado em alguns casos que diferentes valores das variaveis otimizadas
(principalmente a razdo de expansao) levam a resultados muito préximos da fungéo
objetivo, o que indica a existéncia de mais um minimo ou uma baixa sensibilidade do
COP na regiao do minimo em relagdo a estas variaveis. Mediante estes testes, as

otimizagdes foram consideradas satisfatorias.

Para comparar resultados, foram ainda feitas algumas otimizacboes
utilizando Algoritmo Genético. Os parametros inicialmente utilizados (populacédo =
50; elite count = 40; crossover = 0,8; geracdes = 300) conduziram a resultados de
COP inferiores ou muito semelhantes aqueles encontrados por meio da minimizagao
nao linear. Devido ao maior tempo computacional demandado por este tipo de
simulacdo, sem que resultados melhores fossem obtidos, seu uso foi

desconsiderado para este trabalho.
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Os resultados obtidos a partir das otimizacbes serdo apresentados a

organizados da seguinte maneira:

Coeficiente de desempenho (COP)
Conjunto A de temperaturas Andlise das temperaturas de troca térmica
de referéncia Distribuicao da razao de compresséao (CR)
Vazao de refrigerante

Conjunto B de temperaturas Comparagdo com os resultados obtidos com o
de referéncia conjunto A

Analise de sensibilidade Sensibilidade do COP a razao de expansao

7.2.1. Conjunto A de temperaturas de referéncia

Coeficiente de desempenho (COP)

O COP correspondente as condicdes encontradas a partir da otimizacao
da ER e das temperaturas (conjunto A) para cada composicao € apresentado na
Figura 7-1. O melhor COP (4,9) foi obtido para a mistura Propano/N-butano 60%
com ER de 37%.

55
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Composigao

---&-- Etano + Propano -+ Etano + Isobutano ---#-- Etano + n-Butano - e - Propano + n-Butano

—%—Propano + Isobutano ——CO2 + Propano —— CO2 + n-Butano —<—CO2+lsobutano
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Figura 7-1 - COP maximo em fungdo da composicao para os diversos pares de refrigerantes explorados.

De acordo com (MCLINDEN; RADERMACHER, 1987), fixando o conjunto
A de temperaturas (Tabela 7-1) deveria ser observado um comportamento de
maximo do COP das misturas em relacao aos refrigerantes puros, como no Capitulo
6. Porém, como as temperaturas de referéncia, bem como a razdo de expansao,
foram variadas entre as composi¢des de forma a manter ATin = 5 °C nos trocadores
de calor, ndo se observou nenhum padréo entre os comportamentos dos diferentes
pares de refrigerantes. As misturas apresentaram melhor desempenho que os
respectivos componentes puros (curva de COP maximo em funcdo da composicao)
para Etano/Propano, Propano/N-butano e Propano/lsobutano - pares formados de

hidrocarbonetos consecutivos no nUmero de carbonos na cadeia.

A comparacao dos resultados de COP para o FTVI e para o VCC ¢é
mostrada na Figura 7-2. O ganho de COP foi calculado como mostrado na Equacgéo
6-1. O FTVI apresentou melhor desempenho que o VCC para quase todas as
composigdes estudadas. A Unica excec¢ao foi a mistura de 10% CO/ n-Butano, para
a qual os dois ciclos apresentaram praticamente o mesmo resultado. Observou-se
que, para os dois pares de mistura com maiores COP - Propano/n-Butano e
Propano/lsobutano - o ganho teve pouca variagdo ao longo de toda a composicao
sendo ligeiramente menor para as misturas do que para os componentes puros. O
resultado para estes dois pares em especial foi abaixo do esperado, ficando em
torno de 10% enquanto (D’ANGELO; AUTE; RADERMACHER, 2016) relataram
ganhos superiores a 20% para o par Propano/Isobutano. E preciso levar em conta,
no entanto, que os autores avaliaram o ciclo em condicOes diferentes de
temperatura: entre -23,3 e 54,4 °C. Um maior lift de temperatura e, portanto, de
pressao faz com que a irreversibilidade na compressao tenda a ser maior (de forma
absoluta), aumentando as vantagens da compressdao em dois estagios com injecao
de vapor. O COP maximo obtido para o VCC foi de 4,5 com a composicao de
refrigerante Propano/N-butano 60%.
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Figura 7-2 - Ganho de COP do FTVI em relagédo ao VCC.

O fluxograma representativo do FTVI construido no simulador € mostrado
na Figura 7-3. Em seguida sdo apresentadas as condi¢des de cada corrente do ciclo
para o melhor ponto de operacdo das misturas binarias Propano/ n-Butano (Tabela
7-3), Propano/ Isobutano (Tabela 7-4), Etano/ Propano (Tabela 7-5) e CO,/ Propano
(Tabela 7-6). O diagrama qualitativo de pressao e entalpia referente ao FTVI com
refrigerantes puros é mostrado novamente na Figura 7-4. Observou-se que, quando
o fluido refrigerante € uma mistura azeotrépica pode haver uma mudanga no
comportamento qualitativo apresentado, uma vez que a separacao no tanque flash
leva a correntes com composicoes diferentes. Apesar de serem mostrados 0s
valores de entropia calculados na simulacao, deve ser feita a ressalva de que esta
propriedade em geral ndo € bem estimada por meio de equagbes de estado, como é
o caso do modelo termodinamico utilizado. Os resultados obtidos para a entropia de

cada corrente ndo foram utilizados para nenhum célculo no presente trabalho.



Water_in

25,00

100,0

kPa

109,6

ka/mh

Water_in

Water_out

Sec_fiuid_in

Lig Vol Flow @5Std Cond 7,600e-002 | m3/h

W_comp2

Valv-2
8
Evap
Sec_fluid_in
4 Sec_fluid_out

T 8400 | C Sec_fluid_out bt
P 100,0 | kPa IETE
F 74,58 | kain

Figura 7-3 — Fluxograma representativo do FTVI utilizado nas simulagées em Aspen HYSYS ®.

Figura 7-4 - Diagrama Pxh do FTVI operando com refrigerante puro [Modificada de(XU; HWANG;

Pressio

.
.

RADERMACHER, 2011)].

Entalpia

98



99

Tabela 7-3 — Condigbes das correntes do FTVI para a mistura 60% Propano/ n-Butano com ER = 37%.

60% Propano / n-Butano ER =37%

Evaporador Condensador Comp. 1 Comp. 2
Carga Témica (kJh) 3600 4337 Poténcia (kJh) 432 305
Corrente 1 3 4 4ysat 5 6 7 8 9
Temperatura (°C) 3,38 33,16 30,97 50,10 42,11 30,05 13,89 13,89 -9,40 13,89
Pressao (kPa) 234 501 501 791 791 791 501 501 234 501
Vazao (kg/h) 10,13 10,13 11,45 11,45 11,45 11,45 11,45 10,13 10,13 1,32
Composicao 57% 57% 60% 60% 60% 60% 60% 57% 57% 83%
Fracdo de vapor 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,00 0,12 0,00 0,15 1,00
Entalpia (kJ/kg) -2320 -2277 -2286 -2259 -2275 -2638 -2638 -2675 -2675 -2357
Entropia (kkg°C-1) 2,87 2,90 292 294 289 1,71 1,72 154 155 3,10

Tabela 7-4 Condigées das correntes do FTVI para a mistura 50% Propano/ Isobutano com ER = 48%.

50% Propano / Isobutano ER =48%

Evaporador Condensador Comp. 1 Comp. 2
Carga Témica (kJh) 3600 4393 Poténcia (kJh) 340 453
Corrente 1 3 4 4t 5 6 7 8 9
Temperatura (°C) -1,53 21,59 19,61 46,23 39,65 32,43 9,43 943 -9,00 9,43
Presséao (kPa) 232 426 426 819 819 819 426 426 232 426
Vazao (kg/h) 10,52 10,52 12,58 12,58 12,58 12,58 12,58 10,52 10,52 2,06
Composicao 46% 46% 50% 50% 50% 50% 50% 46% 46% 69%
Fragdo de vapor 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,00 0,17 0,00 0,12 1,00
Entalpia (kd/kg) -2385 -2353 -2357 -2321 -2334 -2670 -2670 -2727 -2727 -2382
Entopia (kWkg°C-1) 3,00 3,02 3,04 3,06 3,02 193 194 1,71 1,72 3,12
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Tabela 7-5 - Condigbes das correntes do FTVI para a mistura 20% Etano/ Propano com ER = 40%.

20% Etano/ Propano ER =40%

Evaporador Condensador Comp. 1 Comp. 2
Carga Témica (kJh) 3600 4432 Poténcia (kJh) 420 412
Corrente 1 2 3 4 4isat S 6 7 8 9
Temperatura (°C) -0,11 31,23 27,93 55,26 41,41 30,01 11,08 11,08 -9,69 11,08
Pressao (kPa) 581 1107 1107 1841 1841 1841 1107 1107 581 1107
Vazao (kg/h) 10,49 10,49 12,56 12,56 12,56 12,56 12,56 10,49 10,49 2,07
Composicao 16% 16% 20% 20% 20% 20% 20% 16% 16%  39%
Fracdo de vapor 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,00 0,18 0,00 0,16 1,00
Entalpia (kJ/kg)  -2490 -2450 -2473 -2440 -2471 -2793 -2793 -2833 -2833 -2591
Entropia (kkg°C-1) 3,70 3,72 3,81 3,83 3,74 2,70 2,71 241 242 425

Tabela 7-6 - Condigées das correntes do FTVI para a mistura 10% CQOy/ Propano com ER = 40%.

10% CO2/ Propano ER=41%

Evaporador Condensador Comp. 1 Comp. 2
Carga Témica (kJh) 3600 4583 Poténcia (kJh) 561 421
Corrente 1 2 3 4 4ysat 5 6 7 8 9
Temperatura (°C) -3,33 37,04 33,92 62,07 30,01 47,65 13,99 13,99 -9,53 13,99
Pressao (kPa) 454 1083 1083 1849 1849 1849 1083 1083 454 1083
Vazéo (kg/h) 11,05 11,05 13,06 13,06 13,06 13,06 13,06 11,05 11,05 2,00
Composicao 6% 6% 10% 10% 10% 10% 10% 6% 6%  33%
Fragdo de vapor 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,00 0,15 0,00 0,17 1,00
Entalpia (kJ/kg) -2799 -2749 -3028 -2995 -3026 -3346 -3346 -3125 -3125 -4567
Entopia (kkg°C-1) 3,25 3,29 3,30 3,32 323 221 222 202 204 3,32

Analise das temperaturas

As

temperaturas de evaporagdo e condensagdo sao variaveis

determinantes para a eficiéncia maxima de um ciclo termodinamico e foram variadas

para cada composicao estudada. Essa variagdo explica em parte a piora observada

no COP para aqueles pares de fluidos cujas temperaturas de evaporacdo eram mais



101

distantes entre si (todas as misturas contendo CO, e os pares Etano/N-butano e
Etano/Isobutano). A pressao de vapor do Etano é significativamente mais alta que a
dos butanos, o que leva a uma grande variacdo da temperatura ao longo da
evaporacao da mistura, o mesmo ocorre com o CO, em relagdo aos hidrocarbonetos
considerados. Como pode ser visto na Figura 7-5, AT no evaporador chega a ser
maior que 50 °C para algumas composicdes, 0 que faz com que a temperatura de
entrada do evaporador tenha que ser muito baixa para que o AT i, N0 seja violado.
O mesmo ocorre no condensador, demandando uma alta temperatura de descarga
do segundo estagio de compressao. Nestes casos a diferenca entre as temperaturas
e pressdes de succao e descarga dos compressores acaba sendo muito maior para
as misturas ndo azeotrépicas do que para os refrigerantes puros, causando uma
reducéo significativa do COP.
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Figura 7-5 - Diferenga entre as temperaturas de entrada e saida do refrigerante no evaporador em fungdo da
composicao e comparagdo com o fluido de troca térmica (HXF).

O fato do glide de temperatura do refrigerante ser muito maior do que o do
HXF leva a um pior COP de forma geral mas, por outro lado, propicia que a injecao
de vapor e a compressdo em dois estdgios levem a uma maior redugéo do trabalho
de compressao em relacao ao do ciclo convencional, fazendo com que 0 ganho do

FTVI seja maior. Por isso os picos observados na Figura 7-2 e na Figura 7-5
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correspondem as mesmas composicoes: de misturas de refrigerantes com
temperaturas de evaporacgdo mais distantes entre si. A medida que a composicéo se
aproxima dos fluidos puros, o glide da mistura diminui e esse efeito é reduzido.

O efeito da adequacao do perfil de temperatura do refrigerante ao do HXF
é ilustrado na Figura 7-6.
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Figura 7-6 - Perfis de temperatura no evaporador - comparagao entre o fluido de troca térmica e trés refrigerantes
diferentes.

A linha continua sem marcadores (vermelha) representa o perfil de
temperatura da mistura de agua e etanol no evaporador e os outros trés perfis
correspondem a um refrigerante puro e duas misturas. Propano puro evapora a
temperatura constante, de forma que a diferenca de temperatura entre os fluidos é
igual a ATmin = 5 °C em uma das extremidades do trocador de calor e aumenta até
ATmintATHxe na outra extremidade. A mistura 50% Etano/ n-Butano apresentou o
maior glide de temperatura entre os pares hidrocarbonetos considerados, além de
um perfil de temperatura ndo linear. Ambos os tipos de comportamento levam a um
aumento na irreversibilidade do processo de troca térmica, contribuindo
negativamente para o desempenho do ciclo. De acordo com (DOMANSKI et al.,
1993), os perfis de temperatura devem ser o mais paralelos possivel, propiciando
uma diferenca constante de temperatura entre os fluidos - como observado para a
mistura 60% Propano/ n-Butano na Figura 7-6. Para uma mesma diferenca média

logaritmica de temperatura, quando os perfis sdo paralelos tem-se a menor
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producdo de entropia (RADERMACHER; HWANG, 2005). Esse exemplo ilustra
porque o0 uso de misturas ndo azeotrépicas é positivo quando a aplicacao requer
remocao de calor ao longo de uma faixa de temperatura. O glide de temperatura
ideal depende da aplicagdo. Em sistemas de refrigeracao projetados para manter
uma temperatura constante, o uso de refrigerantes puros € mais adequado; para
processos em que a temperatura de uma corrente deve ser significativamente
reduzida, misturas com uma maior faixa de temperatura de evaporacao podem se

tornar mais interessantes.

A variacdo de temperatura dos refrigerantes observada ao longo do
condensador (Figura 7-7) foi maior que no evaporador. Isso se deve ao
superaquecimento do vapor na saida do compressor fazendo com que a diferenca
total ao longo deste trocador de calor seja maior que o glide de temperatura
correspondente a condensacgao total da mistura. Também foi observada uma maior
regularidade na variagao do AT para as diferentes composigcées de refrigerantes,
ja que a composicdo do fluido no condensador ndo sofre influéncia da ER, ao

contrario do evaporador.
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Figura 7-7- Diferenga entre as temperaturas de entrada e saida do refrigerante no condensador em fungao da
composicao e comparagao com o fluido de troca térmica (HXF).
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O matching entre a temperatura do refrigerante e a do HXF foi pior no
condensador, 0 que, a principio, seria prejudicial ao desempenho do ciclo. Enquanto
ATuyrx = 10 °C, a maioria das composicoes apresentou variagcdes de temperatura
superiores a 20 °C. A temperatura de saida da agua de resfriamento pode ser
aumentada até cerca de 60 °C sem prejuizo a aplicacao selecionada. No entanto,
observou-se que este aumento nao leva a melhoras significativas no COP, além de

requerer uma maior area de troca térmica no condensador.

Na Figura 7-8 € mostrado o superaquecimento do vapor na saida do
compressor em cada cenario avaliado. Para todos os pares de refrigerantes
estudados o superaquecimento cresceu com o aumento da fracdo massica do
componente mais leve.
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Figura 7-8 - Superaquecimento na saida do segundo estagio de compressao do FTVI.

O superaquecimento na saida do compressor foi comparado entre os dois
ciclos estudados, conforme apresentado na Figura 7-9. Estes resultados séao
qualitativamente semelhantes aos de ganho do COP (Figura 7-2), uma vez que
ambos estdo relacionados com a diminuicdo da irreversibilidade na compressao.
Conforme mencionado no Capitulo 2, o menor superaquecimento pode evitar a

degradagao quimica do 6leo lubrificante, favorecendo a operagdo do sistema. No
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entanto, para os pares de refrigerante que apresentaram os maiores valores de COP
(Propano/n-Butano e Propano/lsobutano) observou-se que a reducdo do
superaquecimento proporcionada pelo FTVI foi insignificante. Nestes casos, o uso
de um sistema mais complexo ndo pode ser justificado pela melhora das condigbes

de saida do compressor.
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Figura 7-9 — Redugao do superaquecimento na saida do compressor do FTVI comparado com o VCC.

Distribuicdo da razdo de compresséao (CR)

A razédo de compressao no FTVI foi analisada de duas formas diferentes
que se complementam: na Figura 7-10 € mostrada a razdo entre os estagios de
compressao (CR1/CR2), enquanto na Figura 7-11 é apresentada a CR total
(CR1xCR2). Observou-se que para as misturas de Etano/Propano, Propano/n-
Butano e Propano/Isobutano a otimizagdo do sistema levou a um maior equilibrio
entre as CR do primeiro e do segundo estagio: CR1/CR2 ficou entre 0,8 e 2,0 para
todas as composicoes. Estas misturas foram também as que apresentaram COP
maior que o de seus componentes puros e 0os melhores resultados de desempenho
do ciclo entre todos os pares de refrigerante avaliados (conforme Figura 7-1) e ainda
os menores valores de CR total. As misturas de CO, com n-Butano e Isobutano

apresentaram razdes de compressdo muito elevadas, especialmente no primeiro
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estagio de compressdo, levando a uma grande piora em relagdo aos
hidrocarbonetos puros. Além de ter como consequéncia um maior consumo de
energia, contribuindo para o COP mais baixo, o grande aumento de presséo no ciclo
pode tornar necessario o uso de mais de um compressor em série, 0 que aumentaria
a complexidade e o custo do sistema. Como as configuragdes aqui analisadas para
cada composicao de fluido refrigerante sdo aquelas que propiciam o COP maximo
nas condicdes estabelecidas, conclui-se que estas misturas ndo sado adequadas

para o sistema de refrigeracado da aplicacdo proposta.

CR1/CR2

0 T T T T T T T
0% 10% 20% 30% 40% 50% 60% 70% 80% 90% 100%
Composigao
---&+ Etano + Propano -+ Etano + Isobutano --m-- Etano + n-Butano - e -Propano + n-Butano
—%—Propano + Isobutano ——CO2 + Propano —— CO2 + n-Butano —<—CO2 + Isobutano

Figura 7-10 - Relagao entre razées de compressdo do primeiro e segundo estagio de compressao do FTVI.

Apesar de uma menor razao de compressao estar relacionada com uma
melhora no desempenho do ciclo de refrigeragdo (maior COP), essa relagdo nao é
direta, sendo ainda necessario analisar a vazao. As diversas composicées da
mistura Etano/Propano apresentam os menores valores de CR e, no entanto,

tiveram COP mais baixos que os de outros dois pares de fluidos refrigerantes.
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Figura 7-11 - Razao de compresséo total do FTVI para cada par de refrigerantes.

Vazao de refrigerante

Os valores de fluxo massico total de refrigerante no sistema sao

apresentados na Figura 7-12, sendo que a corrente #5 foi tomada como referéncia.

Como a carga térmica de 1 kW €& constante para todos os sistemas, o fluxo de

refrigerante depende da entalpia de vaporizacdo do mesmo e € também afetado

pelo glide de temperatura nos trocadores de calor. Na Tabela 7-7 sdo apresentadas

as entalpias de vaporizacao dos componentes puros, para comparacao.

Tabela 7-7 - Entalpias de vaporizagdo dos componentes puros a -10 e 0 °C. [REFPROP®]

Ahyap (kd/kg)  -10°C 0°C

Etano 336,0 302,6
Propano 388,3 374,9
n-Butano 394,0 385,3
Isobutano 363,5 354,3
CO, 258,6 230,9

A entalpia de vaporizacdo do Etano (Ahyap) € significativamente mais

baixa que a dos demais hidrocarbonetos considerados, tornando necessaria uma

maior vazao de refrigerante para as misturas incluindo esse fluido. O segundo menor

valor de Ah,,, € do Isobutano, no entanto, entre 30 e 90%, a mistura de
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Etano/Isobutano ndo € a que apresenta maior vazao total como seria de se esperar.
Para entender esse resultado € preciso incluir o glide de temperatura na andlise.
Quando ocorre mudanca de temperatura no processo de evaporacao a fracado de
vapor presente na entrada do evaporador, bem como o vapor formado ao longo do
mesmo, € aquecida até a temperatura final da troca térmica. Com essa mudanca de
temperatura ocorre absorcdo de calor latente pelo vapor de refrigerante o que
contribui para a capacidade térmica do ciclo. A combinacéo dos dois fatores - Ahyap €
glide de temperatura - fazem com que a mistura Etano/Propano a partir de 30% seja

0 par de hidrocarbonetos com maior vazao total.
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Figura 7-12 - Vaz&o total de refrigerante em fungdo da composicao.

As misturas contendo CO, apresentaram maior vazao massica em
comparacado com aquelas formadas apenas por hidrocarbonetos. Este resultado se
deve ao fato de que o diéxido de carbono apresenta tanto a entalpia de vaporizagéao
quanto o calor especifico a pressao constante significativamente mais baixos que os
demais refrigerantes considerados. Por outro lado, o0 CO, néo € inflamavel como os
hidrocarbonetos, contribuindo para que a inflamabilidade da mistura seja reduzida.
Sendo assim a carga maxima de refrigerante aceita pelas normas de seguranca para
as misturas contendo CO, sdo também maiores. No entanto o significativo aumento

da vazao observado em relacdo as misturas de hidrocarbonetos tem também
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implicagdes relacionadas a dimensdo dos equipamentos e deve ser levado em

consideracao.

7.2.2. Conjunto B de temperaturas de referéncia -
comparacao

A otimizacao a partir da variacao da ER e do conjunto B de temperaturas
levou a resultados muito semelhantes de COP e das temperaturas de entrada e
saida do evaporador e do condensador, como pode ser verificado nas tabelas
apresentadas no APENDICE B. Os resultados foram comparados por meio da
Equacédo (7-1). A maior diferenca de COP em relagdo a primeira otimizagéao
realizada foi de -2,7%, correspondente a mistura de 90% Etano/Propano. O fluxo
massico total (avaliado na corrente #5) também nao sofreu variagbes significativas.
No entanto, para algumas composicées, foi observada uma variacao significativa na
ER do ponto de operacdo étimo encontrado sendo o desvio maximo de 22,4% na
operacao do FTVI com a mistura 60% Etano/ n-Butano. Como consequéncia, o fluxo
massico no evaporador (corrente #8) apresentou diferencas entre -8% e 8%. Esse
resultado indica que, para estas composigdes, existem faixas em que o COP é
pouco sensivel as variacbes na razdo de expansao na primeira valvula. Nesses
casos a principal diferenca em termos do sistema esta na distribuicado de trabalho

entre os dois estagios de compressao.

Dif. (%) = [ ] x 100 71
Como mencionado no Capitulo 4, é desejavel que as razdes de
compressao do primeiro (CR1) e segundo (CR2) estagio de compressdao sejam
semelhantes entre si. Com o objetivo de identificar se a otimizacdo a partir de um
dos conjuntos de temperatura é mais favoravel foram comparados os desvios da
razdo CR1/CR2 do valor desejado (CR1/CR2 = 1), com esse critério seria definido
como mais adequado para cada caso o conjunto de temperaturas (A ou B) que
levasse a um menor valor do paradmetro calculado por meio da Equagédo (7-2).
Verificou-se que, entre 0os 77 casos avaliados, 38 apresentaram melhor distribuicdo
de trabalho entre os estagios de compressdo quando o conjunto A de temperaturas

foi utilizado para a otimizagao e 39 quando o conjunto B foi utilizado.
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A comparagdo das variaveis descritas levou a conclusdo de que o

conjunto de temperaturas tomadas como referéncia para a otimizagdo do sistema

nao influencia no ponto 6timo de operagao encontrado. Por outro lado, verificou-se

que mais de um ponto de operagéo pode levar ao COP maximo.

7.2.3. Analise de sensibilidade

Os resultados de COP maximo com ATmin = 5 °C para o ciclo de

refrigeracao operando com a mistura de refrigerantes Propano e n-Butano em toda a

faixa de composicdes sdo apresentados na Figura 7-13. Os resultados relativos a

ER de 0 % correspondem a simulagéo do VCC.
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Figura 7-13 - Variagdo do COP maximo com a ER para as misturas de Propano e n-Butano.

Para a razdes de expansao entre 20% e 50% ha pouca variacdo do COP

maximo para todas as composicoes da mistura de refrigerantes analisada. Esse

resultado confirmou o que foi observado nas otimizac¢des utilizando os conjuntos A e
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B de temperaturas de referéncia: para as mesmas condicbes de temperaturas e
pressdes no evaporador e condensador o COP maximo pode ser obtido com
diferentes pressdes intermedidrias, ou seja, hd uma baixa sensibilidade a ER em
torno do COP maximo. (STOECKER, 1998) também relatou esta baixa sensibilidade
em relacdo a compressao em dois estagios do fluido R22. Este resultado é favoravel
do ponto de vista de projeto e operagdao do ciclo, porque possibilita uma maior

flexibilidade de ajuste dos estagios de compressao e da valvula de expanséo.

7.3. Conclusoes

Neste capitulo, com o objetivo de encontrar as condi¢ées de operagao
que permitam o melhor desempenho do ciclo de refrigeracao estudado, foi realizada
a otimizacdo do FTVI para encontrar o maior COP correspondente a cada
composicdo de refrigerante. Foram variadas as temperaturas de evaporacédo e
condensacao de forma a atender as temperaturas determinadas para os fluidos de
troca térmica em fungéo da aplicagéo escolhida. A diferen¢ca minima de temperatura
de 5 °C nos trocadores de calor foi imposta como restricdo. Além disso o VCC
operando com cada uma das composicoes consideradas foi também simulado nas
mesmas condicoes de temperatura encontradas como 6timas para o FTVI e a
operacao dos ciclos foi comparada. Finalmente, verificou-se o COP maximo com
ATmin = 5 °C para toda a faixa de composi¢cdo da mistura Propano e n-Butano no
VCC e no FTVI com razdes de expansao de 5% a 70%, com o objetivo de analisar o
impacto dessa variavel sobre o desempenho do ciclo.

As conclusbes retiradas dos resultados apresentados neste capitulo
foram:

e Entre os refrigerantes estudados, o par com melhor desempenho para as
condi¢des consideradas foi 0 Propano/ n-Butano, que apresentou os maiores
valores de COP em todas as composicoes.

e O COP méaximo no FTVI foi de 4,9 e no VCC foi de 4,5, em ambos o0s casos
para a composicao 60% Propano/ n-Butano. No FTVI a ER correspondente foi
de 37%.

e O matching entre os perfis de temperatura do refrigerante e do HXF nos

trocadores de calor tem impacto significativo no desempenho do sistema. As
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composi¢cdes com o intervalo de temperaturas no evaporador mais adequado
ao perfil térmico da aplicacdo foram Etano/ Propano e Propano/ n-Butano,
ambas entre 30% e 70% em massa do componente mais leve.

O superaquecimento na saida do segundo estagio de compressdao € maior
para componentes mais leves. No caso dos refrigerantes considerados nesse
estudo o Propano, o n-Butano e o Isobutano e suas misturas apresentaram
valores aceitaveis de superaquecimento, ao contrario das misturas contendo
Etano e CO.,. Para estas ultimas, a temperatura de saida do segundo estagio
de compressao € muito superior a de saturacao, prejudicando o desempenho
do ciclo.

A injecao de vapor (FTVI) propiciou melhoras nos resultados de
superaquecimento e do COP para todas as composi¢cdes estudadas.

A escolha dos pontos cujas temperaturas sao otimizadas para a maximizagao
do COP do ciclo nao tem influéncia no resultado final quando as condicdes
definidoras do ciclo estdo relacionadas com as temperaturas dos fluidos de
troca térmica.

Nas condigbes que propiciam o maximo desempenho do ciclo, as
temperaturas nos trocadores de calor sdo pouco sensiveis a alteracdes na
ER, no entanto a distribuicdo da razao de compressao entre os dois estagios
do compressor € impactada e deve ser avaliada.

A razdo de compressao necessdria para os ciclos operando com misturas de
CO: e n-Butano ou Isobutano é muito alta - maior que 13 para a maioria das
composicdes - inviabilizando o uso dessas misturas para a aplicacao em

estudo.
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Capitulo 8 — Analise economica preliminar e
minimizacao de custo

8.1. Introducao

No Capitulo 7 foram apresentadas as configuracbes do ciclo de
refrigeracdo que leva ao maior COP para cada composicdo de refrigerante.
Verificou-se que, devido ao glide de temperatura caracteristico, cada composi¢ao de
refrigerante pode operar entre temperaturas diferentes para atender a mesma
aplicacéo, o que tem reflexo no COP do sistema. No entanto, para fins de projeto, o
sistema de refrigeragdo com COP mais alto pode ndo ser o mais interessante, uma
vez que o melhor desempenho muitas vezes é conseguido a custa de equipamentos

significativamente maiores e mais caros.

O objetivo do presente capitulo é apresentar uma analise econdémica
preliminar dos sistemas de refrigeracdao estudados. Atribuindo custos aos
equipamentos (Capex), a energia demandada pela operacdo do sistema e a
emissao correspondente de CO, (Opex) é possivel avaliar quais configuracbes sao

melhores do ponto de vista econémico e nao apenas termodinamico.
8.2. Metodologia

De maneira geral, a simulacdo dos ciclos de refrigeracao foi feita de
acordo com as mesmas consideracdes apresentadas no Capitulo 4, sendo as
alteracoes e consideragdes adicionais descritas a seguir.

A carga térmica do evaporador foi alterada para 1,0 MW (mil vezes
maior). Ao contrario da analise termodinamica apresentada anteriormente, a anélise
econdmica varia significativamente de acordo com a faixa de capacidade do sistema
de refrigeracdo. A ordem de grandeza de referéncia para este capitulo foi baseada
no trabalho de (TASSINI, 2012) que apresenta uma andlise de eficiéncia dos

sistemas de refrigeragdo de uma cervejaria.

A analise econdmica preliminar realizada € composta pelo custo de

aquisicao e instalacdo dos equipamentos e pelos custos de operacdo do sistema,
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que engloba a manutencdo do mesmo e seu consumo de energia elétrica. Foram
ainda considerados dois tipos de gastos relativos a este consumo: o custo direto da
energia elétrica e o custo indireto devido a emissao de CO; correspondente, aqui
chamado "custo ambiental". Nao foram estimados outros custos relevantes para os
sistemas de refrigeracdo, como o das tubulacdes e dos sistemas controle do ciclo.
Estes custos tendem a ser maiores para o FTVI que para o VCC, mas seu calculo
exigiria um maior grau de especificagdo do sistema. Dependendo do processo e do
layout da cervejaria, agua a 35 °C proveniente do ciclo de refrigeracdo pode ser
encaminhada para a caldeira ou resfriada em uma torre de resfriamento para
recirculacao. Neste estudo, ndo foram feitas consideracdes a respeito e 0 custo
relativo a torre de resfriamento de agua para o condensador néo foi levado em

conta.

Para calcular o custo total anual do sistema (aquisicdo e operagao) é
preciso modelar todos os fatores de custo considerados, o que foi feito por meio de
fungbes encontradas na literatura e corrigidas por indices de custo, conforme
exposto a seguir.

8.2.1. Funcoes de custo

O célculo do custo dos equipamentos depende de um nivel de
especificacdo dos mesmos maior do que aquele a que este trabalho se propde, além
de depender do contexto em que 0s mesmos sdo adquiridos. No entanto, com o
dimensionamento obtido a partir das simulagdes realizadas e algumas
consideracdes, é possivel obter uma estimativa de custo preliminar que possibilita a
comparacao dos sistemas de refrigeracao e fluidos refrigerantes estudados. A seguir
serdo apresentadas as fungbes de custo e as consideragbes utilizadas para cada
tipo de equipamento. Toda a andlise de custo foi feita em dblares americanos. Para
os valores cuja referéncia é em reais foi utilizada a conversdo R$ 1 = US$ 0,32 —
conforme conversao do Banco Central do Brasil consultada no dia 3 de maio de
2017.

A margem de erro dos resultados obtidos através das fungdes de custo
dos equipamentos é de cerca de + 25% (COUPER et al., 2010). Ja o custo da
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energia elétrica pode sofrer grandes variacdes de acordo com o tipo de contrato de
fornecimento, a localidade e também ao longo do tempo.

Trocadores de calor

O custo de aquisicao do evaporador e do condensador foi estimado em
funcdo da area de troca térmica, por meio da Equacao (8-1), apresentada por
(COUPER et al., 2010).

CustOHX = 1,218 X fdfmfijcb 8-1
Com:
fa = exp[—0,9816 + 0,0830 X In(A4)] 8-2
fp = 10,7771 + 0,04981 X In(A) 8-3
fm = g1+ g2 X 1In(4) 6-4
C, = exp[8,821 — 0,30863 x In(4) + 0,0681 x In?(4)] 8-5
Em que :
e ¢y=0,8193
e (o=0,15984

e A: area de troca térmica, em ft2.

Estes parametros foram obtidos da mesma fonte da equacédo, sendo

validos para as seguintes caracteristicas consideradas para os trocadores:

e material: casco em ago carbono e tubos em ago inox 304;
o faixa de pressao: 100 a 300 psig;
e tipo de trocador de calor: tubo em U.

Nas simulacées em Aspen Hysys ® é calculado o valor do produto UA.
Para obter o valor da area do trocador, o coeficiente global de troca térmica foi
estimado como U = 0,5 kW/(°C.m?) (JENSEN et al., 2014; OH et al., 2016) para
todos os refrigerantes e misturas estudados.

Compressores

O custo do compressor foi estimado em fungéo de sua poténcia (em HP),
como mostrado na Equacéao (8-6) (COUPER et al., 2010), valida para compressores
tipo parafuso. Dependendo do tipo de compressor ha uma grande variacao no custo

de aquisicdo considerando a mesma poténcia: um compressor alternativo tem seu
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custo estimado em mais de duas vezes o de um compressor parafuso equivalente. A
equacao apresentada é valida para uma ampla faixa de poténcia — de 10 a 800 HP.
E importante ainda destacar que, no caso do FTVI, considerou-se a aquisicdo de
apenas um compressor dividido em dois estagios de compressao pela camara de
injecdo de vapor. O impacto dessa alteracao no custo de aquisicao do equipamento
em relacao ao compressor de apenas um estagio nao foi avaliado.

Custogomp = 1810 x (HP)*"? 86

O compressor parafuso foi considerado devido ao seu amplo uso em
sistemas de refrigeracdo e a existéncia de equipamentos desse tipo que atendam a
faixa de poténcia considerada. Ndo foram feitos estudos relativos a compatibilidade
dos fluidos refrigerantes considerados com o tipo de compressor e seus materiais.
Estes aspectos devem ser considerados em fases mais avancadas do projeto do
sistema de refrigeracao.

Valvulas

O custo de aquisicdo das valvulas de expansao foi estimado a partir da
vazao massica de refrigerante passando por elas (m, em kg/s), se acordo com a
Equacao (8-7) (MOSAFFA et al., 2016).

Custo,g, = 114,5 X m 87

Tanque flash

A estimativa de custo do tanque flash foi feita por meio da Equacéao (8-8)
(TOWLER; SINNOTT, 2013), que leva em conta a massa do vaso (Msash, €M kg) € é
vélida para a faixa de 160 a 250000 kg, para tanques de aco carbono.

Custogigsn = 11600 + 34 mg,e, %8 8-8

Para dimensionar o tanque flash de cada sistema foi calculada
inicialmente a velocidade terminal de deposicao das goticulas de liquido do mesmo.
A Equacao (8-9) (COUPER et al., 2010) é uma aproximagao da equagéao de Newton,
em que K é um coeficiente que depende do sistema. No presente trabalho
considerou-se K = 0,14 (COUPER et al., 2010).
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P 8-9
u=K |—-1
Pg

Em que:

e p: densidade do liquido, em Ib/ft3.
e pg: densidade do géas, em Ib/ft3.
e U: velocidade terminal, em ft/s.

A area transversal do vaso vertical (Anin), em ft2, é calculada utilizando a
Equacado (8-10), e a partir dela se calcula o didametro minimo (Dmin) conforme a
Equacao (8-11)

0, 8-10
Amin = —

u

Dpin = /4 AminT &11

Em que:

e Q,: vazdo volumétrica de vapor no tanque flash, em ft¥/s

Considerou-se que a altura da secado cilindrica do tanque deve ser 3
vezes seu didmetro minimo. Para calcular a massa do tanque - Equacéao (8-12) - foi
adotada a densidade de 7850 kg/m3 para o0 ago (page) € espessura de 6,35 mm
(COUPER et al., 2010).

m 2
Mprash = (2 Amin + 3T Dmin”) x (0,3048 E) X Paco X 6,35 X 1073 8.12

Correcao de valores

As funcbes de custo apresentadas sao relativas a aquisicdo dos
equipamentos e tém como base os anos de 2009 (COUPER et al., 2010) e 2010
[janeiro] (TOWLER; SINNOTT, 2013). Para calcular o custo de aquisicdo dos

equipamentos no presente é preciso ainda corrigir os valores.

A correcao dos valores referentes a anos anteriores foi feita utilizando o
CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index), considerando a correcao para abril

de 2016. Sendo assim, o custo atualizado é dado pela Equacéao (8-13).
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. Custogno a 8-13
Custopne g = Indicesn, g X —
Indicegn, a

Sendo que o indice correspondente aos anos de referéncia foi:

e 2009:521,9
e 2010 (janeiro): 532,9 (TOWLER; SINNOTT, 2013)
e 2016 (abril): 537,5

A parcela anual correspondente a aquisicao dos equipamentos - Equacao
(8-14) - depende da vida util estimada dos mesmos (n, em anos) e da taxa de juros
considerada (i, em %), e pode ser calculada utilizando o fator de recuperacao de
capital (FRC) - Equacéo (8-15). Como referéncia foram adotados 15 anos e 14%
para a vida util dos equipamentos e a taxa de juros, respectivamente. Além disso,

nao foi considerado custo residual para os equipamentos.

Cequip/ano = FRC X Cequip 814
i AAHD" 815
A+ -1

Instalacao e Manutengao

O custo de instalacdo dos equipamentos é também um item muito
significativo do total, e foi estimado por meio de fatores multiplicadores do custo de
aquisicao. O fator correspondente a cada tipo de equipamento (COUPER et al.,
2010) é apresentado na Tabela 8-1. Os valores apresentados na secao de
resultados se referem ao custo de aquisicdo do equipamento ja ponderado pelo

respectivo multiplicador referente a instalacao.

Tabela 8-1 - Multiplicadores para estimativa do custo instalado de equipamentos (COUPER et al., 2010).

Equipamento Fator de instalacao (@inst)
Trocadores de calor 2,0
Compressores 1,3
Tanque flash 2,8
Valvulas 2,0

Os gastos anuais com manutencao foram estimados de forma geral como
6% do valor de aquisicao de todos os equipamentos (@man = 0,06) (MOSAFFA et al.,
2016).
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Energia elétrica

O custo anual da energia elétrica consumida pelo sistema de refrigeracao
foi calculado como apresentado na Equacao (8-16).

CEE =N X $kWh X W 8-16

Em que:

e N:tempo anual de funcionamento do sistema, em horas;
e  $uwn: preco do kWh, em U$/kWh;
e W: poténcia dos compressores, em kW.

Considerou-se o0 preco do kWh para a categoria "demais classes" no
municipio de Campinas no inicio do ano de 2017 (R$175,48 /MWh) (CPFL, 2017), e
o funcionamento do sistema de refrigeracao durante 24 horas por dia ao longo de
todo o ano (total de 8760 horas).

Emisséao de CO-

O custo ambiental considerado foi apenas o da emissdo de CO;
equivalente a energia elétrica consumida, como apresentado no trabalho de
(MOSAFFA et al., 2016). Essa forma de célculo é simplificada, uma vez que nao leva
em conta o custo ambiental relativo ao ciclo de vida dos gases refrigerantes ou dos
equipamentos. Com essa abordagem, um sistema de refrigeracdo utilizando um
fluido com altos GWP e ODP, porém com melhor desempenho termodinamico,
apresentaria menor custo ambiental que um sistema utilizando um fluido que
contribua pouco com o aquecimento global e nao agrida a camada de ozbnio. No
presente trabalho, porém, apenas fluidos com ODP = 0 e baixo GWP foram
avaliados, de forma que esta simplificacdo do custo ambiental é valida para fins de
comparagdo. A estimativa da massa emitida de CO;, equivalente é feita por meio da
Equacéo (8-17), e o custo da compensacdo dessa emissdo € calculado com a
Equacéao (8-18).

Moz = Heoz X W X N 8-17

Camp = Mco2 X Cco2 8-18

Em que:

e Mco2: massa de CO, equivalente, em kg/ano;
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e Ccoz: custo do kg de CO, emitido, em $/kg;
e coz: emissao de CO; na geracao da energia elétrica, em kg/ kWh;
e N:tempo anual de funcionamento do sistema, em horas.

O custo da compensacdao do CO, emitido (cco2) € o fator de
emissao desse gas na geracao da energia elétrica (Mco2) dependem muito do
pais em que se considera a instalacdo do sistema de refrigeracdo em
questdo. Foram considerados os valores correspondentes ao Brasil. O fator
médio de emissdo de CO, informado pelo Ministério da Ciéncia, Tecnologia e
Inovagdo para o ano de 2016 foi pco2 = 0,0817 kg’kWh (MCT, 2017). Ja o
custo da compensagéo de emissdo (ccoe= 0,005 $/kg) foi obtido de uma
calculadora criada pelo 6rgdo Sustainable Carbon Climate Solutions em
parceria com o Santander, disponivel em (SUSTAINABLE CARBON, 2017).

Custo total

Finalmente, o custo total anual do sistema de refrigeracdo pode ser
calculado pela soma dos custos de energia elétrica, ambiental e dos equipamentos,
como apresentado na Equacao (8-19).

Csistema = (Ceg + Camp + Pman X Cequip/ano) opex 819

+ (§0inst X Cequip/ano)Capex
8.2.2. Otimizacao

A minimizacao do custo total anual do sistema, de acordo com as funcdes
apresentadas no item 8.2.1, foi feita utilizando os mesmos recursos descritos no
Capitulo 7: otimizagao por funcdo em MATLAB® conectado a simulagcdo em Aspen
HYSYS®.

Para cada par de fluidos refrigerantes foram consideradas composigoes
variando entre 0% e 100% em massa do fluido mais leve com intervalos de 10%.
Excecoes foram feitas as misturas contendo Etano ou CO,, uma vez que estes tém
temperatura critica abaixo de 35 °C, inviabilizando o uso de misturas contendo mais
que uma certa fracdo destas substancias nas condigcbes determinadas para o
sistema de refrigeracao estudado.
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Inicialmente foram variados os mesmos parametros de entrada descritos
na otimizacdo do COP: a razdo de expansao na primeira valvula e as temperaturas
de evaporacado e condensagdo do fluido refrigerante. As temperaturas definidas
como referéncia foram a de entrada no evaporador e a de vapor saturado no
condensador - conjunto A da Tabela 7-1. Os valores iniciais, bem como os limites
superior e inferior foram definidos com base nos resultados obtidos com a

otimizagéo para COP méaximo.

Na otimizacdo para COP maximo realizada (descrita no Capitulo 7) foi
definida a limitacao de 5 °C como diferenca minima de temperatura entre os fluidos
de troca térmica nos trocadores de calor do sistema de refrigeracdo. Essa restricao
esta relacionada ao dimensionamento e custo dos equipamentos, uma vez que para
atingir menores diferencas de temperaturas sao requeridas maiores areas de troca
térmica, o que pode levar a dimensdes inviaveis de equipamentos seja pelo espaco
que ocupariam ou pelo seu custo. Neste capitulo, uma vez que a fungéo objetivo a
ser minimizada contempla o custo de aquisicdo dos equipamentos, essa restricao

nao é necessaria, tendo sido alterada para ATn,in= 0 °C.

A otimizacao foi realizada utilizando o software Matlab® em comunicagéo
online com a simulacéo feita no Aspen HYSYS®. O custo anual total foi minimizado
utilizando a fun¢cdo Fmincon com algoritmo Interior Point. As fun¢des de otimizacao e

restricdes sdo apresentadas no APENDICE A.

Em um segundo momento a composicdo do refrigerante foi também
incluida como parametro a ser otimizado, sendo variada a fragdo dos fluidos
refrigerantes de cada par. Dessa forma foi possivel obter, para cada par de fluidos
refrigerantes considerado, um unico cendrio de menor custo total anual do sistema
de acordo com as consideracdes feitas. Os algoritmos utilizados para a otimizacao
sdo apresentados no APENDICE A.

8.3. Resultados e discussao

Os resultados obtidos a partir da aplicacao da metodologia descrita seréo
apresentados conforme esquematizado na Tabela 8-2.

Tabela 8-2 - Organizagdo dos resultados referentes ao Capitulo 8.



122

Custo total do FTVI
Distribuicdo de custos
Custo total adicional do VCC

Analise econbmica dos

cenarios de COP maximo

Custo total do FTVI
Distribuicdo de custos
Custo total adicional do VCC

Otimizagao para custo .
Payback simples

minimo . _
Andlise das temperaturas dos ciclos

Distribuicdo da razdo de compresséao (CR)

Vazao de refrigerante

L L Inclusdo da composig&o como variavel da otimizagcao
Otimizagao da composigao .
para custo minimo do FTVI

8.3.1. Analise economica dos cenarios de COP

maximo

Custo total do FTVI

No Capitulo 7 foram propostas as configuragdes que proporcionam o
melhor desempenho do sistema de refrigeracdo para cada composicao de
refrigerante. Apos definir as fungdes de custo apresentadas na Metodologia, as
simulacdes foram refeitas para atender a carga térmica de 1,0 MW e o custo anual
dos sistemas com estas configuracdes foi calculado para o FTVI e para o VCC. Os
resultados para o FTVI sdo apresentados na Figura 8-1. Dentre estes cenarios, o
menor custo anual, de US$ 220.189,00, corresponde a mistura Propano/n-Butano
10%, com razdo de expanséao de 53,3%, Tg =-9 °C, T4 vsar = 39,8 °C e COP =4,3. O
custo anual estimado para o cenario de maior COP (destacado no Capitulo 7) é de
US$ 228.690,00.
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Figura 8-1 - Custo anual ($) dos sistemas com COP maximo para cada composicdo de refrigerante - FTVI

Em geral, observou-se um aumento do custo anual do FTVI com o
aumento do componente mais volatil do refrigerante. No entanto, para as misturas
de Propano/n-Butano e Propano/lsobutano o custo anual teve variacbes muito

pequenas em fungcdo da composicao do refrigerante.
Distribuigcdo de custos

Mesmo para as misturas que apresentaram pequena variacdo do custo
total a distribuicdo do custo foi diferente entre as composicbes, de forma que o
aumento do custo de um recurso (equipamento ou operagao) foi compensado com a
reducao de outro, como pode ser visualizado na Figura 8-2 para o par Propano/ n-
Butano. Os custos foram normalizados de acordo com a Equacéo (8-20), em que
Cmax € 0 valor maximo desse recurso entre as composicoes avaliadas, C é o valor do

componente para a composicao em questao e Cnom € 0 valor normalizado.

1 8-20
Crorm = C_ xC
max
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Os custos normalizados de energia elétrica e ambiental sdo idénticos,

pois ambos sao funcao linear da poténcia total do compressor.

Na Figura 8-3 é apresentado o percentual do custo de cada componente

em relacao ao total anual.

Observa-se que 0s Unicos custos que sdo maiores para as misturas em
relacdo as substancias puras sado aqueles relativos aos trocadores de calor. Este
resultado é coerente com o objetivo da otimizacdo que originou estes cenarios:
maximizar o COP do sistema. Um maior COP corresponde a uma menor poténcia do
compressor e consequentemente menores custos ambientais, de eletricidade e do
préprio compressor. Outro fator que contribui para o aumento do COP é a menor
vazao massica, que tem também como consequéncia valvulas e um tanque flash
menores. No entanto, o melhor desempenho termodinamico tende a conduzir ao
dimensionamento de trocadores de calor com grande area superficial e, portanto,

caros.
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Figura 8-2 - Custo normalizado por item do FTVI com COP maximo para misturas de Propano/n-Butano.
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Figura 8-3 - Distribuigdo de custo anual do FTVI com COP maximo para misturas de Propano/n-Butano.

Verificou-se ainda que a energia elétrica consumida tem o maior custo
anual entre os itens considerados, sendo responsavel por 44 a 58% do custo total. E
importante considerar que este custo varia significativamente ndo s6 com o pais de
referéncia, mas ainda ao longo do tempo — podendo chegar a representar uma

parcela ainda maior do custo do sistema de refrigeragéo.

Os custos ambiental e das valvulas sdo muito inferiores aqueles relativos
aos outros itens. Dai que muitos trabalhos de anélise econémica de ciclos de

refrigeracao ou bomba de calor desconsiderem este tipo de custo.

No entanto, o custo ambiental varia muito com a matriz energética do pais
e com o mercado de créditos de carbono. Em seu trabalho, (MOSAFFA et al., 2016)
consideram as médias do Iran, que sdo p = 0,968 kg/kWh e cc2 = 87 US$/ton de
COg, 0 que aumentaria o custo ambiental mais de duzentas vezes em relagdo aos

valores adotados, com referéncia no Brasil.
Custo total adicional do VCC

O custo anual adicional do VCC em relacdao ao FTVI com as mesmas

s

composicdo e temperaturas foi calculado por meio da Equacao (8-21), e é
apresentado na Figura 8-4. Observou-se um comportamento muito semelhante ao
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do ganho de COP, apresentado no Capitulo 7. No entanto, para as misturas de

Propano e n-Butano com composicao entre 20% e 70% de Propano, o custo anual

do VCC ¢é ligeiramente menor que o do FTVI.

CVCC - CFTVI
Cadicionat = ———— X 100%

CF TVI

8-21
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Figura 8-4 - Custo anual adicional do VCC em comparagdo com o do FTVI para cada composigcao de

refrigerante.

Comparando cada componente dos ciclos, observou-se que, em todos os

casos 0 evaporador do sistema convencional tem menor area (e custo) que o do

sistema com injecéo. Esta diferenca somada ao custo adicional do tanque flash e da

segunda valvula de expansao explica o menor custo total anual do VCC na faixa

citada, mas € compensada pela redugédo dos demais fatores de custo do FTVI para a

grande maioria dos cenarios estudados.

No entanto, para as misturas binarias com menor custo total anual

(Propano/n-Butano, Propano/Isobutano e Etano/Propano), o custo anual adicional do

sistema convencional em relagéo ao FTVI é inferior a 5% para a grande maioria das

composigcdes. Considerando o erro relativo a estimativa de custo apresentada,
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conclui-se que ndo é recomendavel desconsiderar um dos sistemas em favor do

outro com base apenas nesta analise econémica.
8.3.2. Otimizacao para custo minimo

Custo total do FTVI

ApGs estimar o custo anual dos sistemas de refrigeracdo com maior COP,
encontrados no capitulo anterior, foi feita a otimizacdo para encontrar as
temperaturas e a razdo de expansao correspondentes ao FTVI com menor custo
anual para cada uma das composic¢oes de fluido refrigerante avaliadas.

Nesta etapa foram desconsideradas as misturas binarias que
apresentaram valores significativamente inferiores de COP e superiores de custo, a
saber: a maioria das composicdes contendo CO, e as misturas de Etano/n-Butano e
Etano/ Isobutano. Devido a motivacao inicial de se investigarem as misturas
contendo CO, — ganho de seguranca com a reducao na inflamabilidade da mistura -
foram mantidas as combinagdes de CO, com Propano contendo até 30% do
primeiro. Dentre as misturas contendo CO. estas trés foram escolhidas por

apresentarem melhor desempenho.

Os resultados obtidos ficaram entre US$216.458,00 e US$ 276.142,00
por ano para atender a carga térmica de 1,0 MW empregando o FTVI, como
apresentado na Figura 8-5. O custo minimo corresponde a mistura 20% Propano/ n-
Butano com razdo de expanséao de 43,1% e o0 maior custo, a de 90% Etano/ Propano
com ER = 28,7%.

As configuragbes com COP 6timo, considerando apenas as misturas
binarias aqui analisadas, tiveram seus custos estimados entre US$220.189,00 e US$
281.587,00, correspondentes as misturas 10% Propano/ n-Butano e 90% Etano/
Propano, respectivamente. Considerando a margem de erro dos métodos utilizados
para estimar o custo anual do sistema, pode-se dizer que ha pouca diferenga no
custo total dos sistemas de refrigeracdo com melhor desempenho termodinamico
para aqueles com o menor custo nas condi¢des estabelecidas.
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Figura 8-5 - Custo anual minimo do FTVI por composigdo de refrigerante.

Além disso, para as misturas de Propano com Isobutano e com n-Butano,
a variagdo do custo total anual do FTVI € muito pequena. Para toda a faixa de
composicao da mistura o custo anual minimo do FTVI é menos de 2% maior que 0
minimo geral, e para os componentes puros € menos de 5% maior. Isso significa que
a decisao por uma ou outra proporcao destes fluidos refrigerantes deve ser baseada
em outros fatores, como a distribuicdo de carga entre os estagios de compresséo, a
area total dos trocadores de calor, a massa de refrigerante requerida,

compatibilidade com os materiais do sistema, dentre outros.
Distribuicdo de custos

Para verificar a distribuicdo do custo entre os itens do sistema nos
cendrios otimizados em funcao do custo total, foram elaboradas a Figura 8-6 e a
Figura 8-7 a partir dos resultados para o par Propano/n-Butano. Na primeira, é
apresentado o custo anual de cada recurso normalizado, com o objetivo de que se
observem as tendéncias em cada item; na segunda, sdo apresentados 0s
percentuais do custo total, para que sejam conhecidos os pesos relativos. Em ambas
as formas de apresentacao é notavel a pouca variacao dos custos por item: todos os
custos normalizados s@o superiores a 85% do maximo daquele recurso. Este
resultado somado aquele apresentado na Figura 8-5 indica que, apesar de o0s
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cenarios com desempenho maximo levarem a diferengas no dimensionamento dos

equipamentos para cada composicdo de uma mistura binaria, quando o foco é

alterado para o custo minimo estas variagdes sao menores.
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Figura 8-6 - Custo normalizado por item do FTVI com custo anual minimo para misturas de Propano/n-Butano.
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Observou-se também que o custo de energia elétrica passa a ser
responsavel por uma porcentagem ainda maior do total, sendo superior a 50% para

toda a faixa de composigéao.
Custo adicional total do VCC

O custo anual do VCC operando nas condigdes de temperatura relativas
ao custo minimo do FTVI também foi estimado, de forma a permitir a comparacao
destes dois tipos de ciclo do ponto de vista econédmico. Na Figura 8-8 sdo mostrados
os resultados da comparagédo. Observou-se que ciclo convencional apresenta um
custo total anual maior que o sistema com injecdo de vapor para todas as
composicoes avaliadas — mesmo para aquelas cujo resultado foi oposto quando
enfocados os cenarios de maximo COP (Figura 8-4). Por representarem parte
significativa do custo total, os trocadores de calor tendem a ter sua area reduzida
quando o custo € minimizado. A aquisicdo dos equipamentos do sistema FTVI
continua sendo mais onerosa que a do VCC, no entanto esta diferenca é reduzida o
suficiente para ser compensada pela economia alcangada com 0 menor consumo de
energia elétrica por parte do primeiro. Assim, apesar de levar a um desempenho
termodinamico um pouco pior em relacao aquele apresentado no Capitulo 7, o custo
total do sistema com injecéo de vapor acaba ficando menor que o do VCC.

E importante considerar, no entanto, que as diferencas de custo total
foram relativamente pequenas, e as composi¢des de refrigerante que levaram a um
menor custo total apresentaram também menor diferenca entre os tipos de ciclo.
Este resultado é esperado, principalmente porque as vantagens oferecidas pelo
FTVI sao relacionadas a reducao do trabalho de compresséo. Dessa forma, muitas
das condigbes que levam a um melhor desempenho do ciclo (menor lift de
temperatura, melhores condicoes de compressibilidade dos fluidos, etc.) fazem
também com que a diferenga entre o VCC e o FTVI seja menor. De acordo com
(STOECKER, 1998):

“The magnitude of saving from flash-gas removal depends on the thermo- dynamic
properties of the refrigerant and the magnitude of the temperature lift from the evaporator
to the condenser. {...)” .
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Figura 8-8 - Custo adicional do VCC em relagdo do FTVI nas condi¢gdes de custo minimo para diversas
composigoes de refrigerante.

A margem de reducao do custo total anual do FTVI em relagdo ao VCC
indica que o sistema de refrigeracdo com este tipo de ciclo pode apresentar
vantagens econémicas interessantes, uma vez que a refrigeracao representa uma
parcela significativa dos gastos na industria de bebidas e em outras, conforme
apontado no Capitulo 1. No entanto, a andlise aqui apresentada ndo permite
concluir, mesmo para a aplicacdo em analise, que um dos ciclos seja sempre
vantajoso em relacdo ao outro. Para cada caso podem variar muito o preco da
energia elétrica — que no cenario analisado representa mais de 50% do custo anual
total — e a taxa de juros, que pode tornar mais ou menos interessante investir em
equipamentos mais caros. Com a energia mais cara e/ou 0s juros menores, a

economia proporcionada pelo FTVI tende a ser maior.

s

E necessario considerar ainda que a otimizacdo das temperaturas foi
realizada apenas para o FTVI, sendo o resultado comparado com o VCC nas
mesmas condi¢gbes. Isto significa que pode ainda haver alguma margem para
reducdo do custo total anual do ciclo convencional, considerando outras

temperaturas de operacgao.
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Payback simples

Outra forma de analisar os cenarios obtidos com a minimizagéo do custo
total anual é por meio do célculo do payback simples do FTVI em relagdo ao VCC.
Para este calculo € assumido que o sistema de refrigeracdo utilizando o ciclo de
compressdao de vapor convencional seria instalado, ou seja, o custo de sua
aquisicdo (Capex — Equacdo 8-22) é inevitavel. E entdo verificado o tempo
necessario para que o menor custo de operacao (Opex — Equacdo 8-23) de um
sistema alternativo compense o maior investimento inicial correspondente ao
mesmo. Diferente do calculo do custo anual do sistema, para o payback (Equacao
8-24) é considerado que o custo total de aquisicao e instalacédo dos equipamentos é
pago inicialmente, ndo havendo contabilizacdo dos juros nem da vida util dos

equipamentos.

Capex = Qipst X Cequip e
Opex = Cgg + Camp + Pman X Cequip 523
Capex — Capex 8-24

Payback = (Capexgry pexvcc)

Opexycc — Opexpry;

O payback simples para o FTVI com menor custo anual foi de 4,78 anos,
considerando o custo de energia elétrica de R$175,48 /MWh (CPFL, 2017),
conforme descrito na Metodologia - Se¢do 8.2.1. No entanto, este custo pode ter
uma grande variacdo em curtos periodos de tempo. Para avaliar o impacto dessa
flutuacado, foram avaliados os paybacks do sistema de refrigeracao correspondentes
aos precgos da energia elétrica de 100, 300 e 500 reais por MWh. O resultado desta
avaliacao para cada composicao € apresentado na Tabela 8-3. Para esta avaliacao
nao foi realizada uma nova otimizagdo, sendo adotadas as mesmas condi¢cdes de
temperatura e ER correspondentes aos resultados apresentados na Figura 8-5.
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Tabela 8-3 - ER e temperaturas correspondentes ao custo minimo para cada composicao de refrigerante e
payback simples do FTVI para diferentes cenarios de prego da energia elétrica.

Payback (anos)

Comp. ER T (°C) Tawa(°C) ?c?o,OO/ ??5,48/ ?go,ow ?go,ow
MWh  MWh  MWh  MWh
0%  47.6% 716 4012 3.7 19 11 0.6
10%  4502% -827 40,86 4.9 25 14 0.8
20%  43,7% 8,88 4176 5.8 2.9 16 0.9
30%  43.0% 941 42,01 6.2 3.1 17 10
40%  413% 961 4240 6.1 3.0 17 10
Erc‘)’tf’j‘tg‘r’]g 50%  416% 946 4245 6.0 3.0 16 0.9
60%  415% 931 4237 5.3 2.7 15 0.9
70%  41,1% 8,68 41,94 4.9 25 14 0.8
80%  417% -8.41 4135 4,0 2.1 12 0.7
90%  425% 8,00 40,70 3.3 17 10 0.6
100%  42,4% 7,36 39,69 27 14 0.8 05
0%  49.6% 7,72 4051 4.4 23 13 0.7
10%  454% -907 4163 8.2 3.9 2.1 12
20%  431% -1044 4312 106 48 25 14
30%  411% -11.44 4397 120 53 2.7 5
propang + 0% 401% 12014525 109 49 26 T4
Ot T50%  39,6% 11,94 4555 102 47 54 14
60%  39.2% 1142 4516 9.1 472 272 13
70%  39.6% -10.34 44.47 7.7 3.7 2.0 11
80%  39.7% 930 4310 5.8 2.9 16 0.9
90%  423% 8,34 41,60 4,0 2.1 12 0.7
100% 42,4% 7,36 39.69 27 14 0.8 05
0%  424% 736 39,69 27 14 0.8 05
10%  393% -918 4123 5.8 2.9 16 0.9
20%  345% -10.41 42,86 8,2 3.9 2.1 12
30%  32.6% -1195 4362 76 3.6 2.0 11
Etano+  40%  31.7% -12.39 4432 6.6 3.2 18 10
Propano  50%  29.6% 11,90 43,33 6.7 3.3 18 10
60%  31.6% -12,00 41,71 44 23 13 0.7
70%  31.1% -10.95 39,83 3,0 16 0.9 05
80%  305% -9.41 37,63 19 10 0.6 0.4
90%  28.7% 7.99 35,00 10 0.5 0.3 0.2
30%  29.7% -16.94 5669 101 46 24 T4
CO2 4 20%  33.8% -14.03 5360 117 52 2.7 15
Propano  10%  34.4% -9.88 46,05 177 7.0 35 19
0%  42.4% -7.36 39,69 2,7 14 0.8 0.5
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Para todas as composi¢des, observou-se que o0 aumento do Capex do
FTVI em relacdo ao VCC é devido ao custo das valvulas, do tanque flash e do
evaporador, uma vez que para o compressor e o condensador ha uma reducao de
custo. No caso das misturas com maior razdo de compressdo, S&0 necessarios
compressores com maior capacidade e, portanto, mais caros. Além disso, a maior
CR em um unico estagio aumenta a irreversibilidade do processo, e a injecédo de
vapor entre os estagios de compressao leva a uma redugéo significativa destas
perdas, permitindo uma maior diminuigdo da poténcia requerida do compressor e,
consequentemente, de seu custo. Esse conjunto de fatores faz com que o FTVI
utilizando a mistura de refrigerantes 90% Etano/ Propano tenha ndo s6 a um menor
custo de operacdo, mas também uma soma dos custos de equipamentos muito
préxima a do VCC — o que é indicado pelo payback menor que um ano em todos 0s

cenarios de custo de energia elétrica.

Para a composicdo 20% Propano/ n-Butano com as condigdes
inicialmente consideradas o payback nao é atrativo (da ordem de 4,8 anos). No
entanto, observa-se que o aumento do preco da energia elétrica faria com que a
economia propiciada por um sistema de refrigeracdo mais eficiente pagasse em
menos de dois anos o investimento adicional feito. Dessa forma, percebe-se que a
decisdo deve ser tomada levando em conta a tendéncia do prego da energia elétrica.
Apesar das oscilacées, conforme apresentado na Figura 1-1, este preco tem

aumentado ao longo dos anos no Brasil.

Além do custo em si, foram analisados outros parametros do FTVI
otimizado para custo minimo, tais como as temperaturas nos trocadores de calor € a
distribuicao da razdo de compressdao e da poténcia entre os dois estagios do

compressor.
Analise das temperaturas do ciclo

Na Figura 8-9 s&o mostradas as diferencas de temperatura dos
refrigerantes (AT.) entre a entrada e a saida do evaporador (a esquerda) e do
condensador (a direita). Comparando estes resultados com aqueles apresentados
na Figura 7-5 e na Figura 7-7, percebe-se que a minimizagdo do custo nao alterou

significativamente o AT Também nao foi observada uma relagéo direta entre o
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custo e o matching das temperaturas do refrigerante e do fluido de troca térmica,
cuja variacao de temperatura ao longo de cada trocador é representada pela linha
continua na Figura 8-9.
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Figura 8-9 - Diferenca entre as temperaturas de entrada e saida do refrigerante nos trocadores de calor em
fungdo da composicdo e comparagdo com o fluido de troca térmica (HXF).

No Capitulo 7, as otimizacdoes foram feitas com uma restricdo para a
diferenca minima de temperatura entre fluidos de troca térmica no evaporador e no
condensador, que ndo deveriam ser inferiores a 5 °C. Observou-se que a
configuragdo do sistema com maximo COP corresponde sempre ao valor minimo
permitido para esta diferenga por levar a um menor [ift de temperatura e,

consequentemente a uma menor razdo de compressao.

Para a minimizacdo de custo, esta restricdo foi retirada e observou-se
que, para a maioria das composicdes de refrigerante analisadas, o custo minimo
corresponde a um AT, entre 4 e 7 °C, como pode ser observado na Figura 8-10.
Além disso, ha uma tendéncia de aumento de AT, para valores de AT mais
proximos de 12 °C, que é a variagao de temperatura do fluido de troca térmica. Ou
seja, para 0s casos em que o matching de temperaturas € melhor, a diferenca

minima de temperatura entre os fluidos é maior.
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Figura 8-10 - Relagéo entre AT min e AT e NO evaporador para as diferentes composicées de misturas de
refrigerantes.

Estas variaveis foram também analisadas em conjunto com o custo do
evaporador, como mostrado na Figura 8-11. Em uma analise em que AT, €
constante, espera-se que o custo do trocador de calor seja menor quando AT nyin €
maior, pois o gradiente de temperatura facilita a troca térmica, exigindo uma menor
area. No entanto, para esta analise em que muitos parametros foram variados
simultaneamente, observou-se que 0s sistemas com menor custo do evaporador
apresentaram também uma menor diferenga de temperatura entre os fluidos no
pinch. Para a comparacao de sistemas com diferentes variagdes da temperatura do
refrigerante ao longo do evaporador este resultado faz sentido, uma vez que ATy
ndo é o unico determinante para a diferenca média de temperatura ao longo do
trocador de calor: esta diferenca € muito influenciada pelo matching dos perfis de
temperatura dos fluidos de troca térmica. Apesar de reduzir as irreversibilidades na
troca térmica, um melhor matching também reduz sua forga motriz, requerendo

maior area de troca térmica quando um mesmo AT i, € atingido.

s

E preciso ainda ser considerado que cada um destes cenarios
corresponde a configuracdo de menor custo do FTVI para cada composi¢do de
refrigerante. Isto significa que um maior ou menor custo do evaporador
dimensionado esta também ligado ao impacto que as temperaturas de entrada e
saida correspondentes a este dimensionamento tém nos demais itens de custo do

sistema. Sendo o consumo de energia elétrica responsavel pela maior parcela do
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custo total anual, um evaporador mais caro que proporcione uma reducdo na
energia consumida pelo compressor é, até certa medida, mais interessante. O

objetivo da otimizacdo foi exatamente encontrar esta medida para cada cenario
estudado.

Uma ressalva importante a ser feita com relagdo ao dimensionamento
apresentado para os trocadores de calor € que a troca térmica foi modelada de
forma muito simples, adotando um coeficiente de troca térmica constante e igual
para todas as misturas. Para que a modelagem e o dimensionamento sejam mais
precisos seria necessario, inicialmente, adotar o coeficiente de troca térmica
correspondente a cada mistura e, numa analise mais detalhada, considerar ainda as

alteracoes de composicao que ocorrem ao longo dos trocadores devido a mudanga
de fase (RADERMACHER; HWANG, 2005).
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Figura 8-11 - Custo do evaporador e sua relagdo com AT min € AT e para as diferentes composicées de misturas
de refrigerantes.

Distribuicdo da razdo de compressao

A relacao entre a razdo de compressao de cada estagio do compressor
do FTVI também foi avaliada para as configuracbes com menor custo total anual,
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conforme apresentado na Figura 8-12. Esta relacdo é regulada pela variacdo da
razao de expansao na primeira valvula, que foi uma das variaveis otimizadas. Para
todas as misturas de hidrocarbonetos avaliadas a razao CR1/CR2 ficou entre 1,2 e
1,6 confirmando que a semelhanca entre as razdes de compressdao dos estagios
favorece o desempenho do sistema e resulta em menor custo. J& as misturas

contendo CO, apresentaram valores entre 1,6 e 2,4.

Comparando os valores de CR1/CR2 para os cenarios de custo minimo
para cada composicao de refrigerante com aqueles obtidos pela maximizacdo do
COP, verificou-se um aumento para a maioria das composi¢des. Isso significa que,
em relacdo ao sistema com maximo desempenho, uma diminuicdo na razdo de

expansao leva a uma reducgao de custo total para estes casos.
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Figura 8-12 - Relagao entre as razb6es de compressao no primeiro e no segundo estagio do FTVI.

E interessante ainda destacar que a razdo CR1/CR2 apresentou um
comportamento de maximo em relacao a composicao do fluido refrigerante. Ou seja:
foi maior para as misturas em relacdo aos hidrocarbonetos puros, indicando que
uma menor razdo de expansao na primeira valvula é mais indicada quando se

utilizam estas misturas.
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Vazao de refrigerante

Com o objetivo de completar as comparagcdes apresentadas até aqui
foram ainda verificadas as vazdes de refrigerante no ciclo, tomando como referéncia
as correntes #5 e #8 para a vazao total e a no evaporador, respectivamente. Os
resultados obtidos sdo apresentados na Figura 8-13.
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Figura 8-13 - Vazao total e no evaporador para os cenarios de custo minimo avaliados.

Verificou-se que o par Propano/n-Butano tem menor vazdo massica de
refrigerante em todos os casos. Apesar de que a relagdo da vazao com a carga de
refrigerante requerida depende da rotagao do compressor — que néo foi considerada
neste trabalho -, ela € um indicador comparativo desta caracteristica do sistema de
refrigeracdo. Principalmente quando se tratam de fluidos refrigerantes inflamaveis,
como sao os hidrocarbonetos, é interessante que a carga dos mesmos seja a menor
possivel. Neste sentido, este resultado aponta uma vantagem adicional da mistura
Propano/n-Butano.

E interessante observar ainda que a adicdo de CO, ao Propano, além de
contribuir para a redugao da inflamabilidade da mistura resultante, leva a uma
pequena reducdo na vazao total (#5) para a composicao com 10%. Este resultado
indica que a adicdo de uma pequena quantidade de CO; pode contribuir para a
maior segurancga do sistema de refrigeracdo. No entanto, para verificar o impacto
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efetivo desta contribuicdo e sua contribuicdo para a viabilidade do sistema sao
necessarias outras analises, que estao fora do escopo deste trabalho.

8.3.3. Otimizacao da composicao

Inclusdo da composicdo como variavel da otimizacdo para custo minimo

Desde o Capitulo 7, até agora tém se apresentado otimizacbes do
sistema com variacdo das temperaturas de referéncia e da razdo de expansao na
primeira valvula do FTVI. A composicdo do fluido refrigerante foi variada em toda sua
faixa, de forma que se pudesse também observar o efeito deste fator sobre o
desempenho e o custo do sistema.

Nesta secdo a composicdo das misturas binarias foi adicionada como
variavel da otimizacdo do custo anual do FTVI, de forma a verificar as proporcdes
relacionadas ao sistema economicamente mais vantajoso. A inclusao desta variavel
apresentou-se como um desafio para a otimizacao pois o software Aspen HYSYS
nao permite seu uso como parametro de entrada na ferramenta de otimizacédo

interna (optimizer) nem sua manipulacao direta através da conexao com o MATLAB.

A solucao encontrada foi criar uma corrente isolada do ciclo e alterar
diretamente a vazao massica de cada componente do fluido refrigerante, uma vez
que a manipulagdo desta variavel através do MATLAB é possivel. As fragoes
massicas resultantes sdo entdo utilizadas como referéncia para a alteracdo da
composicao das correntes de refrigerante que compdem o ciclo, permitindo sua
otimizacdo sem fixar a vazao total — uma vez que o sistema ndo tem esse grau de
liberdade.

Esta solucdo acrescenta certa complexidade ao algoritmo de otimizagao,
ja que é necessario executar uma macro a cada alteragdo de composicao realizada.
Observou-se que a otimizacao ficou consideravelmente mais lenta com a inclusao
desta nova variavel. Os resultados obtidos passaram variar mais de acordo com a
estimativa inicial fornecida. Como ja se dispunham dos resultados da otimizagcéao
para diversas propor¢cdes das misturas binarias, aquelas com menor custo foram

utilizadas como valor inicial para a otimizagdo da composi¢cdo. Por este motivo,
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entende-se que dificlmente seriam obtidos bons resultados nesta etapa sem a

realizacao das etapas anteriores.

Os resultados da otimizacdo para as misturas de Propano/lsobutano,
Propano/n-Butano, Etano/Propano e CO,/Propano sado apresentados na Tabela 8-4.
Para fins de comparacéao, sao também apresentados os melhores resultados (menor
custo total anual) para estas quatro misturas binarias obtidos com a minimizagdo do
custo sem otimizacdo da composicao e aqueles correspondentes a maximizacao do
COP, na Tabela 8-5 e na Tabela 8-6, respectivamente.

Tabela 8-4 - Resultados da minimizagdo de custo com otimizagdo da composi¢do do refrigerante.

Composica

o Tasat (°C)  Tg(°C) COP Custo anual
Propano + n-Butano 20,4% 42.3% 43,10 -10,44 4.2 $216.453,00
Propano + Isobutano 40,0% 41,3% 42,40 -9,60 4.1 $ 218.460,00
Etano + Propano 9,0% 39,2% 41,10 -9,10 4,0 $224.898,00
CO, + Propano 4,3% 39,9% 42,00 -8,15 3,9 $225.717,00

Tabela 8-5 - Resultados da minimizagdo de custo sem otimizagdo da composi¢do do refrigerante.

Composicao ER Tavsat (°C) Tg(°C) COP Custo anual

Propano + n-Butano  20% 43,1% 43,12 -10,44 4,2 $216.458,00
Propano + Isobutano  40% 41,3% 42,40 -9,60 4,1 $ 218.460,00
Etano + Propano 10% 39,3% 41,23 -9,18 4,0 $ 224.933,00
CO, + Propano 0% 42,4% 39,69 -7,36 3,9 $ 227.024,00

Tabela 8-6 - Resultados da maximizagcdo de COP sem otimizagdo da composicdo do refrigerante.

Composicdo ER Tasat (°C) T (°C) COP  Custo anual

Propano + n-Butano 60% 36,6% 42,11 -9,40 4,9 $ 228.690,00
Propano + Isobutano  50% 47,9% 39,65 -9,00 4.5 $ 225.034,00
Etano + Propano 20% 39,9% 41,41 -9,69 4,3 $ 231.402,00
CO: + Propano 0% 53,5% 39,30 -9,00 3,7 $ 229.867,00

Observou-se que a minimizagdo do custo permitiu encontrar cenarios com

custo total anual 6% menores que aquele correspondentes ao COP méaximo para a
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mistura de Propano/ n-Butano. No entanto, a otimizacdo da composicao do fluido
refrigerante nao levou a uma reducao significativa do custo total para nenhum dos

pares de fluido.

8.4. Conclusoes

Neste capitulo foi apresentada a analise econémica preliminar dos ciclos
de refrigeragcdo com as misturas binarias Propano/lsobutano, Propano/n-Butano,
Etano/Propano e CO,/Propano, atendendo a capacidade de refrigeracao de 1,0 MW.
Inicialmente o custo total anual dos cenarios encontrados no Capitulo 7 foi
calculado, comparando-se o custo total do FTVI com o do VCC; o peso do custo de
cada recurso (equipamento ou custo de operac¢ao) no FTVI também foi avaliado. Em
uma segunda etapa realizou-se a otimizacao para encontrar o cenario com menor
custo correspondente a cada composicao considerada. Além da comparacao entre
os custos totais do FTVI e do VCC e do payback do primeiro em relagdo ao ultimo,
foram também analisados parametros como as temperaturas nos trocadores de calor
e a distribuicdo da razdo de compressdo entre os estagios do compressor.
Finalmente, a composi¢cao do fluido refrigerante foi incluida entre os parametros de
entrada da otimizacdo, de forma que se obteve um cenario de menor custo para

cada mistura binaria.

As conclusdes retiradas dos resultados apresentados neste capitulo sao
sintetizadas a seguir.

Dentre os cenarios de COP maximo

e O custo anual total estimado para FTVI com 60% Propano/ n-Butano - o
sistema de maior COP - é de US$ 228.690,00.

e A maximizacdao do COP levou a compressores, tanque e valvulas mais
baratos para o FTVI operando com misturas, mas trocadores de calor mais
caros em relacdo ao FTVI com refrigerantes puros.

e Para as misturas binarias com menor custo total anual (Propano/n-Butano,
Propano/lsobutano e Etano/Propano), o custo anual adicional do VCC em
relacdo ao FTVI é inferior a 5% para a grande maioria das composicoes.

Considerando o erro relativo a estimativa de custo apresentada, conclui-se
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que nao é recomendavel desconsiderar um dos sistemas em favor do

outro com base apenas nesta analise econémica.

Dentre os cenarios de custo minimo

O menor custo total anual calculado foi de US$ 216.453,00,
correspondente ao FTVI com a mistura 20% Propano/ n-Butano, ER =
43,1%, T8 = -10,44 °C e Taysar = 43,12 °C.

Para as misturas Propano/ Isobutano e Propano/ n-Butano, a variacdo do
custo total anual do FTVI é muito pequena, sendo menor que 2% para
toda a faixa de composigéo.

Os cenarios de menor custo para diferentes composi¢cées de uma mesma
mistura binaria apresentam menores variagées no dimensionamento dos
equipamentos, indicando que ha uma tendéncia para certas proporgdes do
sistema que levam a um menor custo total.

O VCC apresentou um custo total anual maior que o FTVI para todas as
composigdes avaliadas

O payback simples para o FTVI com menor custo anual foi da ordem de
4,8 anos, considerando o custo de energia elétrica de R$175,48 /MWh
(CPFL, 2017).

No entanto, mediante o aumento do custo da energia elétrica o
investimento adicional correspondente a este sistema de refrigeracéo se
paga mais rapidamente, chegando a 1,4 anos para o preco de R$ 500,00/
MWh.

Para a maioria das composi¢cées de refrigerante analisadas, o custo
minimo corresponde a um ATy, entre 4 e 7 °C, confirmando que a
limitacdo de ATmin = 5 °C é adequada para 0s casos em que nao seja
feita otimizag@o para menor custo total.

Para os casos em que os perfis de temperatura nos trocadores de calor
sdo mais semelhantes entre si (melhor matching), a minimizacao do custo
leva a maior AT min.

Com a otimizacao das composi¢des, o menor custo total anual obtido foi
de US$ US$ 216.453,00, correspondente ao FTVI com a mistura 20,4%
Propano/ n-Butano, ER = 42,3%, T8 = -10,44 °C e T4ysat = 43,10 °C.
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e A otimizacdo da composi¢do do fluido refrigerante ndo levou a cenarios

com menor custo em relagdo a otimizagc&o apenas das temperaturas e ER.

De maneira geral, baseado nos resultados obtidos neste capitulo, seria
recomendado adotar o sistema de refrigeracdo com ciclo FTVI operando com uma
mistura de Propano/ n-Butano. A escolha da composi¢cao da mistura deve ser feita
de acordo com a disponibilidade de equipamentos compativeis e os parametros do
ciclo, ajustados a esta composicao — preferencialmente préxima ao 6timo de 20%

em massa de Propano.
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Capitulo 9 - Conclusoes Gerais

Neste trabalho foram realizadas a simulacdo e a andlise de ciclos de
refrigeracao por compressao de vapor com o objetivo de comparar o desempenho
do ciclo com tanque flash e injecao de vapor (FTVI) com o do ciclo convencional
(VCC) utilizando misturas de refrigerantes com diferentes composicoes, de fluidos
com baixos indices GWP e ODP, a saber: Etano, Propano, n-Butano, Isobutano,
COs e suas misturas. As comparac¢des entre os multiplos cenarios formados foram
feitas em termos de eficiéncia energética (COP), de parametros fisicos do ciclo como
as temperaturas de troca térmica e distribuicao da razao de compressao e do custo

total estimado do sistema.

As temperaturas entre as quais o ciclo de refrigeracdo deveria operar
foram definidas em funcao da aplicagdo do mesmo a etapa de refrigeracao do mosto
fermentado de cerveja. Com base nesta aplicagdo, determinou-se que o refrigerante
secundario (mistura de 75% agua e 25% etanol) entra no evaporador a 8,4 °C e
deve sair a -4 °C, enquanto no condensador a 4gua de resfriamento entra a 25 °C e
sai a 35 °C. Além disso foi definida uma capacidade de refrigeracdo unitaria, sendo 1
kW para a andlise energética e 1 MW para a anélise econdmica.

As simulacdes foram feitas no software Aspen HYSYS® e o modelo foi
validado por meio da comparagdo com resultados encontrados na literatura. O
simulador de processos foi conectado através de um plug-inao Microsoft Excel®, de

forma a agilizar a simulagao de diversos cenarios e organizar os resultados obtidos.

Inicialmente foi realizada uma analise paramétrica para conhecer o efeito
da variagdo da composicao do refrigerante e da razdo de expansao na primeira
valvula do FTVI sobre o desempenho do ciclo. Para esta andlise foram fixadas a
temperatura de entrada no evaporador e a de vapor saturado no condensador.
Devido a variacdo de temperatura ao longo da mudanca de fase das misturas nao
azeotrdpicas estudadas, estas temperaturas precisaram ser diferentes para cada par
de fluidos considerado, de forma a evitar o cruzamento de temperaturas nos
trocadores de calor.



146

Devido aos pontos de referéncia escolhidos para as temperaturas fixas
dos ciclos, as misturas apresentaram desempenho superior aos respectivos
componentes puros em todos os casos. Além disso, o ciclo convencional teve
resultados inferiores aos do FTVI para todas as composicoes de refrigerantes
estudadas. Verificou-se também que, quanto mais diferentes entre si sdo os fluidos
refrigerantes, mais restritas sao as faixas de temperaturas e razao de expansao nas

quais é possivel avaliar todas as composi¢coes em iguais condicoes.

Os resultados obtidos para o par Etano/Propano, operando entre -15 °C e
45 °C, por exemplo, mostraram um aumento de 23,6% no COP do FTVI comparando
a mistura com 40% em massa de Etano com o Propano, que foram respectivamente
a melhor composicdo da mistura binaria e o melhor refrigerante puro nestas
condicées. Quando se compara o desempenho do FTVI com o do VCC, ambos
operando com a mistura 40% Etano/ Propano, o primeiro apresenta COP 17,8%
maior que o segundo.

A analise da distribuicao da razdo de compressao entre os dois estagios
do compressor do FTVI mostrou que, para uma mesma composi¢ao de refrigerantes,
a razao de expansao, ou seja, o nivel de pressdo em que é feita a injecao de vapor
no compressor, ndo afeta a razdo de compressao total. Por outro lado, a eficiéncia
de compressao é afetada, o que se traduz no superaquecimento observado na saida
do compressor. As ER que levam a uma melhor distribuicdo da CR entre os dois

estagios (ER = 40% e 50%) tém também o menor grau de superaquecimento.

A segunda etapa do trabalho foi a otimizagdo dos ciclos estudados de
forma a encontrar os valores de ER e temperaturas que levam ao maior COP
possivel para cada composicdo de refrigerantes. A analise paramétrica realizada
permitiu uma maior familiarizagdo com o comportamento dos ciclos, que foi util nesta
segunda etapa, principalmente para a definigdo dos valores iniciais e limites das
variaveis otimizadas. A otimizacdo foi realizada utilizando o software Matlab® em
comunicagao “online” com o simulador de processos. Foi utilizada a funcdo de
otimizacao fmincon com algoritmo interior point, ambos disponiveis no programa. A
Unica restricdo adicionada a fungado de otimizagéo foi a diferenga minima de 5 °C

nos trocadores de calor (AT min = 5°C).
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Verificou-se que, com a otimizacao das condigdes de operacao para cada
composicao, as vantagens das misturas em relacdo aos fluidos puros nao foram
observadas para todos os casos, como nas analises realizadas com as condigdes
fixas. Além disso, o ganho proporcionado pelo FTVI em relagcdo ao VCC foi reduzido
— no caso da mistura 40% Etano/ Propano, por exemplo, passou de 17,8% para
13,9%. As misturas apresentaram COP maior que 0s respectivos componentes
puros apenas para os pares de substancias mais semelhantes entre si, a saber:
Etano/Propano, Propano/n-Butano e Propano/lsobutano — hidrocarbonetos
consecutivos em numero de carbonos. O cenario com maior COP (4,9) foi o FTVI
operando com 60% Propano/ n-Butano, cujo resultado superou em 25,8 % o FTVI
com n-Butano puro (COP = 3,9), e em 8,8% o VCC com a mesma composicao de
mistura (COP = 4,5).

Em relagdo a forma como a otimizac&o foi definida, concluiu-se que os
pontos de referéncia para as temperaturas de evaporacdo e condensagao
escolhidos ndo fazem diferenca no resultado final da otimizagdo (o que nao ocorre
quando a temperatura nestes pontos é fixada). Além disso, a andlise de
sensibilidade do COP em relacéao a variacdo da ER para diversas composi¢cdes da
mistura Propano/ n-Butano, permitiu a verificagdo de que, em torno da regido de
COP maximo, as variagcbes da razédo de expansao afetam pouco o COP do ciclo.

Quanto as variacdes de temperatura dos refrigerantes nos trocadores de
calor, observou-se que, apesar de uma maior semelhanga com a variacao do fluido
de troca térmica (bom glide matching) nao levar necessariamente a um melhor
desempenho em relagcdo a outros sistemas, as misturas de refrigerantes com um
glide muito superior ao da aplicagdo tém um desempenho significativamente pior.
Este resultado esta relacionado ao aumento do lifft de temperatura no ciclo, que é
consequéncia do "pinch" formado pelos perfis de temperatura muito destoantes nos
trocadores de calor.

A ultima etapa do trabalho foi a analise econémica preliminar do sistema
de refrigeracdo. A modelagem dos custos dos ciclos estudados foi feita
considerando a aquisicdo e instalacdo dos equipamentos (Capex) e a energia
elétrica consumida pelo compressor, a manuteng¢ao do sistema e o custo equivalente

ao CO, emitido (Opex). Todos estes valores foram estimados a partir de funcdes de
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custo e dados obtidos na literatura. O Capex calculado foi transformado em um valor
anual por meio de consideracdes de vida util dos equipamentos e taxa de juros e,

somado ao Opex, formou o custo anual de cada sistema explorado.

Inicialmente foi realizada a analise econ6mica dos cenarios obtidos com a
maximizagao do COP. O custo anual do FTVI com 60% Propano/ n-Butano é de US$
228.690,00 e o VCC operando nas mesmas condicbes tem custo anual

aproximadamente igual.

Em seguida foi realizada a otimizagdo para minimizar o custo anual do
FTVI, nos mesmos moldes da otimizagdo para a maximizagdo de COP. A restricdo
de diferenca minima de temperatura nos trocadores de calor foi reduzida para 0 °C
(a menor possivel) nessa etapa. Verificou-se que o par de fluidos com melhor
desempenho energético é também o que apresenta o menor valor de custo anual,
porém com composicdes diferentes. O menor custo anual total, de US$ 216.458,00
corresponde ao FTVI operando com 20% Propano/ n-Butano. Em relagéo ao FTVI
de menor custo operando com n-Butano puro, hd uma reducéo 2,2% no custo anual,
e em relacao ao VCC nas mesmas condicbes a economia € de apenas 1,8%. Nas
condicoes adotadas como base, o payback simples do FTVI em relacdao ao VCC
(ambos operando com 20% Propano/ n-Butano com mesmas temperaturas de
referéncia) & de 4,8 anos — 0 que mostra que o investimento ndo é atrativo nestas
condi¢cdes. No entanto, caso o custo da energia elétrica chegue a 500,00 R$/MW, o
payback do mesmo sistema cai para 1,4 ano, tornando o investimento no ciclo FTVI

bastante atrativo.

Finalmente, a composicdo da mistura bindria passou a ser variada na
otimizacao para minimizacao de custo. No entanto observou-se que a convergéncia
dessa nova otimizagdo dependia fortemente dos valores de entrada alimentados,
sendo dificil realiza-la com prescindéncia da etapa anterior, em que foi varrida toda a
faixa de composicdo com variagbes de 10%. Além disso, os resultados desta
otimizagdo foram muito proximos daqueles obtidos no estudo que néo incluia esta
variavel. Concluiu-se que este dltimo estudo ndo poderia ser feito como uma
maneira mais eficiente de se encontrar a configuracdo de custo minimo e é
irrelevante apdés as otimizacdes sucessivas para toda a faixa de composicao.
Entende-se que o método de otimizacdo utilizado ndo € adequado a variacao
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simultanea da composicao e das temperaturas. Possivelmente melhores resultados

seriam obtidos com o uso de Algoritmo Genético para a otimizagao.

Com base em todo o0 exposto, conclui-se que o uso de misturas e do ciclo
com injecdo de vapor pode levar a sistemas de refrigeragcdo mais eficientes

energética e economicamente.

As diferencas de eficiéncia energética encontradas sao significativas e,
com o aumento dos custos de energia elétrica e das restricdes relacionadas aos
fatores ambientais, o FTVI se torna cada vez mais atrativo em relacdo ao ciclo
convencional. Por outro lado, as diferencas no custo total obtidas quando cada
cenario € ajustado para seu custo minimo se tornam pouco relevantes.
Considerando os resultados obtidos e a margem de erro das fungdes utilizadas, é
importante ressaltar que o carater preliminar da andlise de custos nédo permitiu
conclusbes mais contundentes sobre a alternativa mais atrativa economicamente.
Dessa forma, os resultados obtidos neste trabalho sdo uteis em termos comparativos
e podem ser utilizados como base para analises mais detalhadas, visando a escolha
do refrigerante e do ciclo adotados em um sistema de refrigeracdo para o

resfriamento do mosto fermentado de cerveja.

Considerando todos os fatores analisados, a melhor configuracao para o
sistema estudado € o FTVI operando com a mistura 20% Propano/ n-Butano, ER =
43,1%, T8 = -10,44 °C e Taysat = 43,12 °C, que tem COP = 4,19.

O método de andlise utilizado neste trabalho pode ser adotado
analogamente para o estudo de ciclos de refrigeragcdo ou bombas de calor com
diversas aplicacdoes, sendo que o0s resultados obtidos podem ser Uuteis no
direcionamento do projeto do sistema mais adequado para cada aplicagao.

Algumas questdes que surgiram a partir da realizagcdo desta pesquisa,
deixadas como sugestdes para trabalhos futuros, séo:

e Avaliacdo dos custos adicionais do sistema por usar refrigerantes
inflamaveis e do possivel impacto da adicdao de COs..
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Realizacdo de estudo analogo para aplicagdo com maior [ift de
temperatura — com o objetivo de verificar se € encontrada uma maior
diferenca de desempenho entre o FTVI e o VCC.

Realizacdo de estudo analogo para aplicacdo com maior glide de
temperatura do fluido de troca térmica — com o objetivo de verificar se é
encontrada uma maior diferenca de desempenho entre as misturas e as
substancias puras.

Analise do impacto da capacidade de refrigeracao na definicdo do sistema
com custo minimo.

Otimizagao das temperaturas de operagcédo do VCC para comparagao com
o FTVI operando com o mesmo refrigerante.

Anadlise exergética dos sistemas, com o objetivo de identificar os pontos
em que a destruicdo de exergia pode ser reduzida de forma encontrar os
sistemas com melhor desempenho exergético e, consequentemente,
energético. De acordo com Ahamed et al. essa andlise é importante
inclusive na selegcdo dos fluidos refrigerantes.(AHAMED; SAIDUR;
MASJUKI, 2011)

Aumento do nivel de especificagdo do sistema, possibilitando o uso de
funcbes de custo mais precisas.

Inclusdo da perda de carga ao longo dos trocadores de calor e uso de
modelo mais detalhado de troca térmica nos mesmos.

Estudo de outras modificacbes do ciclo por compressdo de vapor, tais
como inclusao de trocadores de calor internos, além da consideracao de

superaquecimento e/ou subresfriamento do refrigerante.
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APENDICE A

Comandos no Matlab®

%Conectando o Matlab® com o arquivo aberto em Aspen Hysys®

%As fungdes ‘hyconnect’, ‘hysys.Activedocument’ e ‘hyCase.Flowsheet’
foram obtidas a partir da biblioteca Hysislib disponibilizada por Olaf Trygve Berglihn
em http://www.pvv.org/~olafb/hysyslib.

hysys = hyconnect;
hyCase = hysys.Activedocument;
f=hyCase.Flowsheet;

%Definindo os valores iniciais para a otimizagdo a partir dos valores atuais no modelo
x0=zeros(3,1);

x0(1)=f.Operations.Item('SET-1').MultiplierValue;
x0(2)=f.MaterialStreams.Item('4_vsat').TemperatureValue;
x0(3)=f.MaterialStreams.Item('8'). TemperatureValue;

%Definindo limites inferiores e superiores para a otimizagdo
Ib=[

0.2

35

-70];

ub=[

0.9

_9]/'
%Configurando as opg¢des da fungdo de otimizagdo
options = optimset ('Algorithm’, 'interior-point', 'TolFun', 1le-6, 'DiffMinChange’, 1le-1,

'MaxFunEval’, 1000, 'Display’, 'iter’,'TypicalX', x0);

%Comando de otimizagdo a partir da fungéo objetivo, limites, restricbes e opgbes definidos
COP = fmincon(@objective,x0,[],[],[],[],Ib,ub, @constr,options)

Funcées

Funcao Objetivo — Maximizaciao de COP

function COP=objective(x)


http://www.pvv.org/~olafb/hysyslib
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%Calcula o COP com os valores atualizados

hysys = hyconnect;

hyCase = hysys.Activedocument;

f=hyCase.Flowsheet;

sol=hyCase.Solver;

sol.CanSolve =0;

ER = x(1);
T4vsat=x(2);

T8 = x(3);

f.Operations.ltem('SET-1").MultiplierValue=ER;%1-Razao de expansao;

f.MaterialStreams.ltem('4_vsat'). TemperatureValue=T4vsat;% Temperatur

aem4 vsat;

f.MaterialStreams.ltem('8'). TemperatureValue=T8;%Temperatura em 8;

sol.CanSolve = 1;

COP=-(f.EnergyStreams.ltem('COP_evap').HeatFlowValue)*3600;

end
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Funcéo de restricoes — Maximizacdo de COP

function [C, Ceq] = constr(x)
hysys = hyconnect;

hyCase = hysys.Activedocument;
f=hyCase.Flowsheet;

sol=hyCase.Solver;

sol.CanSolve =0;

ER = x(1);
T4vsat=x(2);

T8 = x(3);

f.Operations.ltem('SET-1").MultiplierValue=ER;%1-Razao de expansao;

f.MaterialStreams.ltem('4_vsat'). TemperatureValue=T4vsat;% Temperatur

aem4 vsat;

f.MaterialStreams.ltem('8'). TemperatureValue=T8;%Temperatura em 8;

sol.CanSolve = 1;
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dTmin = 4.999;

% Nonlinear equality constraints

Ceq = [J;

% Nonlinear inequality constraints

C=zeros(2,1);

C(1) = dTmin-f.Operations.ltem('Evap').MinimumApproachValue;
C(2) = dTmin-f.Operations.ltem('Cond').MinimumApproachValue;

end

Funcdo Objetivo — Minimizacdo de custo

function cAnual = optcostprfs(x)

% Otimiza a ER e as temperaturas do ciclo com compressor parafuso
para

% custo minimo

hysys = hyconnect;

hyCase = hysys.Activedocument;
f=hyCase.Flowsheet;

sol=hyCase.Solver;

sol.CanSolve = 0;
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ER = x(1);
T4vsat = x(2);

T8 = x(3);

f.Operations.ltem('SET-1").MultiplierValue = ER;
f.MaterialStreams.ltem('4_vsat'). TemperatureValue=T4vsat;

f.MaterialStreams.ltem('8'). TemperatureValue=T8;

sol.CanSolve = 1;

UA=[f.Operations.ltem('Evap').UAValue,f
.Operations.ltem('Cond').UAValue];

U=0.5;
A= UA/U;
cHX = zeros(2,1);

% custo evaporador FTVI
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cHX(1)=(1.218*(exp(-0.9816+0.083*log(A(1)*10.76)))  .*(0.7771+0.04981
*log(A(1)*10.76))  .*(0.8193+0.15984*log(A(1)*10.76)).*  (exp(8.821-0.30863*
log(A(1)*10.76)+ 0.0681*(log(A(1)*10.76))"2)))*2*(537.5/521.9);

% custo condensador FTVI

cHX(2)=(1.218*(exp(-0.9816+0.083*0g(A(2)*10.76)))  .*(0.7771+0.04981
log(A(2)*10.76))  .*(0.8193+0.15984*log(A(2)*10.76)).*  (exp(8.821-0.30863*
log(A(2)*10.76)+ 0.0681*(log(A(2)*10.76))"2)))*2*(537.5/521.9);

%Horas de funcionamento por ano

hour = 24*365;

%Custo eletricidade $/kWh

realdolar=0.32;

elun =(175.48/1000)* realdolar;

%Custo consumo eletricidade

w1= f.EnergyStreams.ltem('W_comp1').HeatFlowValue;

w2= f.EnergyStreams.ltem('W_comp2').HeatFlowValue;

cEl = hour*elun*(w1+w2);

%Custo compressores

cC=(1810*((w1+w2)*1.34)*0.71)*1.3*(537.5/521.9);



%massa Flash

v9 = f.MaterialStreams.ltem('9').ActualVolumeFlowValue; %m?3/s
ro7 = f.MaterialStreams.ltem('7').MassDensityValue;

ro9 = f.MaterialStreams.ltem('9').MassDensityValue;

aflash = ((v9*35.315)/(0.14*((ro7/r09)-1)"0.5));

dflash = (aflash*4/pi)*0.5;

mflash=(pi*3*dflash"2+2*aflash)*(0.3048"2)*7850*0.00635;

%Custo Flash

cFlash =(11600+34*mflash”0.85)*2.8 *(537.5/532.9);

%Custo Valvulas
m5 = f.MaterialStreams.ltem('5').MassFlowValue;

m8 = f.MaterialStreams.ltem('8').MassFlowValue;

cValv = zeros(2,1);

cValv(1) =114.5* m5*2;

cValv(2) =114.5*m8*2;

% Custo ambiental
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CO2eq = 0.0817;
cCO2 = 38.59/(2490)* realdolar;

cEnv = CO2eq*hour*(w1+w2)*cCO2;

%Calculo do valor anual ($)
int = 0.14; % taxa de juros anual
nutil = 15; %vida util

CRF = (int*(1+int)*nutil)/((1+int)"nutil -1); %conversao valor atual para

valor anual
phi = 1.06; %taxa de manutencao

cAnual
=(CEl+cEnv+CRF*phi*(cHX(1)+cHX(2)+cC+cFlash+cValv(1)+cValv(2)));

Funcao de restricoes — Minimizacao de custo

function [ C, Ceq] = costconstr(x)

hysys = hyconnect;
hyCase = hysys.Activedocument;
f=hyCase.Flowsheet;

sol=hyCase.Solver;
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sol.CanSolve = 0;

ER = x(1);
T4vsat = x(2);

T8 = x(3);

f.Operations.ltem('SET-1").MultiplierValue = ER;
f.MaterialStreams.ltem('4_vsat').TemperatureValue=T4vsat;

f.MaterialStreams.ltem('8'). TemperatureValue=T8;

sol.CanSolve = 1;

dTmin = 0;

Ceq =[[;

C = zeros (3,1);

C(1)=dTmin-f.Operations.ltem('Evap').MinimumApproachValue;

C(2)=dTmin-f.Operations.ltem('Cond').MinimumApproachValue;

C(3) = f.MaterialStreams.ltem('Water_out').TemperatureValue -
f.MaterialStreams.ltem('4_vsat').TemperatureValue;
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end

Funcao objetivo — Minimizacdo de custo alterando a composicao

function cAnual = optcostcomp_prfs24(x)

hysys = hyconnect;
hyCase = hysys.Activedocument;
f=hyCase.Flowsheet;

sol=hyCase.Solver;

sol.CanSolve = 0;

k = zeros(5,1);

ER = x(1);

T4vsat = x(2);

T8 = x(3);
cl =x(4);
c2 = x(5);

f.Operations.ltem('SET-1").MultiplierValue = ER;
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f.MaterialStreams.ltem('4_vsat'). TemperatureValue=T4vsat;

f.MaterialStreams.ltem('8'). TemperatureValue=T8;

%Colocando a nova composigao no modelo

formatSpec ='

Message
Specify "FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":Enum.590"
Specify "FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":Enum.590"
Specify "FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":CompMassFlow.530.0.0"

"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" "view"\n
0.000000000000e+000\n
2.000000000000e+000\n

%0.4e\n

Message "FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" "AcceptComp"\n SpecWhileSolving
Message  "FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"  "CloseView"\n\n Message
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" "view"\n Specify
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":Enum.590" 0.000000000000e+000\n Specify
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":Enum.590" 2.000000000000e+000\n Specify

(Ref)
(Ref)
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)’
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObiject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"

":CompMassFlow.530.0.1"
"AcceptComp™n SpecWhileSolving Message

%0.4e\n Message

"CloseView"\n\n Message

"view"\n Specify

":Enum.590" 0.000000000000e+000\n Specify
":Enum.590" 2.000000000000e+000\n Specify

":CompMassFlow.530.0.2"
"AcceptComp™\n SpecWhileSolving Message

%0.4e\n Message

"CloseView"\n\n Message
"view"\n Specify

":Enum.590" 0.000000000000e+000\n Specify
":Enum.590" 2.000000000000e+000\n Specify

":CompMassFlow.530.0.3"
"AcceptComp™\n SpecWhileSolving Message

%0.4e\n Message

"CloseView"\n\n Message
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"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" "view"\n Specify
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":Enum.590" 0.000000000000e+000\n Specify
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":Enum.590" 2.000000000000e+000\n Specify
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":CompMassFlow.530.0.4" %0.4e\n Message
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" "AcceptComp™\n SpecWhileSolving Message
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" "CloseView"\n\n';

fid = fopen('massflow.scp','wt');
fprintf(fid,formatSpec,k);
hyCase.Application.PlayScript([pwd,\massflow.SCP"));

%Chama macro gravada em HYSYS (copref VCC) para copiar a nova

composicao
Y%para as correntes desejadas
hyCase.Application.PlayScript([pwd, \copref VCC.SCP'));
Y%solver
sol.CanSolve = 1;
%Liga e desliga set de ER
hyCase.Application.PlayScript([pwd," \wdw.SCP'"]);
%Liga e desliga simulacao
hyCase.Application.PlayScript([pwd,\on.SCP'));
% fecha arquivos abertos
fopen(‘all’);

fclose('all');
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sol.CanSolve = 1;

UA=[f.Operations.ltem('Evap').UAValue,f
.Operations.ltem('Cond').UAValue];

U=0.5;

A= UA/U;

cHX = zeros(2,1);

% custo evaporador FTVI

cHX(1)=(1.218*(exp(-0.9816+0.083*l0g(A(1)*10.76)))  .*(0.7771+0.04981
*log(A(1)*10.76))  .*(0.8193+0.15984*log(A(1)*10.76)).*  (exp(8.821-0.30863*
log(A(1)*10.76)+ 0.0681*(log(A(1)*10.76))"2)))*2*(537.5/521.9);

% custo condensador FTVI

cHX(2)=(1.218*(exp(-0.9816+0.083*0g(A(2)*10.76)))  .*(0.7771+0.04981
*log(A(2)*10.76))  .*(0.8193+0.15984*l0g(A(2)*10.76)).*  (exp(8.821-0.30863*
log(A(2)*10.76)+ 0.0681*(log(A(2)*10.76))"2)))*2*(537.5/521.9);

Y%Horas de funcionamento por ano
hour = 24*365;

%Custo eletricidade $/kWh
realdolar=0.32;

elun =(175.48/1000)* realdolar;



%Custo consumo eletricidade
w1= f.EnergyStreams.ltem('W_comp1').HeatFlowValue;

w2= f.EnergyStreams.ltem('W_compZ2').HeatFlowValue;

cEl = hour*elun*(w1+w2);

%Custo compressores

cC=(1810*((w1+w2)*1.34)"0.71)*1.3*(537.5/521.9);

%massa Flash

v9 = f.MaterialStreams.ltem('9').ActualVolumeFlowValue; %m?3/s
ro7 = f.MaterialStreams.ltem('7').MassDensityValue;

ro9 = f.MaterialStreams.ltem('9').MassDensityValue;

aflash = ((v9*35.315)/(0.14*((ro7/r09)-1)"0.5));

dflash = (aflash*4/pi)*0.5;

mflash=(pi*3*dflash*2+2*aflash)*(0.3048"2)*7850*0.00635;

%Custo Flash

cFlash =(11600+34*mflash”0.85)*2.8 *(537.5/532.9);
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%Custo Valvulas
mb5 = f.MaterialStreams.ltem('5').MassFlowValue;

m8 = f.MaterialStreams.ltem('8').MassFlowValue;

cValv = zeros(2,1);
cValv(1) =114.5"m5*2;

cValv(2) =114.5"m8*2;

% Custo ambiental
CO2eq = 0.0817;
cCO2 = 38.59/(2490)* realdolar;

cEnv = CO2eqg*hour*(w1+w2)*cCO2;

%Calculo do valor anual ($)
int = 0.14; % taxa de juros anual
nutil = 15; %vida util em anos

CRF = (int*(1+int)*nutil)/((1+int)*nutil -1); %conversao valor atual para

valor anual
phi = 1.06; %taxa de manutencéao

cAnual
=(CEl+cEnv+CRF*phi*(cHX(1)+cHX(2)+cC+cFlash+cValv(1)+cValv(2)));



174

Funcéo de restricoes - Minimizacao de custo alterando a composicao

function [ C, Ceq] = costconstrcomp(x)

hysys = hyconnect;

hyCase = hysys.Activedocument;

f=hyCase.Flowsheet;

sol=hyCase.Solver;

sol.CanSolve = 0;

k = zeros(5,1);

ER = x(1);

T4vsat = x(2);

T8 = x(3);
cl =x(4);
c2 = x(5);

f.Operations.ltem('SET-1").MultiplierValue = ER;
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f.MaterialStreams.ltem('4_vsat'). TemperatureValue=T4vsat;

f.MaterialStreams.ltem('8'). TemperatureValue=T8;

k(1)=c1;

k(5)=c2;

%Colocando a nova composigao no modelo

formatSpec ='

Message
Specify "FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":Enum.590"
Specify "FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":Enum.590"
Specify "FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":CompMassFlow.530.0.0"

"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" "view"\n
0.000000000000e+000\n
2.000000000000e+000\n

%0.4e\n

Message "FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" "AcceptComp"\n SpecWhileSolving
Message  "FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"  "CloseView"\n\n Message
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" "view"\n Specify
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":Enum.590" 0.000000000000e+000\n Specify
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":Enum.590" 2.000000000000e+000\n Specify

(Ref)
(Ref)
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)’
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObiject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObiject.400(Ref)"
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)"

":CompMassFlow.530.0.1"
"AcceptComp™n SpecWhileSolving Message

%0.4e\n Message

"CloseView"\n\n Message

"view"\n Specify

":Enum.590" 0.000000000000e+000\n Specify
":Enum.590" 2.000000000000e+000\n Specify

":CompMassFlow.530.0.2"
"AcceptComp™n SpecWhileSolving Message

%0.4e\n Message

"CloseView"\n\n Message
"view"\n Specify

":Enum.590" 0.000000000000e+000\n Specify
":Enum.590" 2.000000000000e+000\n Specify

":CompMassFlow.530.0.3"
"AcceptComp™\n SpecWhileSolving Message

%0.4e\n Message

"CloseView"\n\n Message
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"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" "view"\n Specify
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":Enum.590" 0.000000000000e+000\n Specify
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":Enum.590" 2.000000000000e+000\n Specify
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" ":CompMassFlow.530.0.4" 9%0.4e\n Message
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" "AcceptComp™\n SpecWhileSolving Message
"FlowSht.1/StreamObject.400(Ref)" "CloseView"\n\n';

fid = fopen('massflow.scp’,'wt');
fprintf(fid,formatSpec,k);
hyCase.Application.PlayScript([pwd,\massflow.SCP'));
hyCase.Application.PlayScript([pwd,\copref VCC.SCP'));
Y%solver

sol.CanSolve = 1;

%Liga e desliga set de ER
hyCase.Application.PlayScript([pwd,\wdw.SCP'));
%Liga e desliga simulacao
hyCase.Application.PlayScript([pwd,\on.SCP'));

% fecha arquivos abertos

fopen('all');

fclose('all');

sol.CanSolve = 1;
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dTmin = 0;

Ceq = [[;

C = zeros (3,1);
C(1)=dTmin-f.Operations.ltem('Evap').MinimumApproachValue;
C(2)=dTmin-f.Operations.ltem('Cond').MinimumApproachValue;

C(3) = f.MaterialStreams.ltem('Water_out').TemperatureValue -
f.MaterialStreams.ltem('4_vsat').TemperatureValue;

end



APENDICE B

Tabela 12-1 - Comparagéo entre resultados da otimizagdo utilizando os conjuntos A e B de temperaturas de referéncia - COP, ER e AT no evaporador.
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Composicado' COPA COPB Dif% ER A ERB Dif % AT evap A AT evap B Dif (°C)
(°C) (°C)
Propano + Isobutano 0% 3,8 3,8 0,02% 45,9% 46,0% -0,33% 0,00 0,00 0,00
Propano + Isobutano 10% 41 4.1 0,05% 49,7% 48,2% 2,94% 2,43 2,45 -0,02
Propano + Isobutano 20% 4,3 43 -0,07%  49,2% 50,9% -3,56% 4,58 4,55 0,04
Propano + Isobutano 30% 44 45 -0,07%  50,5% 50,7% -0,26% 6,16 6,16 0,00
Propano + Isobutano 40% 45 45 -0,02%  51,4% 51,7% -0,56% 7,13 7,12 0,01
Propano + Isobutano 50% 4,5 4.5 -0,07%  52,1% 52,3% -0,52% 7,47 7,46 0,01
Propano + Isobutano 60% 4,5 4.5 -0,72%  47,8% 52,7% -10,28% 7,36 7,20 0,16
Propano + Isobutano 70% 4,3 4.4 -2,31%  49,3% 53,4% -8,24% 6,45 6,34 0,11
Propano + Isobutano 80% 42 42 -0,56%  47,9% 53,6% -12,05% 5,04 4,90 0,14
Propano + Isobutano 90% 3,9 4,0 -0,90%  47,1% 55,4% -17,69% 2,93 2,80 0,13
Propano + Isobutano 100% 3,7 3,7 -0,71%  46,5% 51,6% -10,96% 0,00 0,00 0,00
Propano + n-Butano 0% 3,9 3,9 -0,01%  49,1% 50,1% -1,93% 0,00 0,00 0,00
Propano + n-Butano 10% 4,3 4,3 -0,08%  46,7% 50,4% -8,04% 4,15 4,09 0,06

! Fragdo massica do componente mais leve.
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Composicido' COPA COPB Dif% ER A ERB Dif % AT evap A AT evap B Dif (°C)
(°C) (°C)

Propano + n-Butano 20% 4,7 4,7 -0,10%  53,3% 53,3% 0,00% 7,97 7,97 0,00
Propano + n-Butano 30% 4,7 4,7 -0,14%  56,4% 57,3% -1,52% 10,65 10,62 0,03
Propano + n-Butano  40% 4,7 4,7 0,06% 63,8% 59,0% 7,66% 12,16 12,35 -0,19
Propano + n-Butano  50% 4.8 4.8 -0,13%  60,6% 61,8% -1,98% 13,09 13,04 0,05
Propano + n-Butano  60% 4,9 4,9 -0,04%  63,4% 64,4% -1,63% 12,78 12,74 0,04
Propano + n-Butano  70% 4,8 4,8 0,10% 53,7% 55,3% -3,07% 11,96 11,88 0,08
Propano + n-Butano 80% 4,6 4,6 0,36% 58,9% 54,3% 7,79% 9,34 9,51 -0,18
Propano + n-Butano  90% 4,2 4,2 0,05% 57,9% 55,6% 3,99% 5,64 5,70 -0,06
Propano + n-Butano  100% 3,7 3,7 -0,71%  46,5% 51,6% -10,96% 0,00 0,00 0,00

Etano + Propano 0% 3,7 3,7 -0,71%  46,5% 51,6% -10,96% 0,00 0,00 0,00

Etano + Propano 10% 4,3 4,3 -0,04%  59,5% 56,9% 4,29% 5,12 5,19 -0,07
Etano + Propano 20% 4,3 4,3 -0,08%  60,1% 60,0% 0,32% 9,58 9,59 -0,01
Etano + Propano 30% 4,2 4,2 0,12% 66,3% 62,9% 5,13% 12,30 12,51 -0,21
Etano + Propano 40% 41 4.1 0,12% 70,0% 66,1% 5,54% 13,89 14,18 -0,29
Etano + Propano 50% 4,0 4,0 0,07% 72,3% 69,6% 3,72% 14,40 14,63 -0,23
Etano + Propano 60% 4,0 4,0 0,31% 74,6% 80,3% -7,74% 13,79 13,27 0,51

Etano + Propano 70% 3,9 4,0 -2,62%  66,7% 71,5% -7,12% 12,91 12,45 0,46

Etano + Propano 80% 3,5 3,6 -2,55%  67,5% 65,3% 3,24% 10,04 10,19 -0,15
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Composicido' COPA COPB Dif% ER A ERB Dif % AT evap A AT evap B Dif (°C)
(°C) (°C)

Etano + Propano 90% 2,9 3,0 -2,67%  65,0% 66,0% -1,561% 6,21 6,11 0,10
Etano + n-Butano 0% 3,9 3,9 -0,01%  49,1% 50,1% -1,93% 0,00 0,00 0,00
Etano + n-Butano 10% 3,0 3,1 -2,26%  53,0% 59,7% -12,60% 10,91 11,27 -0,36
Etano + n-Butano 20% 2,7 2,7 0,02% 58,7% 55,0% 6,42% 21,51 21,57 -0,06
Etano + n-Butano 30% 2,4 2,4 0,10% 56,9% 51,1% 10,15% 30,55 30,92 -0,37
Etano + n-Butano 40% 2,2 2,2 0,13% 56,0% 50,3% 10,20% 38,15 38,79 -0,64
Etano + n-Butano 50% 2,1 2,1 0,12% 58,6% 55,7% 5,08% 43,30 43,74 -0,43
Etano + n-Butano 60% 2,0 2,0 -0,67%  73,1% 56,7% 22,41% 43,38 46,21 -2,83
Etano + n-Butano 70% 2,1 2,1 0,12% 68,7% 62,2% 9,50% 43,00 44,24 -1,24
Etano + n-Butano 80% 2,2 2,2 -0,35%  67,0% 73,3% -9,42% 37,93 36,64 1,29
Etano + n-Butano 90% 2,7 2,7 -0,05%  74,3% 75,0% -0,87% 24,11 23,98 0,13
Etano + Isobutano 0% 3,8 3,8 0,02% 45,9% 46,0% -0,33% 0,00 0,00 0,00
Etano + Isobutano 10% 3,5 3,5 -0,15%  56,9% 57,1% -0,26% 10,52 10,53 -0,01
Etano + Isobutano 20% 3,0 3,0 -0,08%  56,7% 57,2% -0,74% 19,64 19,64 0,01

Etano + Isobutano 30% 2,7 2,7 -0,07%  56,0% 56,3% -0,45% 27,11 27,10 0,01

Etano + Isobutano 40% 2,5 2,5 -0,06%  55,9% 56,7% -1,560% 32,72 32,62 0,10
Etano + Isobutano 50% 2,4 2,4 -0,17%  58,8% 62,3% -5,97% 35,89 35,38 0,51

Etano + Isobutano 60% 2,4 2,4 -0,17%  62,1% 66,4% -6,94% 36,39 35,68 0,71
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Composicido' COPA COPB Dif% ER A ERB Dif % AT evap A AT evap B Dif (°C)
(°C) (°C)
Etano + Isobutano 70% 2,5 2,5 -0,07%  66,3% 67,1% -1,16% 33,73 33,59 0,13
Etano + Isobutano 80% 2,7 2,7 0,17% 76,4% 81,4% -6,53% 26,38 25,47 0,91
Etano + Isobutano 90% 3,2 3,2 -0,11%  74,0% 74,4% -0,46% 16,45 16,40 0,05
CO. + Propano 0% 3,7 3,7 0,09% 53,4% 51,6% 3,35% 0,00 0,00 0,00
CO. + Propano 10% 3,7 3,7 -0,09%  58,6% 63,4% -8,28% 6,20 6,18 0,02
CO, + Propano 20% 3,2 3,2 -0,24%  62,2% 71,5% -14,97% 12,32 12,20 0,12
CO, + Propano 30% 2,9 2,9 -0,22%  63,3% 62,6% 1,06% 18,02 18,09 -0,07
CO, + Propano 40% 2,7 2,7 0,02% 64,1% 63,4% 1,08% 23,11 23,17 -0,06
CO, + Propano 50% 2,6 2,6 -0,10%  64,5% 74,9% -16,15% 26,98 25,58 1,40
CO. + Propano 60% 2,5 2,6 -0,30%  67,7% 74,9% -10,73% 28,02 26,76 1,27
CO. + Propano 70% 2,6 2,6 1,39% 81,8% 75,9% 7,22% 22,45 23,62 -1,17
CO. + n-Butano 0% 3,9 3,9 -0,16%  43,6% 50,1% -14,84% 0,00 0,00 0,00
CO. + n-Butano 10% 2,4 2,4 0,04% 60,1% 63,5% -5,67% 7,48 7,69 -0,21
CO. + n-Butano 20% 2,1 2,1 0,01% 49,6% 48,8% 1,53% 14,81 14,75 0,06
CO. + n-Butano 30% 1,9 1,9 -0,17%  44,8% 48,7% -8,76% 23,08 23,35 -0,27
CO, + n-Butano 40% 1,8 1,8 0,01% 41,9% 45,7% -8,89% 33,01 33,01 0,00
CO, + n-Butano 50% 1,6 1,6 0,02% 41,3% 42,4% -2,66% 45,11 45,00 0,11
CO. + n-Butano 60% 1,5 1,5 -0,14%  43,1% 44,4% -3,20% 58,69 58,51 0,19
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Composicido' COPA COPB Dif% ERA ERB Dif % AT evap A AT evap B Dif (°C)
(°C) (°C)
CO. + n-Butano 70% 1,5 1,5 0,05% 55,2% 51,1% 7,48% 63,77 64,67 -0,90
CO. + n-Butano 80% 1,5 1,5 -0,15%  59,5% 61,9% -417% 56,36 55,75 0,61
CO. + Isobutano 0% 3,8 3,8 0,03% 45,9% 46,0% -0,31% 0,00 0,00 0,00
CO. + Isobutano 10% 2,7 2,7 -0,32%  59,0% 60,3% -2,08% 7,27 7,37 -0,10
CO. + Isobutano 20% 2,3 2,3 0,25% 53,1% 56,9% -7,08% 14,97 15,09 -0,12
CO. + Isobutano 30% 2,1 2,1 -0,12%  50,3% 52,9% -5,23% 22,97 23,06 -0,09
CO, + Isobutano 40% 1,9 1,9 -0,40%  49,2% 48,1% 2,22% 31,88 32,10 -0,22
CO. + Isobutano 50% 1,8 1,8 -0,11%  47,1% 48,0% -1,76% 42,14 42,09 0,06
CO, + Isobutano 60% 1,7 1,7 0,02% 54,1% 52,3% 3,35% 50,98 51,32 -0,35
CO. + Isobutano 70% 1,7 1,7 -0,07%  57,8% 62,0% -7,30% 53,52 52,55 0,96




Tabela 12-2- Comparacgao entre resultados da otimizagao utilizando os conjuntos A e B de temperaturas de referéncia - fluxo massico total e no evaporador.
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Componentes Fluxo 5 A Fluxo 5 B Fluxo 8 A Fluxo 8 B
Composicao® Dif % Dif %
(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)

Propano + Isobutano 0% 14,24 14,24 0% 11,52 11,53 0%
Propano + Isobutano 10% 13,59 13,59 0% 11,31 11,23 1%
Propano + Isobutano 20% 13,14 13,13 0% 10,94 11,02 -1%
Propano + Isobutano 30% 12,83 12,83 0% 10,74 10,75 0%
Propano + Isobutano 40% 12,66 12,66 0% 10,60 10,62 0%
Propano + Isobutano 50% 12,58 12,58 0% 10,52 10,53 0%
Propano + Isobutano 60% 12,62 12,61 0% 10,26 10,50 -2%
Propano + Isobutano 70% 12,80 12,73 1% 10,38 10,55 -2%
Propano + Isobutano 80% 12,95 12,94 0% 10,32 10,63 -3%
Propano + Isobutano 90% 13,27 13,25 0% 10,40 10,87 -5%
Propano + Isobutano 100% 13,71 13,69 0% 10,54 10,85 -3%
Propano + n-Butano 0% 12,67 12,67 0% 10,73 10,78 0%
Propano + n-Butano 10% 11,92 11,92 0% 10,12 10,27 -2%
Propano + n-Butano 20% 11,46 11,46 0% 10,00 10,00 0%

2 Fracao massica do componente mais leve.
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Componentes Fluxo 5 A Fluxo 5 B Fluxo 8 A Fluxo 8 B
Composicao® Dif % Dif %
(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)

Propano + n-Butano 30% 11,40 11,40 0% 10,00 10,03 0%
Propano + n-Butano 40% 11,38 11,38 0% 10,19 10,02 2%
Propano + n-Butano  50% 11,40 11,40 0% 10,03 10,08 0%
Propano + n-Butano 60% 11,45 11,45 0% 10,13 10,17 0%
Propano + n-Butano 70% 11,64 11,65 0% 9,81 9,89 -1%
Propano + n-Butano 80% 12,00 12,01 0% 10,25 10,04 2%
Propano + n-Butano 90% 12,65 12,65 0% 10,60 10,48 1%
Propano + n-Butano 100% 13,71 13,69 0% 10,54 10,85 -3%
Etano + Propano 0% 13,71 13,69 0% 10,54 10,85 -3%
Etano + Propano 10% 12,71 12,71 0% 10,68 10,55 1%
Etano + Propano 20% 12,56 12,56 0% 10,49 10,48 0%
Etano + Propano 30% 12,80 12,80 0% 10,83 10,64 2%
Etano + Propano 40% 13,16 13,16 0% 11,13 10,89 2%
Etano + Propano 50% 13,67 13,67 0% 11,46 11,27 2%
Etano + Propano 60% 14,39 14,39 0% 11,92 12,41 -4%
Etano + Propano 70% 15,55 15,54 0% 11,68 12,10 -4%
Etano + Propano 80% 18,15 18,12 0% 12,57 12,31 2%
Etano + Propano 90% 23,58 23,62 0% 13,36 13,50 -1%
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Componentes Fluxo 5 A Fluxo 5 B Fluxo 8 A Fluxo 8 B
Composicao® Dif % Dif %
(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)

Etano + n-Butano 0% 12,67 12,67 0% 10,73 10,78 0%
Etano + n-Butano 10% 11,53 11,47 0% 10,37 10,51 -1%
Etano + n-Butano 20% 11,47 11,48 0% 10,23 10,11 1%
Etano + n-Butano 30% 11,61 11,63 0% 10,00 9,79 2%
Etano + n-Butano 40% 11,87 11,90 0% 9,87 9,63 2%
Etano + n-Butano 50% 12,21 12,23 0% 9,94 9,80 1%
Etano + n-Butano 60% 12,61 12,70 -1% 10,76 9,86 8%
Etano + n-Butano 70% 13,31 13,36 0% 10,68 10,26 4%
Etano + n-Butano 80% 14,45 14,40 0% 10,86 11,37 -5%
Etano + n-Butano 90% 17,05 17,05 0% 12,42 12,49 -1%
Etano + Isobutano 0% 14,24 14,24 0% 11,52 11,53 0%
Etano + Isobutano 10% 12,66 12,65 0% 11,26 11,26 0%
Etano + Isobutano 20% 12,58 12,58 0% 10,95 10,96 0%
Etano + Isobutano 30% 12,67 12,67 0% 10,69 10,70 0%
Etano + Isobutano 40% 12,89 12,89 0% 10,54 10,58 0%
Etano + Isobutano 50% 13,20 13,18 0% 10,60 10,79 -2%
Etano + Isobutano 60% 13,64 13,62 0% 10,76 11,03 2%
Etano + Isobutano 70% 14,31 14,31 0% 11,13 11,19 -1%
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Componentes Fluxo 5 A Fluxo 5 B Fluxo 8 A Fluxo 8 B
Composicao® Dif % Dif %
(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)

Etano + Isobutano 80% 15,47 15,44 0% 12,33 12,84 -4%
Etano + Isobutano 90% 18,84 18,83 0% 13,21 13,26 0%
CO. + Propano 0% 13,69 13,69 0% 10,96 10,85 1%
CO. + Propano 10% 13,06 13,06 0% 11,05 11,30 -2%
CO. + Propano 20% 13,86 13,85 0% 11,58 12,12 -5%
CO, + Propano 30% 14,88 14,87 0% 12,03 11,97 0%
CO, + Propano 40% 16,14 16,14 0% 12,56 12,51 0%
CO, + Propano 50% 17,78 17,74 0% 13,24 14,32 -8%
CO, + Propano 60% 19,92 19,90 0% 14,43 15,35 -6%
CO. + Propano 70% 23,08 23,24 -1% 17,87 16,87 6%
CO. + n-Butano 0% 12,68 12,67 0% 10,47 10,78 -3%
CO, + n-Butano 10% 12,14 12,14 0% 11,26 11,35 -1%
CO. + n-Butano 20% 12,69 12,69 0% 10,92 10,90 0%
CO. + n-Butano 30% 13,42 13,40 0% 10,68 10,85 -2%
CO. + n-Butano 40% 14,32 14,31 0% 10,51 10,73 -2%
CO, + n-Butano 50% 15,41 15,41 0% 10,57 10,65 -1%
CO. + n-Butano 60% 16,70 16,68 0% 10,97 11,08 -1%

CO. + n-Butano 70% 18,11 18,15 0% 12,51 12,15 3%
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Componentes Fluxo 5 A Fluxo 5 B Fluxo 8 A Fluxo 8 B
Composicao® Dif % Dif %
(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)

CO. + n-Butano 80% 20,17 20,09 0% 13,63 13,88 -2%
CO. + Isobutano 0% 14,24 14,24 0% 11,52 11,53 0%
CO, + Isobutano 10% 13,46 13,44 0% 12,24 12,27 0%
CO. + Isobutano 20% 14,01 14,03 0% 11,98 12,16 -1%
CO. + Isobutano 30% 14,81 14,80 0% 11,84 11,98 -1%
CO. + Isobutano 40% 15,78 15,75 0% 11,83 11,73 1%
CO. + Isobutano 50% 16,94 16,94 0% 11,82 11,88 -1%
CO. + Isobutano 60% 18,30 18,31 0% 12,74 12,57 1%
CO. + Isobutano 70% 20,00 19,98 0% 13,63 14,07 -3%

Tabela 12-3 -Comparagao entre resultados da otimizagao utilizando os conjuntos A e B de temperaturas de referéncia - temp. de entrada e saida dos trocadores de calor.

Componentes Composicao® T1A T1B T4 A T4 B T5 A T5B T8 A T8 B Soma dif. T (°C)*
Propano + Isobutano 0% -9,00 -9,01 42,28 42,28 39,86 39,86 -9,00 -9,01 0,03
Propano + Isobutano 10% -6,59 -6,56 43,08 43,08 36,53 36,54 -9,02 -9,01 0,05

® Fracao massica do componente mais leve.
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Componentes Composicao® T1A T1B T4 A T4 B T5 A T5B T8 A T8 B Soma dif. T (°C)*
Propano + Isobutano 20% -4,42 -4,46 43,82 43,83 34,30 34,31 -9,00 -9,01 0,07
Propano + Isobutano 30% -2,84 -2,84 44,59 44,57 33,00 32,97 -9,00 -9,00 0,05
Propano + Isobutano 40% -1,87 -1,89 45,38 45,38 32,41 32,40 -9,00 -9,01 0,03
Propano + Isobutano 50% -1,53 -1,54 46,23 46,21 32,43 32,41 -9,00 -9,00 0,05
Propano + Isobutano 60% -1,66 -1,80 47,15 47,10 32,98 32,96 -9,02 -9,00 0,23
Propano + Isobutano 70% -2,85 -2,67 48,58 48,07 34,40 34,00 -9,30 -9,01 1,39
Propano + Isobutano 80% -3,96 -4,13 49,02 49,01 35,40 35,42 -9,00 -9,03 0,22
Propano + Isobutano 90% -6,07 -6,21 49,96 49,90 37,21 37,19 -9,00 -9,01 0,22
Propano + Isobutano 100% -9,00 -9,01 50,72 50,68 39,30 39,31 -9,00 -9,01 0,06
Propano + n-Butano 0% -9,00 -9,00 44,13 44,13 39,78 39,77 -9,00 -9,00 0,02
Propano + n-Butano 10% -4,85 -4,92 44,50 44,51 33,65 33,66 -9,00 -9,01 0,11
Propano + n-Butano  20% -1,33 -1,30 45,14 45,13 30,01 30,00 -9,30 -9,28 0,07
Propano + n-Butano  30% 0,84 0,85 47,92 47,91 30,01 30,00 -9,81 -9,77 0,08
Propano + n-Butano  40% 2,23 2,28 49,61 49,58 30,01 30,00 -9,93 -10,07 0,23
Propano + n-Butano  50% 3,08 3,09 50,29 50,28 30,01 30,00 -10,01 -9,95 0,08
Propano + n-Butano  60% 3,38 3,39 50,10 50,12 30,05 30,07 -9,40 -9,35 0,11
Propano + n-Butano  70% 2,95 2,86 49,76 49,83 30,74 30,79 -9,00 -9,02 0,24
Propano + n-Butano 80% 0,34 0,48 49,71 49,76 32,25 32,30 -9,00 -9,03 0,27
Propano + n-Butano  90% -3,36 -3,31 50,23 50,23 35,21 35,21 -9,00 -9,01 0,07
Propano + n-Butano  100% -9,00 -9,01 50,72 50,68 39,30 39,31 -9,00 -9,01 0,06
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Componentes Composicdo® T1A T1B T4 A T4B T5A 5B T8 A T8 B Soma dif. T (°C)*
Etano + Propano 0% -9,00 -9,01 50,72 50,68 39,30 39,31 -9,00 -9,01 0,06
Etano + Propano 10% -3,90 -3,82 51,58 51,57 32,01 32,00 -9,02 -9,01 0,12
Etano + Propano 20% -0,11 -0,08 55,26 55,25 30,01 30,00 -9,69 -9,67 0,07
Etano + Propano 30% 1,83 1,91 59,05 59,07 30,00 30,00 -10,48  -10,60 0,22
Etano + Propano 40% 2,89 2,96 61,18 61,19 30,01 30,01 -11,00 -11,22 0,30
Etano + Propano 50% 3,35 3,39 61,79 61,79 30,01 30,01 -11,05 -11,24 0,24
Etano + Propano 60% 3,41 3,40 60,92 61,00 30,00 30,00 -10,38 -9,87 0,59
Etano + Propano 70% 2,91 3,44 59,48 59,05 30,43 30,46 -10,00 -9,01 1,98
Etano + Propano 80% 0,04 1,18 58,84 58,56 32,33 32,36 -10,00  -9,01 2,43
Etano + Propano 90% -3,79 -2,90 56,37 55,94 33,89 33,92 -10,00  -9,01 2,34
Etano + n-Butano 0% -9,00 -9,00 4413 4413 39,78 39,77 -9,00 -9,00 0,02
Etano + n-Butano 10% -2,09 -0,93 69,87 69,67 30,01 30,01 -13,00 -12,20 2,15
Etano + n-Butano 20% 2,02 1,95 85,07 84,97 30,00 30,02 -19,49 -19,62 0,31
Etano + n-Butano 30% 3,29 3,23 93,95 93,68 30,01 30,00 -27,26 -27,69 0,77
Etano + n-Butano 40% 3,39 3,40 99,20 98,84 30,00 30,01 -34,76 -35,40 1,00
Etano + n-Butano 50% 3,38 3,34 101,73 101,51 30,02 30,02 -39,92  -40,40 0,76
Etano + n-Butano 60% 3,39 3,40 102,65 100,90 30,01 30,00 -39,99 -42,81 4,58
Etano + n-Butano 70% 3,38 3,38 97,58 97,06 30,02 30,02 -39,62 -40,86 1,77
Etano + n-Butano 80% 3,39 3,39 87,91 88,20 30,01 30,02 -34,54 -33,26 1,59
Etano + n-Butano 90% 3,39 3,39 70,53 70,52 30,64 30,65 -20,72 -20,59 0,15
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Componentes Composicdo® T1A T1B T4 A T4B T5A 5B T8 A T8 B Soma dif. T (°C)*
Etano + Isobutano 0% -9,00 -9,01 42,28 42,28 39,86 39,86 -9,00 -9,01 0,03
Etano + Isobutano 10% -0,98 -0,94 60,09 60,07 30,01 29,99 -11,50 -11,47 0,12
Etano + Isobutano 20% 2,03 2,06 73,44 73,43 30,01 30,00 -17,61 -17,57 0,07
Etano + Isobutano 30% 3,31 3,34 81,29 81,28 30,01 30,00 -23,80 -23,76 0,07
Etano + Isobutano 40% 3,40 3,40 85,87 85,89 30,01 30,00 -29,32 -29,23 0,12
Etano + Isobutano 50% 3,39 3,39 87,80 87,95 30,01 30,02 -32,50 -31,99 0,66
Etano + Isobutano 60% 3,39 3,38 86,99 87,19 30,00 30,02 -33,00 -32,29 0,93
Etano + Isobutano 70% 3,40 3,40 83,01 83,03 30,00 30,00 -30,33 -30,19 0,16
Etano + Isobutano 80% 3,38 3,39 74,85 75,09 30,03 30,01 -23,00 -22,08 1,19
Etano + Isobutano 90% 3,39 3,40 62,02 61,98 31,46 31,45 -13,06  -13,00 0,10
CO, + Propano 0% -9,02 -9,01 50,68 50,68 39,30 39,31 -9,02 -9,01 0,03
CO; + Propano 10% -3,33 -3,27 62,07 62,05 30,01 30,01 -9,53 -9,45 0,18
CO. + Propano 20% 0,00 0,26 75,20 75,19 30,06 30,01 -12,33 -11,94 0,70
CO. + Propano 30% 2,04 2,09 83,23 83,16 30,07 30,00 -15,98 -16,00 0,21
CO. + Propano 40% 3,18 3,19 87,59 87,59 30,00 30,00 -19,92 -19,98 0,07
CO; + Propano 50% 3,39 3,40 89,09 89,32 30,01 30,00 -23,59  -22,18 1,66
CO, + Propano 60% 3,40 3,39 87,18 87,19 30,00 30,01 -24,62 -23,37 1,28
CO, + Propano 70% 3,34 3,03 80,51 80,79 30,04 30,24 -19,10 -20,58 2,27
CO, + n-Butano 0% -9,00 -9,00 44,09 4413 39,77 39,77 -9,00 -9,00 0,04
CO:; + n-Butano 10% -2,84 -2,70 88,06 88,12 30,00 30,03 -10,32 -10,39 0,29




191

Componentes Composicdo® T1A T1B T4 A T4B T5A 5B T8 A T8 B Soma dif. T (°C)*
CO; + n-Butano 20% -0,07 -0,10 109,29 109,27 30,00 30,00 -14,88 -14,86 0,08
CO; + n-Butano 30% 1,69 1,89 121,51 121,62 30,03 30,02 -21,39  -21,46 0,40
CO; + n-Butano 40% 2,88 2,90 128,88 129,11 30,01 30,06 -30,13  -30,11 0,31
CO; + n-Butano 50% 3,39 3,36 133,68 133,79 30,01 30,05 41,73  -4164 0,25
CO; + n-Butano 60% 3,40 3,40 137,10 137,20 30,00 30,00 -55,30  -55,10 0,30
CO. + n-Butano 70% 3,37 3,40 139,27 188,77 30,04 30,01 -60,40 -61,27 1,43
CO. + n-Butano 80% 3,45 3,37 132,70 133,07 30,02 30,03 -52,90 -52,38 0,99
CO., + Isobutano 0% -9,00 -9,01 42,27 42,28 39,85 39,86 -9,00 -9,01 0,04
CO; + Isobutano 10% -2,91 -2,78 76,66 76,59 30,10 30,00 -10,19  -10,15 0,34
CO; + Isobutano 20% 0,31 0,40 96,05 96,22 30,00 30,13 -1466  -1469 0,41
CO; + Isobutano 30% 2,05 2,18 107,46 107,53 30,14 30,14 -20,92  -20,87 0,25
CO; + Isobutano 40% 3,07 3,19 114,32 114,11 30,20 30,00 -28,80  -28,91 0,62
CO. + Isobutano 50% 3,37 3,39 118,25 118,27 30,01 30,01 -38,77 -38,69 0,13
CO., + Isobutano 60% 3,37 3,40 120,57 120,43 30,04 30,01 -47,61 -47,93 0,52
CO., + Isobutano 70% 3,40 3,32 119,22 119,50 30,00 30,03 -50,12 -49,23 1,27




