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RESuUmMO

O presente trabalho foi realizado na empresa BA Vidro — Unidade de Avintes, no ambito
da dissertacao/Estagio do mestrado em Engenharia Quimica — Otimizacdo Energética na
Industria Quimica.

O objetivo principal deste trabalho foi dimensionar um ciclo de Rankine organico (CRO)
para produzir energia elétrica, a partir do aproveitamento dos gases de exaustdo
provenientes de um dos fornos de fusdo da empresa.

Os gases de exaustdo encontram-se respetivamente a temperatura de 433,3°C e a 296,5
°C, antes e apdés a sua passagem pelo filtro eletrostatico. Dos fluidos orgéanicos
estudados, o tolueno foi 0 que apresentou uma maior producdo de energia elétrica, cerca
de 605 kW com a fonte quente a 296,5°C e 768,9 kW com a fonte quente a 433,3°C. Para
este fluido, e para a mesma producéo de energia elétrica, foi avaliada a eficiéncia térmica
do ciclo de Rankine simples e com regenerador, tendo-se obtido valores de eficiéncia de
24,7 %, e 29,3 %, respetivamente.

A energia elétrica produzida correspondeu a 48 % do consumo total do forno, permitindo
chegar a uma poupanca anual média de 127.755 €. No entanto a analise econdémica desta
medida né&o foi efetuada, porque nao foi possivel obter informacao relativa ao orcamento
do CRO em tempo util.

Paralelamente a este estudo foram analisadas duas medidas relativas a poupanca de gas
natural consumido na caldeira. A primeira medida foi a alteracdo da temperatura das
aguas sanitarias de 87 °C para 70 °C. Esta medida nao implica qualquer investimento e
gera uma poupanca anual de 3.143 €. Na segunda medida estudou-se a viabilidade da
implementacdo de um permutador de calor de fluxo cruzado para o aquecimento das
aguas sanitarias até 70 °C, a partir dos gases de exaustao resultantes da fusédo do vidro.
Neste caso o orgamento do equipamento variou entre 3.500 € e 15.000 €. Com uma
poupanga anual de 11.093 €, o periodo de recuperagéo do investimento obtido variou
entre os 0,32 e 0s 1,4 anos, o que revelou que a instalacdo do permutador € viavel em

gualquer uma das situagcfes apresentadas.

Palavras chave: energia elétrica, otimizagdo energética, ciclo de Rankine organico,

gases de exaustao






ABSTRACT

This report refers to the work developed in the company BA Vidro — Unidade de Avintes,
in the frame of the course “Dissertac@o/Estagio” for the obtention of Master Degree in
Chemical Engineering — Energy optimization in the Chemical Industry.

The main goal was the design of an organic Rankine cycle (ORC) in order to produce
electricity, using the residual heat from exhaust gases of a glass furnace.

The exhaust gases are at 433.3°C and 296.5 °C, before and after they pass by the
electrostatic filter.

Among the considered fluids, toluene showed the highest electrical energy production,
around 605 kW with the heat source at 296.5°C and 768.9 kW with the heat source at
433.3°C. Using this fluid, and for the same power output, the termal efficiencies obtained
were 24,7 %, and 29,3 %, for an ORC with and without recuperator, respectively.

The production of electricity is 48 % of the total consumption of the furnace, allowing an
average annual savings of 127.755 €. However economic analysis of this measure was
not made because it was not possible to obtain the budget of the CRO system on time.
Other two measures were analyzed in this work, and they involve savings in natural gas
consumed in the boiler. The first one was the alteration of the temperature of domestic hot
water from 87 °C to 70 °C. This measure does not imply any investment and generates
3,143 € annual savings. In the second one it was studied the viability of the
implementation of a cross flow heat exchanger for domestic water heating to 70 °C, using
the residual heat from exhaust gases of glass fusion. In this situation, the equipment
budget varied between 3,500 € and 15,000 €. With a saving of 11,093 € year, the payback
period range was between 0.32 and 1.4 years, revealing the heat exchanger

implementation is viable for all situations suggested.

Key Words: eletrical energy, energy optimization, organic Rankine cycle, exhaust gases
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1 INTRODUCAO

Apesar da tendéncia decrescente, continua a verificar-se um elevado consumo energético
em Portugal nos diversos setores, em particular no da industria. As fontes de energia
renovavel sdo cada vez mais utilizadas na producéo de energia, no entanto esta continua
a ser proveniente de combustiveis fdsseis, 0 que implica, ndo sé graves impactos para o
ambiente, mas também elevados custos para o consumidor. Por estas razdes torna-se
cada vez mais importante efetuar uma utilizacdo racional da energia, assim como tornar
0S processos mais eficientes.

O presente trabalho surge no ambito da disciplina de Dissertacédo/Estagio do 2° ano do
Mestrado em Engenharia Quimica, do ramo de Otimizagdo Energética na Industria
Quimica, do Instituto Superior de Engenharia do Porto.

Este teve lugar na Unidade de Avintes da Empresa BA Vidro, e teve como base o
aproveitamento energético dos gases resultantes da fusdo do vidro. Este processo de
fusdo é considerado um dos maiores consumidores intensivos de energia dentro da
indUstria em geral, que por si sO, e juntamente com o setor dos transportes, € um dos
principais consumidores energéticos. Esta realidade verifica-se igualmente em Portugal,

como se pode verificar atravées da figura 1.1.

Agricultura e
Pescas

Transportes
36%

Doméstic
17%

Indastria
31%

Figura 1.1 - Distribuicdo do consumo energético
em Portugal, por setores, no ano de 2014. [1]

A maior parte dos paises que fazem parte da EU-28 apresentam uma elevada
dependéncia energética do exterior, sendo que Portugal foi em 2014 o 9° pais mais

dependente energeticamente, devido a inexisténcia a nivel nacional de producdo de



fontes de energias fésseis, como o petrdleo ou gas natural. A forma de reverter esta
situacao baseia-se na aposta em energias renovaveis e na eficiéncia energética. [1]

Nas figuras 1.2 e 1.3 encontram-se as distribuices de consumo de energia primaria em
2014, assim com a evolucao do consumo total de energia primaria em Portugal,

respetivamente.

Outros
Carvio 1%

Petrdlen

Gis Matural 43%

1™

Renovivels

Figura 1.2 - Distribuicdo do consumo de energia priméaria em Portugal no ano de 2014. [1]
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Figura 1.3 - Evolugdo do consumo total de energia primaria em Portugal (tep). [1]

Entende-se como energia priméria toda a forma de energia utilizada diretamente tal como
se encontra disponivel na natureza, antes de ser convertida ou transformada em energia

secundéaria. Apresenta-se como exemplo a producao de gasolina (energia secundaria) a



partir do petréleo (energia primaria), em que este, tal como todos os processos de
transformacédo de energia, implica perdas energéticas.

Nas figuras 1.2 e 1.3 € possivel observar que em 2014 o petréleo apresentou-se como a
principal fonte de energia primaria a nivel nacional, seguido das energias renovaveis e do
gas natural. A andlise da figura 1.3 permite também constatar que, desde o0 ano de 1995
até 2014 a predominancia do petr6leo como principal fonte de energia primaria foi
mantida, no entanto o seu peso desde o0 ano 2005 sofreu um decréscimo. Um decréscimo
foi ainda verificado no consumo total de energia primaria desde 2005 até 2014. [1]

Por outro lado, o peso das energias renovaveis e do gas natural sofreu um aumento
significativo, principalmente ao longo dos dltimos anos. [1]

A distribuicdo do consumo de energia final em Portugal no ano de 2014 encontra-se
representada no gréafico da figura 1.4. A energia final consiste na energia tal como é
disponibilizada ao utilizador, podendo estar na forma primaria ou secundaria. Um exemplo
de energia final é a eletricidade, que pode ter como utilizacdo final a iluminacdo ou
aquecimento. A energia Gtil apresenta sempre um valor inferior ao da energia final, ja que
existem sempre perdas energéticas associadas.

A partir da figura 1.4 conclui-se que o petréleo foi igualmente a principal fonte de energia
final em 2014, seguido da eletricidade e do gas natural. Contudo, o consumo de gas
natural tem sofrido um decréscimo desde 2005, tal como ocorreu para 0 consumo de
energia primaria (figura 1.5).

A tendéncia de aumento do consumo do gas natural e da eletricidade como energia final
€ igualmente visivel pela figura 1.5, o oposto daquilo que ocorreu em termos de energia

final no geral, que tem vindo a decrescer desde 2005. [1]

Outros
0.6%

Calor
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Figura 1.4 - Distribuicdo do consumo de energia final em Portugal no ano de 2014. [1]
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Figura 1.5 - Evolugdo do consumo de energia final por fonte em Portugal (tep). [1]

O consumo de petréleo como energia primaria para producgéo de eletricidade e cogeracéo
tem vindo a decrescer nos Ultimos anos, devido ao encerramento progressivo das centrais
térmicas a fuel/gaséleo em Portugal Continental e pela progressiva substituicdo dos
derivados do petréleo por gas natural em sistemas de cogeracéo.

A producédo de energia elétrica renovavel tem vindo a aumentar, e em 2014, dentro da
producdo total bruta de eletricidade a nivel nacional, 61% teve origem em fontes
renovaveis, com maior incidéncia na energia hidrica e edlica. Os 39 % de eletricidade
nao-renovavel foi produzida maioritariamente recorrendo a carvéo (59 %) e a gas natural
(33 %). [1]

O plano nacional de eficiéncia energética para 2016 prevé uma poupanca induzida de
8,2%, proxima da meta indicativa definida pela Unido Europeia de 9% de poupanca de
energia até este ano. A industria encontra-se naturalmente dentro das areas especificas
abrangidas pelo programa. [2]

Através da figura 1.6. observa-se que é o setor da industria o principal consumidor de
energia elétrica. [1]

A industria foi igualmente o setor que mais consumiu gas natural a nivel nacional em

2014, em particular na area do vidro e da ceramica.
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Figura 1.6 - Consumo de eletricidade por setor, em Portugal, no ano de 2014. [1]

Na figura 1.7 é possivel observar o consumo energético da industria de producéo de vidro
no ano de 2010 nos Estados Unidos da América, e as principais fontes de energia
envolvidas no processo.

Normalmente as instalacdes recorrem a gas natural (73%) e a eletricidade (24%) para a
producao de vidro, sobrando apenas 3% para a utilizacdo de outros combustiveis. O
consumo de gas natural no ano de 2010 foi de 146 trilides de BTU, cerca de 143 bilh&es
de pés cubicos, sendo a maior parte deste utilizado nos fornos para a fuséo das matérias-
primas. [3]

Na figura 1.7 pode-se verificar que a producao de vidro de embalagem, que da origem a
embalagens de alimentos, bebidas ou cosméticos, foi uma das que envolveu um maior

consumo energético naquele ano.

250
200
Outros combustiveis
= 150
o Géas natural
100
50
Eletricidade . .
U T T T T T T
Vidro total Vidro de Vidro plano Fibra de Vidro Produtos de
embalagem vidro especial  vidro a partir de

vidro comprado

Figura 1.7- Consumo energético envolvido na produgéo de vidro, e principais fontes de energia, no
ano de 2010 nos Estados Unidos da América. [3]



Na induastria do vidro europeia, o maior setor é o do vidro de embalagem, que representa
cerca de 50-60% da producéo total de vidro, tendo sido produzidos 22 milhdes de
toneladas no ano de 2007 na EU-27. [4]

Grande parte dos fornos de vidro, para além de consumirem essencialmente gas natural,
recorrem também a energia elétrica, de forma a aumentar o rendimento e qualidade. [3]

Outra situacao recorrente nos processos industriais em geral é a existéncia de perdas de
energia sob a forma de calor, que podem ocorrer pela descarga dos gases quentes de
combustao para a atmosfera ou pela transferéncia de calor a partir das superficies de
equipamentos a altas temperaturas. Alguns estudos apontam para que estas perdas se
encontrem entre 20 a 50% da energia consumida, que apesar de muitas vezes serem
inevitaveis, podem ser reduzidas através da melhoria da eficiéncia dos equipamentos
utilizados, ou pela instalagéo de tecnologias de recuperacéo do calor. Estas tecnologias
envolvem a captacéo e a reutilizacdo do calor residual dos processos industriais para
varias finalidades, entre as quais o pré-aquecimento do ar de combustdo e a producao
de eletricidade. [5]

A realidade analisada anteriormente verifica-se igualmente na BA, apesar dos fornos
existentes nesta industria, assim como na empresa, ja utilizarem regeneradores para o
pré-aquecimento do ar de combustéo. O gasto energético é de facto elevadissimo, sendo
gue uma grande parte da energia fornecida para a fusdo é perdida na forma de calor
através dos gases de combustdo. Dai a importancia da otimizacdo do processo em
guestao, que podera traduzir-se numa poupanga energética substancial, assim como em

algo bastante positivo para o ambiente.

1.1 Apresentacdo da Empresa

A empresa BA Vidro, fundada em 1912 pelos s6cios Raul da Silva Barbosa e Domingos
de Almeida, possui 3 fabricas em Portugal, que se situam em Avintes, Marinha Grande e
Venda Nova. Para além destas, fazem ainda parte das unidades fabris totais do grupo BA
outras 2 em Espanha (Ledén e Villafranca de los Barros) e 2 na Poldnia (Jedlice e
Sierakow). [6]

As 7 fabricas pertencentes a empresa sao responsaveis pela producédo de embalagens
para a industria alimentar, de bebidas, farmacéutica e cosmética. Estas empregam cerca
de 2200 colaboradores, 1550 nas unidades fabris ibéricas e 650 nas unidades fabris
polacas, representando uma producéo anual de cerca de 5 mil milhdes de embalagens,
em 11 cores de vidro: Ambar, Branco, Branco Azulado, Branco Flint, Branco UV, Preto,

Verde-escuro, Verde-esmeralda, Verde UV, Georgia Green e Folha Morta. Todas elas
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encontram-se equipadas com as mais modernas maquinas de inspecao automatica que
verificam 100% dos produtos em linha, assegurando a conformidade das suas
caracteristicas fisicas e dimensionais. Para além destas inspe¢bes em linha, séo
efetuados controlos laboratoriais de tratamento de superficie, capacidade, choque
térmico, resisténcia a pressao, e outros. [6-8]

A unidade fabril de Avintes, representada na figura 1.8, comecou a laborar em 1969 e
atualmente encontra-se equipada com 11 linhas de produgéo distribuidas por 3 fornos.
Esta fabrica dedica-se a producao de garrafas de vidro para a industria de bebidas, e

labora todos os dias por ano, 24 horas por dia. [7]

Figura 1.8 - Unidade fabril de Avintes, pertencente ao grupo BA. [6]

1.2 Descricdo do Processo Produtivo

O processo produtivo para a producao de embalagens de vidro é assegurado em varias
zonas: a zona de composi¢cao, a zona quente, a zona fria, e por fim o armazém de produto
acabado (APA). Estas encontram-se esquematizadas na figura 1.9.

As matérias-primas que irdo dar origem ao vidro de embalagem sdo previamente
doseadas e misturadas na zona de composicéo, sendo sujeitas depois ao processo de
fusdo num forno alimentado a um combustivel féssil e/ou aquecido eletricamente, ja na
zona quente da fabrica. Ainda nesta zona da-se a transformacao do vidro fundido nos
produtos finais, através de maquinas de IS (individual section). Quando aplicavel, agentes
corantes séo adicionados ao vidro, e os produtos acabados séo sujeitos a tratamentos de

superficie, quer na zona quente, quer na zona fria.



Finalmente, e apds a inspec¢do e controlo de qualidade os produtos finais seguem para o
APA. Uma parte dos produtos podera passar pela seccdo de decoracdo, onde as
embalagens posteriormente poderéo ser serigrafadas, pirogravadas e/ou rotuladas.

Seguidamente sdo descritas as 6 etapas envolvidas na producdo das garrafas de vidro

na BA Vidro, igualmente esquematizadas na figura 1.9. [4]

Figura 1.9 — Esquema das zonas e das etapas envolvidas no processo produtivo. [9]

Etapa 1 — Mistura das matérias-primas

Nesta etapa as diferentes matérias-primas sdo armazenadas em silos proprios, e depois
de doseadas e misturadas, com vista a composi¢cdo da massa a vitrificar e consoante a
cor de vidro pretendida, seguem para os fornos, onde ocorre a fusdo. Da composicao
basica do vidro de embalagem fazem parte Silica (SiO,), Oxido de Sodio (Na,0), Oxido
de Célcio (Ca0), Oxido de Magnésio (MgO), Oxido de Aluminio (Al,Os) e Oxido de
Potassio (K20). A adicao destes Oxidos € caracteristica tem como finalidade baixar o
ponto de fusdo da mistura. [8, 10]

Nesta composicao € incorporado casco tratado, que consiste em residuos de vidro moido,
proveniente de reciclagem interna e/ou externa. A percentagem deste componente na
mistura pode variar entre 50 a 65 %, devendo ser previamente separado de
contaminantes como materiais ceramicos e metalicos, que reduziriam a qualidade dos

produtos finais. A mistura é entéo introduzida em continuo no forno. [8, 10]



Etapa 2 — Fusdo das matérias-primas

Nos fornos, construidos em material refratario, processa-se a fusdo do material, através
da energia elétrica e da queima de gas natural, a uma temperatura de 1500 a 1600°C. O
vidro liguefeito move-se ao longo do tanque, pela a¢do gravitica do material que vai sendo
vertido, e passa para uma fase de “afinacao”, onde se procura
garantir uma homogeneidade térmica de toda a massa
fundida, condicdo essencial para obter um produto de
qualidade. [8]

A massa fundida flui por canais aquecidos a gas natural, nos
quais esta presente um mecanismo que a corta em gotas. No

final, as gotas, que se encontram representadas na figura 1.10,

dédo entrada por gravidade nas maquinas de moldacéo.
Figura 1.10 - Gotas de vidro. [11]

Etapa 3 — Moldacao das embalagens de vidro

A moldacgéo das gotas é realizada em duas fases, e recorrendo a maquinas IS, presentes

na figura 1.11.

Figura 1.11 - Maquina IS.

Na primeira fase o vidro é introduzido no molde de principiar, localizado num dos lados
da méaquina, no qual é soprado (injecdo de ar comprimido) ou prensado. Aqui ganha a
sua forma inicial (pré-forma), que consiste numa forma alongada e com a parte superior,
designada por marisa, totalmente formada.

Na segunda fase, a pré-forma é transferida para o molde final, localizado no lado oposto

da maquina, onde se da a forma final do artigo através do sopro. [8]



Na figura 1.12 encontra-se um esquema das seis etapas do processo de moldagem

soprado-soprado, ou seja, quando é aplicado o sopro em ambos os moldes.

N
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Figura 1.12 - Esquema ilustrativo do processo soprado-soprado: 1 - carregamento, 2 - compresséao, 3 -
sopro, 4 - transferéncia, 5 - sopro final, 6 — extracéo. [12]

Etapa 4 — Recozimento e tratamentos de superficie

Durante a moldacéo, o vidro contacta com as paredes dos moldes que se encontram a
temperaturas relativamente baixas. As camadas externas dos artigos apresentam-se, por
isso, bastante mais frias que as internas, e o diferencial de temperatura tende a manter-
se dada a fraca condutibilidade do vidro. Devido a este fator é possivel efetuar um
tratamento térmico denominado recozimento que consiste em homogeneizar
termicamente toda a massa vitrea, para que possam desaparecer todas as tensdes.
Antes do recozimento € feito um tratamento de superficie a quente, que pretende
melhorar as caracteristicas fisico-mecénicas das embalagens, e apdés o recozimento
estas sdo sujeitas a um tratamento de superficie a frio, com o objetivo de diminuir o seu

coeficiente de atrito, prevenindo assim a formacao de riscos. [8]

Etapa 5 — Inspecao e controlo de qualidade

Terminada a operagcdo de recozimento, os artigos sdo levados para as maquinas de
inspecdo automatica que, através de diversos mecanismos de detecdo de defeitos,
eliminam os artigos ndo conformes. Os materiais rejeitados sdo aproveitados na forma

de casco. [8]

Etapa 6 — Embalagem

As embalagens de vidro sdo acondicionadas a saida das linhas de fabrico, por camadas,
em paletes. Estas sdo cobertas com filme de plastico retratil que se destina a proteger
todas as unidades e facilitar o seu transporte. As paletes assim formadas sé&o

transportadas para o local de armazenagem. [8]
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1.3 Objetivos do trabalho

O principal objetivo desta dissertacdo foi o estudo de otimizacdo num dos 3 grandes
fornos existentes na empresa BA Vidro, mais concretamente o forno designado por AV5.
Esta otimizacao teve como base o0 aproveitamento energético da corrente correspondente
aos efluentes gasosos resultantes da fusdo do vidro, com vista a producéo de energia
elétrica. A eletricidade produzida, através de um ciclo de Rankine orgéanico, teria como
finalidade tornar a empresa mais autbnoma energeticamente, diminuindo, em parte, os
elevados gastos referentes ao consumo de energia.

Paralelamente foi ainda considerada a possibilidade da implementacdo de um
permutador de calor que providenciasse o aquecimento de aguas sanitérias da instalacéo
a partir da mesma corrente de gases de combustdo. Esta medida poderia traduzir-se em
poupanga, ja que a atual caldeira deixaria de ser utilizada para este fim.

Por fim foi ainda avaliada a poupanca inerente a mudanca da temperatura da agua de
aquecimento. Na situacdo atual a temperatura esta fixada em 87 °C, e pode ser reduzida
para 70 °C.

Para a realizacdo dos dimensionamentos necessarios recorreu-se aos dados do ano
2014, que se revelou ser um ano em gue o funcionamento do forno ndo apresentou
problemas de maior, ao contrario do que ocorreu em 2015, em que se verificaram
problemas técnicos nas camaras de regeneracao.

Foi também estudada a viabilidade do projeto, tendo em conta o investimento inicial, mas
€ a poupanca energética envolvida com a implementacdo do mesmo, relativamente a

situacao atual.

1.4 Organizacgéo da dissertagéo

No atual capitulo sdo referidos os objetivos e 0 @mbito do atual trabalho, cujo tema é
enquadrado através da abordagem a tematica do consumo energético em termos gerais,
e em particular na inddstria do vidro.

Ainda neste capitulo é apresentada a empresa BA Vidro, S.A., com principal destaque
para a unidade de Avintes, onde teve lugar a dissertacdo. S&o ainda descritas as etapas

gue envolvem o processo de producao de vidro na empresa.

No segundo capitulo é feita uma descricdo dos fornos utilizados na inddstria vidreira, e

0s impactos energético e ambiental envolvidos no funcionamento destes equipamentos.
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Neste capitulo é também feita uma descricdo do funcionamento dos tipos de fornos de
vidro mais comuns, assim como € abordada a adequabilidade de cada um, tendo em

conta fatores como a qualidade e a quantidade de vidro a produzir.

No terceiro capitulo é feita a caracterizacéo do forno em estudo, denominado AV5. Aqui
€ apresentado o resultado do levantamento do consumo de gas natural e de eletricidade
por parte do equipamento no ano de 2014. E ainda feita a caracterizagéo do efluente
gasoso resultante da fusdo do vidro, relativamente a temperatura e ao caudal médios
verificados neste mesmo ano, antes e apdés a sua passagem pelo filtro eletrostatico

existente na instalacao.

Os fundamentos teoricos relativos ao aproveitamento energético encontram-se no quarto
capitulo. Neste séo referidos alguns aspetos a ter em conta na sele¢cdo dos materiais
constituintes dos equipamentos e tubagens envolvidos num projeto de aproveitamento de
energia como o estudado na presente dissertacdo. E ainda feita uma abordagem aos
permutadores de calor e ao ciclo de Rankine organico. Para além de ser feita uma
comparagdo entre este Ultimo e o ciclo de vapor tradicional, o ciclo organico encontra-se
aqui enquadrado com o aproveitamento de calor residual, sendo feita referéncia a
importancia da etapa de selecéo do fluido de trabalho. Algumas particularidades gerais e
do ponto de vista econémico relativamente a esta tecnologia, assim como a eficiéncia

térmica associada a mesma sdo igualmente pontos presentes.

O capitulo 5 abrange os resultados obtidos e a respetiva discussdo. Este inicia-se com a
poupanca em gas natural associada a diminuicdo da temperatura de aquecimento de
aguas sanitarias, na caldeira atualmente utilizada para o efeito. Posteriormente sao
apresentados e discutidos os resultados obtidos no dimensionamento do ciclo de Rankine
organico para varios fluidos de trabalho, assim como do projeto do permutador de calor,

gue substituiria a atual caldeira no aquecimento das aguas sanitarias.
Por fim, no dltimo capitulo sdo apresentadas as conclusdes retiradas, assim como as

sugestdes de continuacédo do trabalho realizado no decorrer da presente dissertacao,

relativamente a otimizacao energética da empresa.
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2 FORNOS UTILIZADOS NA INDUSTRIA DO VIDRO

O vidro pode ser definido como um produto inorgénico resultante da fusédo e consequente
arrefecimento, sem cristalizacdo, até um estado rigido. Este € estruturalmente
semelhante a um liquido, mas o seu comportamento mecanico leva a que seja
considerado um sélido. A sua producao consiste, resumidamente, na fusdo das matérias-
primas, seguida do arrefecimento controlado. [4, 13]

A evolucdo dos fornos ao longo do tempo deu-se ao nivel do design, mas incidiu
essencialmente em avangos ao nivel da combustéo, dos refratarios, de matérias-primas
e no processo de producado do vidro, e teve como prioridades a qualidade, os custos, o
ambiente e a compatibilidade do processo. As melhorias em relacéo a tecnologia mais
antiga resultaram em menores necessidades energéticas, maiores eficiéncias
energéticas, aumento do tempo de vida dos fornos e uma eficaz implementacao de
equipamento de controlo de poluentes e de instrumentacéo para o controlo do processo.
[14]

Os refratarios, materiais constituintes dos fornos, resistentes a elevadas temperaturas,
sofreram também alteracbes, permitindo maiores temperaturas e um melhor uso da

insulagéo. [14]

2.1 Impacto energético dos fornos de fuséo

Os fornos de vidro normalmente tém um tempo de vida de 10 — 12 anos, e possuem uma
capacidade que pode ir das 20 as 1000 toneladas de vidro por dia. [4]

O fabrico de vidro é um processo de elevado consumo energético e, devido a isso, a
escolha da fonte de energia, das técnicas de aquecimento e do método de recuperacao
de calor sédo aspetos fundamentais na concecédo do forno e no desempenho econémico
do processo. Essas mesmas escolhas sdo igualmente alguns dos fatores mais
importantes que afetam o desempenho ambiental e a eficiéncia energética da operacao
de fusdo. Em geral, a energia necessaria a fusao do vidro representa mais de 75 % da
energia total necessaria ao fabrico do material. [4]

O método convencional para fornecer calor a mistura a fundir € a queima de combustiveis
fésseis, sendo as trés principais fontes de energia na fabricagéo de vidro o gas natural, o
fuelbleo e a eletricidade. [4]

A utilizacdo do gas natural tem crescido na industria vidreira devido a sua economia, a
sua alta pureza, ao seu facil controlo e ao facto de nao haver exigéncias quanto as

instalacdes de armazenamento deste combustivel. A queima deste resulta em menores
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emissdes de CO,, mas maiores emissdes de NOx para a atmosfera relativamente ao
fueldleo, que por sua vez permite melhores transferéncias de calor para a fuséo, apesar
da desvantagem de ter de sofrer um pré-aquecimento até aos 110-120°C de forma a
baixar a sua viscosidade. Existem grandes fornos equipados de forma a poderem queimar
os dois combustiveis. [4, 14]

A eletricidade pode ser utilizada ndo s6 como fonte exclusiva de energia, mas também
combinada com combustiveis fésseis. Esta permite a passagem de uma corrente elétrica
através do vidro fundido. [4]

Estima-se que 70% da energia consumida por um forno € utilizada para fundir e refinar o
vidro, e dentro destes 70 %, 60 % da energia é perdida através das paredes do
equipamento e pelos gases de exaustdo, sendo apenas 40 % desta parcela usada para
fundir as matérias-primas. [14]

A utilizagdo de casco (vidro reciclado) como matéria-prima garante uma diminuigdo da
temperatura do ponto de fusdo da mistura, reduzindo a energia necessaria a esta etapa.
[15]

O elevado consumo energético, apesar da reducdo energética que a indastria do vidro
sofreu, levou a implementagdo de algumas medidas, tais como: desenvolvimento de
refratarios, capazes de resistir a temperaturas mais elevadas, melhoria da eficiéncia de
combustdo, pré-aquecimento do ar de combustdo através da recuperacdo do calor,
melhor insulacdo do forno e até mesmo o aumento do conhecimento sobre o processo.
[14]

2.2 Impacto ambiental dos fornos de fuséo

A producéo de vidro € um processo classificado como consumidor intensivo de energia
gue exige altas temperaturas, o que resulta em impactes ambientais, entre os quais a
emissdo de produtos de combustdo para a atmosfera, como NOy, SO, e CO,. No efluente
gasoso também estdo presentes particulas provenientes da volatilizacdo e subsequente
condensacdo de materiais volateis, assim como cloretos, fluoretos e metais presentes
como impurezas nas materias-primas. [4]

Dada a existéncia de legislacdo que visa controlar a descarga de poluentes para a
atmosfera, este fator leva a adocdo de medidas e a instalacdo de equipamento de
minimizacdo de emissdes que representam um elevado investimento. [14]

Um aspeto positivo deste setor é o facto do préprio vidro produzido poder ser
repetidamente reciclado sem que ocorra perda de qualidade do material. Além de que a

inclusdo de vidro reciclado (casco) como matéria-prima das embalagens de vidro
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representa uma reducdo do desperdicio e uma menor necessidade de utilizacdo de

matérias-primas naturais. [10]

2.3 Tipos de fornos de fuséo

E no forno qgue se d& a fusdo do vidro, ou seja, a combinacdo das diferentes matérias-
primas a alta temperaturas (entre 1400°C e 1700°C), que consiste na fase central de
producdo deste material. A medida que a mistura vai sendo aquecida até esta gama de
temperaturas ocorrem fenémenos que incluem fusao, dissolucéao, volatilizacdo e reacdes
de oxidacao-reducdo. Depois de fundido, o vidro é conduzido através de canais, sendo
garantido. [4, 10]

Um tipico forno de vidro consiste numa camara de fuséo, dividida por uma zona destinada
a fusao e outra destinada a refinacdo e homogeneizacao das matérias-primas, e por outra
camara onde ocorre o arrefecimento do material até & temperatura apropriada para ser
moldado. A fase de refinacdo ocorre apos a fusdo e antes da moldacao, e tem como
objetivo remover imperfeicdes como bolhas de gas que surgem no vidro fundido,
resultantes das reacdes quimicas envolvidas na fusédo, ou a presenc¢a de gréos secos de
matérias-primas que nao fundiram. Esta etapa envolve altas temperaturas, ja que a
libertacdo dos gases do vidro ocorre quando este atinge uma baixa viscosidade.

Nos fornos de vidro é comum a existéncia de borbulhadores, que separam a zona de
fusdo da zona de afinacdo dentro do tanque de fuséo, tendo como finalidade a melhoria
da transferéncia de calor por correntes de convecgdo, promovendo assim a
homogeneizacdo do banho de vidro fundido. A homogeneizacdo do material visa corrigir
variacbes nas propriedades mecéanicas e 6ticas no vidro fundido relativamente as
condi¢cBes pretendidas. Apds a refinagcdo, e j& no tanque de arrefecimento com ar, a
temperatura do vidro sofre um decréscimo de forma a aumentar a sua viscosidade antes
de seguir para a fase de moldacdo. Este arrefecimento é denominado por
condicionamento térmico. [13]

Estes processos sofridos pelo vidro encontram-se esquematizados na figura 2.1.

O teto do forno é constituido por material refratario, maioritariamente composto por silica
devido a sua capacidade de insulagéo, permitindo a reducao das perdas de calor. [13]

O espaco entre o teto e a superficie de vidro fundido no tanque constitui a camara de
combustdo, onde existem gqueimadores de chama, maioritariamente a gas natural,
misturado com ar ou oxigénio pré-aquecido, que permitem a transferéncia de calor para

a mistura a fundir. [13]

17



Gases de
combustao

Alimentacao,
casco

Chaminé

Vidro
i ZONA DE FUSAO ZONA DE REFINAGAO CAMARA DE arrefecido
E HOMOGENEIZACAO ARREFECIMENTO
Para
processos de
conformacao
Fonte de |
. FlsA
energia e | |
(Gés-n.atural, Refinagéo l I |
Eletricidade) H
Homogeneizagao I
el
Oxigénio I Condicinnamento térmico I
I 4

Figura 2.1 — Processos sofridos pelo vidro no forno. [10]

O vidro é fundido e refinado a temperaturas entre os 1300 e os 1500°C, conseguidas pela
transferéncia de calor através dos refratarios aquecidos pelas chamas, e também pelas
proprias chamas. [14]

O tempo de residéncia do vidro fundido no forno varia consoante o tipo de vidro produzido,
podendo variar entre as 20 e as 60 horas, e € um parametro crucial para assegurar a
gualidade do material, ja que quanto maior este for, melhor a homogeneizacéo e a
eliminacéo de bolhas e outros defeitos que poderiam comprometer as propriedades do
produto final. Esta homogeneizacao é igualmente garantida devido a concecao do forno,
gue faz com que a entrada de calor implique a ocorréncia de correntes de convecc¢ao para
haver a recirculacdo dos materiais a fundir. [4, 14]

A escolha de um forno é feita normalmente tendo em conta muitos fatores tais como a
capacidade requerida, a formulacado do vidro, os pre¢os dos combustiveis, infraestruturas
existentes e o desempenho do ponto de vista ambiental. As diferentes configura¢cbes de
fornos existentes distinguem-se pelo método que utilizam para o aquecimento, o sistema
implementado de aquecimento do ar de combustdo, e o0 posicionamento dos
gueimadores. [4]

Seguidamente encontram-se descritos, 0s principais tipos de fornos utilizados para a

fusdo das matérias-primas nesta industria:
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e fornos regenerativos;

e fornos de recuperacéao;

e fornos oxigénio-combustivel,
e fornos elétricos;

e fornos elétricos combinados com combustivel féssil.

Tanto nos fornos regenerativos como nos de recuperacao € feito um aproveitamento da
corrente de gas de exaustdo para pré-aquecer o ar de combustédo, o que resulta numa
melhoria da eficiéncia energética dos mesmos, assim como a possibilidade de atingir

temperaturas de chama mais elevadas. [16]

2.3.1 Fornos regenerativos

Os fornos regenerativos, cujo esquema se encontra representado na figura 2.2, utilizam
sistemas de recuperacdo de calor para pré-aquecer o ar de combustao, permitindo por
isso um menor consumo de combustivel. [17]

Estes fornos trabalham alternadamente em cada um dos lados, onde esta presente uma
camara de regeneracdo, constituida por material refratario, e um conjunto de
gueimadores em cada um deles. Observando a figura 2.2, e considerando que é no lado
A gue se esta a dar a queima, é o regenerador A, previamente aquecido, que aquece o
ar de combustdo a uma temperatura que pode alcancar entre 1200 e 1350°C. Os gases
guentes de combustéo resultantes passam pelo regenerador B, que faz o aproveitamento
do calor contido nos mesmos, antes de se dirigirem para a chaminé. Apos cerca de 20
minutos o percurso é revertido, e a queima ocorre do lado B. Agora o ar de combustao
da entrada do lado B, e é aquecido no regenerador B, sendo que o efluente gasoso
reaquece o regenerador A até o ciclo se reverter novamente. [4, 14, 17]

Normalmente o tempo de cada ciclo é ajustado automaticamente através de um sistema
de controlo, de forma a atingir a maior eficiéncia possivel, que na pratica normalmente
nao ultrapassa os 70-75%. [14, 16]

Estima-se que as perdas ocorridas nestes fornos através dos gases de combustdo
rondem os 30%, que também corresponde a percentagem de perdas estruturais. [14]
Estes fornos sdo apenas economicamente viaveis para a producao de vidro em grande
escala (>100 t/dia) devido ao seu elevado custo, sendo mais utilizados na producao de
vidro de embalagem e de vidro plano. [14]

As duas configuracdes de fornos regenerativos existentes sdo a de combustao cruzada

e a de combustao final.
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Figura 2.2 - Representacao de um forno regenerativo. [17]

Fornos regenerativos de combustdo cruzada

Estes fornos sdo mais utilizados para vidro plano. As portas de combustdo, cujo nimero
pode variar entre as 3 e 7, e 0s queimadores situam-se ao longo dos lados do forno, e as
camaras do regenerador estdo igualmente localizadas em ambos os flancos do
equipamento. [13, 14]

Neste tipo de forno, representado na figura 2.3, a chama passa acima do material fundido
até as portas do lado oposto, permitindo atingir condi¢cdes de fusdo mais estaveis devido
ao bom controlo de fornecimento de calor ao longo do comprimento do forno. Dentro da
operacdo em continuo, este tipo é o mais utilizado para elevadas capacidades produtivas

e para produzir vidro plano, normalmente acima das 300 t/dia. [4, 13, 14]

Melting tank
Glass Flow
Regenerator E Regenerator
\ ~—t—Bumer ports
Flue system

Figura 2.3 - Forno regenerativo de combustdo cruzada. [4]
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Fornos regenerativos de combustao final

Os principios de operacgao destes fornos relativamente aos de combustéo cruzada séo 0s
mesmos, com a diferenga que as duas camaras de regeneracao situam-se num dos topos
do forno, cada uma com uma porta, e tém uma parede em comum. [4, 14]

O percurso da chama tem a forma de U quando retorna a camara do regenerador
adjacente pela porta correspondente. [4]

Este forno apresenta menores perdas de calor estruturais, ndo s6 porque o0 numero de
portas dos queimadores € menor, reduzindo a perda energética pelas portas, mas
também porque o tempo de residéncia dos gases de combustdo no forno é maior do que
nos de combustdo cruzada, permitindo que as chamas irradiem energia para a vidro
fundido durante mais tempo. [4, 14]

A sua eficiéncia térmica é também mais elevada, apesar de ter menos flexibilidade no
ajuste do perfil de temperatura, e por isso ndo ser tdo utilizada em grandes fornos. [14]
Estes fornos sdo mais utilizados em instalacées de média capacidade, entre as 100 e as

300 t/dia. Estes encontram-se representados nas figuras 2.4 e 2.5. [14]

Regenerator >
chambers
™~ L
Eiiaci \ Burners, positioned
levl:::inog - / [ either under, over or
el A A 4 / through the port /
stack Y { 7774 Tt
L» Ports s woal
.
—
7

Doghouse

Figura 2.4 - Representacdo de um forno de combustéo final. [4]

Figura 2.5 - Forno de combustao final. [14]
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2.3.2 Fornos de recuperacao

Os fornos de recuperacéo utilizam permutadores de calor (denominados recuperadores)
para a recuperacao de calor, com pré-aguecimento continuo do ar de combustdo pelos
efluentes gasosos. Os recuperadores metalicos tém a capacidade de pré-aquecer o ar de
combustao até uma temperatura de cerca de 800 °C. [4, 14]

Os queimadores situam-se ao longo de cada um dos lados do forno, transversais ao fluxo
do vidro, e funcionam continuamente de ambos os lados, permitindo um melhor controlo
e estabilidade da temperatura relativamente aos fornos de combustéo final. [14]

Este tipo de forno é sobretudo utilizado quando é necesséaria uma elevada flexibilidade
de operagdo com um custo minimo de capital inicial, em particular no caso em que a
dimensdo da producdo € demasiado pequena para tornar o uso de regeneradores
economicamente viavel. Por isso tipo de forno é mais apropriado para instalacdes de
pequena capacidade (até 100 t/dia). [4, 14]

Devido as temperaturas do ar de combustdo serem inferiores ocorre uma diminuigdo das

emissdes de NOy relativamente aos fornos ja referidos. [14]

2.3.3 Fornos de oxigénio-combustivel

A combustdo de oxigénio-combustivel envolve a substituicdo de ar de combustao por
oxigénio (>90% de pureza). [4]

A eliminacdo da maior parte do nitrogénio da atmosfera de combust&o reduz o volume de
efluentes gasosos em cerca de dois tergos. Assim, € possivel economizar energia para o
forno porque ndo € necessario aquecer o nitrogénio atmosférico até a temperatura da
chama. [4]

A formacéo de NOy térmico é também fortemente reduzida. [4]

Em geral, os fornos de oxi-combustdo tém a mesma concec¢do basica das unidades de
fusdo, com multiplos queimadores laterais e uma s6 porta de exaustdo de efluentes
gasosos. [4]

No entanto, os fornos projetados para combustdo de oxigénio nao utilizam sistemas de
recuperacdo de calor para o pré-aquecimento do oxigénio de alimentacdo dos

queimadores. [4]

2.3.4 Fornos elétricos

Os fornos elétricos consistem numa caixa revestida de material refratario suportado por

uma estrutura de a¢o, com elétrodos que podem estar inseridos nos lados, no topo ou,
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mais usualmente, na base do forno. A energia de fusdo é assegurada através da
passagem de corrente pelo vidro fundido, originando o seu aquecimento por efeito de
Joule. [4]

A técnica é em geral aplicada em pequenos fornos particularmente para vidro especial.
[4]

Para a viabilidade econémica dos fornos elétricos existe um limite maximo no seu
tamanho que depende do custo da eletricidade comparado com o do combustivel féssil.
No entanto s substituicio de combustivel fossil no forno reduz as emissdes para a
atmosfera, e a eficiéncia térmica do forno é mais elevada. [4, 14]

Apesar da alta qualidade do vidro produzido e da elevada eficiéncia térmica destes fornos,

a sua utilizacao é limitada devido aos altos custos de operagéo envolvidos. [14]

2.3.5 Fornos a combustivel féssil combinado com eletricidade

A fusdo combinada com combustivel féssil e energia elétrica pode apresentar-se sob duas
formas: predominantemente combustdo de combustivel fossil auxiliada por aquecimento
elétrico; ou predominantemente aquecimento elétrico com apoio de combustivel fossil.
[18]

A ajuda elétrica € um método de fornecer calor adicional a um forno de vidro, utilizando a
passagem de corrente elétrica através de elétrodos colocados na base do tanque, e cuja
contribuicdo pode variar entre 0s 2 e os 20% da energia total necessaria ao forno. [14,
18]

Uma técnica menos comum consiste no uso de gas ou fueléleo como combustivel de
suporte para um forno com aquecimento predominantemente elétrico. [18]

Com este método o vidro é fundido de forma mais eficiente (cerca de 2 a 3,5 vezes mais)
do que utilizando apenas combustiveis fosseis, assim como a qualidade do vidro

produzida é superior, e as emissdes de poluentes minimizadas. [14, 18]
Um dos desafios da industria do vidro é encontrar tecnologias alternativas que maximizem

a utilizacdo da energia, reduzindo as emissdes atmosféricas e tendo em conta o

investimento envolvido. [14]
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3 CARACTERIZACAO DO FORNO AV5

Na unidade de Avintes da empresa BA Vidro encontram-se 3 grandes fornos do tipo
regenerativo de combustao final (queimadores de chama em U). O forno estudado neste
trabalho é designado por AV5, e nele sao produzidas garrafas de cor verde ultravioleta.
O forno AVS5 ficou operacional no ano de 2000, e o seu tempo de vida foi atingido em
2010, altura em que foi reconstruido.

Este forno, cuja area é de 136 m?, tem uma capacidade nominal de 367 t/dia e alimenta
5 linhas de producéo. A capacidade que tem vindo a ser utilizada ultrapassa bastante
este valor, e no ano de 2014 a tiragem média anual foi de 419 t/dia.

O forno AV5 utiliza o gas natural como combustivel, e recorre também a eletricidade
através de elétrodos presentes no fundo do forno, e responsaveis por manter a
temperatura do vidro fundido o mais constante possivel.

Este forno possui um tanque de fusdo e duas camaras de regeneracao, que possibilitam
o pré-aquecimento do ar de combustao, resultando numa maior eficiéncia energética.
No tanque de fusdo existem borbulhadores que se localizam entre a zona de fuséo e a
zona de afinagdo, e que tém como objetivo a promocdo da afinagédo (libertacdo das
bolhas) do vidro através de correntes de conveccdo que permitem uma maior
homogeneizacdo da temperatura no material.

Varios parametros de operacao do forno sédo controlados, entre os quais as temperaturas
do equipamento e a saida das camaras de regeneracdo, 0 consumo de gas natural e de

eletricidade, o racio ar/gas, o caudal de vidro fundido e a incorporacéo de casco.

3.1 Consumo energético do forno AV5

Como j& foi referido anteriormente, os fornos de fusao de vidro sdo grandes consumidores
de energia, e o forno AV5 ndo é excecao.

Este € o maior dos trés fornos existentes na unidade fabril, e apesar do seu consumo
energeético recair essencialmente no consumo de gés natural, o consumo de eletricidade
é também bastante elevado.

No ano de 2014 o consumo médio mensal do forno AV5 de eletricidade foi cerca de
897.324 kWh e de 1.127.791 m® para o gas natural. Se os valores forem convertidos em
toneladas equivalentes de petréleo (tep) o consumo de gas natural pelo forno AV5

correspondeu a 12.315,5 tep, sendo que para a energia elétrica o valor atingido foi de
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2.315,1 tep. Esta distribuicdo encontra-se representada na figura 3.1, e tiveram como

base os valores presentes no anexo C.1, obtidos a partir dos registos diérios da fabrica.

= 1 Gas Natural

2 Eletricidade

Figura 3.1 — Distribuicdo dos consumos energéticos no forno AV5 em 2014.

Sabendo que se estima que o consumo total anual da unidade de Avintes é de 1,6x10*
tep de eletricidade e de 3,1x10* tep de gas natural, pode afirmar-se que o forno AV5
consome cerca de 14 % de toda a energia elétrica da empresa, sendo 40 % o valor obtido
para o gas natural. [19]

Apesar da predominancia do gas natural, o consumo de energia elétrica é efetivamente

muito elevado, o que representa altos gastos anuais para a empresa.

3.2 Caracterizacdo do efluente gasoso resultante da combustao

Apesar da grande parte dos fornos de combustéo final inverterem o ciclo de aquecimento
de 20 em 20 minutos, no caso do forno AV5 esses ciclos sdo de 30 em 30 minutos. O
combustivel féssil utilizado na queima é o gas natural, no entanto o forno recorre ainda a
energia elétrica para, tal como foi referido, manter a temperatura do vidro fundido o mais
constante possivel.

O esquema representativo das correntes envolvidas desde o forno até a chaminé
encontra-se representado na figura 3.2, no qual se encontram devidamente
caracterizadas.

O caudal efetivo médio do efluente gasoso (Qsg) foi obtido fazendo uma média ponderada
das duas ultimas medi¢cbes na chaminé efetuadas por parte de uma empresa externa, de
forma a cumprir o estabelecido na Licenca Ambiental 96/2011. Estas medi¢cdes ocorreram
em 11 de julho de 2014 e em 24 de outubro de 2014 e foram obtidos caudais efetivos de
73.945 m?h para uma tiragem de 395 t/dia e 72.774 m®h para uma tiragem de 352 t/dia
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respetivamente, obtendo-se um caudal médio de 73.359,5 m®h. Nestas duas
monitorizacdes foi obtido um teor de humidade no efluente de 9,1 % e 10,1 %.

O caudal volumétrico da corrente dos gases de saida do forno (Qa), assim como da do ar
de arrefecimento (Qc) foram calculados, tendo-se admitido as propriedades do ar
atmosférico para os gases de exaustao (Anexo A.1l). Esta consideracdo foi feita ja que o
efluente apresenta na sua composicao uma percentagem de azoto bastante elevada e
proxima da do ar atmosférico, independentemente da percentagem de oxigénio nele
contida (Anexo D).

Ar
T=20,0°C
Q.=10.302.4 m*/h
C
A B
Efluente Gasoso g | Efluente Gasoso
T=43337C v/ T=29%5C
Q. =66.134,1 m*’/h Q. = 73.359,5 m¥h

Matérias-Primas

Filtro Eletrostatico

CHAMINE

Gas Natural
—* FORNO ]

Vidro

Figura 3.2 - Caracterizagéo das correntes gasosas desde o forno até a chaminé.

O ar de arrefecimento tem como objetivo impedir que o efluente dé entrada no filtro a uma
temperatura superior a 400°C, que poderia comprometer o funcionamento do
equipamento. Este filtro tem como finalidade o controlo de emisséo de particulas para a
atmosfera. Para que este controlo seja mais eficiente, o forno AV5 encontra-se associado
a um precipitador eletrostatico (PE), que consiste numa série de elétrodos de descarga
de alta voltagem e os correspondentes elétrodos coletores. As particulas séo carregadas
eletricamente e subsequentemente separadas da corrente gasosa pela influéncia de um
campo elétrico. Os PE sdo particularmente eficientes na captacdo de poeiras de
dimensdes compreendidas entre 0,1 um e 10 um, podendo a sua eficiéncia global de
captacdo atingir 95-99 %. O desempenho varia principalmente com as caracteristicas do

efluente gasoso e com a concecdo do PE. Em principio, esta técnica € aplicavel a todas
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as instalacdes novas ou ja existentes em todos os sectores (exceto nos fornos de cupula
de 14 de rocha devido ao risco de exploséo) [4]. Em caso de avaria deste equipamento o
efluente gasoso é diretamente encaminhado para a chaminé, percurso este
representando a tracejado na figura 3.2.

Admitiu-se igualmente que ndo existem fugas durante o percurso, 0 que nao acontece na
realidade.

Na tabela 3.1 encontram-se as temperaturas médias mensais referentes ao ano de 2014.
Os valores médios anuais sédo apresentados no esquema da figura 3.2, tendo sido estes
os valores utilizados no projeto da presente dissertacao.

Os valores da tabela 3.1 sdo resultantes de registos diarios internos da empresa, tanto a
saida das camaras de regeneracdo (A), como a saida do filtro eletrostatico existente na
instalacéo (C), associado a este forno.

Na tabela 3.1 encontram-se ainda os caudais médios mensais de vidro fundido verificados

no ano de 2014.

Tabela 3.1 - Temperaturas médias mensais a saida das cAmaras de regeneracao e a saida do filtro
eletrostatico, assim como os caudais médios mensais de vidro produzido, para o ano de 2014.

Vios Caudal de vidro fundido Tmédia (A) Tmedia (C)
(t/dia) (°C) (°C)
Janeiro 426 473,5 337,0
Fevereiro 447 476,3 330,6
Marco 408 462,4 318,6
Abrril 418 451,3 311,6
Maio 438 438,0 311,2
Junho 444 434,9 310,6
Julho 412 432,2 292,9
Agosto 403 419,5 280,8
Setembro 428 414,0 268,0
Outubro 411 394,7 2477
Novembro 410 391,5 275,9
Dezembro 384 4129 272,9
Média anual 419 433,3 296,5
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Face aos elevados caudais de gases de exaustdo e a sua temperatura, € importante
avaliar o impacto econdémico do aproveitamento energético desta corrente. Assim refere-

se mais uma vez que neste trabalho vai ser feito o estudo das seguintes medidas:

e Instalacdo de um ciclo de Rankine organico com vista a producao de energia
elétrica;
e Aguecimento das aguas sanitarias com o objetivo de poupar energia proveniente

da caldeira da empresa.

Desta forma é necessario elaborar uma pesquisa bibliografica sobre ciclos de Rankine

organicos no que diz respeito:

- Escolha do fluido organico relativamente as suas propriedades termodindmicas e

energia disponivel na fonte quente;
- Poténcia produzida na turbina;
- Eficiéncia do ciclo.

Segue-se entdo o capitulo 4, onde se apresentam as consideracdes tedricas e as
equacbes de projeto que permitirdo dar uma resposta relativamente aos objetivos

propostos.
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4 APROVEITAMENTO ENERGETICO

Em muitas aplicagbes grande parte da energia utilizada é perdida na forma de calor. No
entanto as oportunidades para contrariar este facto, e promover a conservagao de energia
sdo inumeras. Para tal é possivel recorrer a ferramentas de termodindamica e de
transferéncia de calor, de forma a aumentar a eficiéncia com gque a energia é gerada e
convertida, reduzir as perdas energéticas, assim como aproveitar grande parte do calor
perdido no processo em questéo. [20]

A maior parte das correntes utilizadas na recuperacdo de energia correspondem a
correntes a temperaturas abaixo de 232 °C (calor de baixa qualidade), o que as torna
menos interessantes do ponto de vista econdémico e térmico relativamente as correntes
de altas temperaturas. Apesar disto 0 seu aproveitamento pode ser viavel, ja existindo
hoje em dia tecnologias que o permitem. [5]

A temperatura da fonte de calor de onde se pretende fazer o aproveitamento energético
€ um aspeto bastante importante para a selecdo dos sistemas de recuperacéao, ja que
guanto maior for, maior a probabilidade de ocorrerem reacdes de oxidacao e corrosao. A
presenca de substancias corrosivas pode igualmente danificar o material que constitui os
equipamentos. [5]

No caso da selecdo dos materiais para permutadores de calor e outros sistemas de
reaproveitamento, esta deve ter em conta a ocorréncia de reacdes de corrosdo e de
oxidagdo, agravadas com o aumento da temperatura. As superficies dos materiais podem
ficar rapidamente danificadas no caso da fonte de calor conter substancias corrosivas. A
prevencdo de fendmenos de oxidacao pode ser feita através da nao utilizacdo de aco
carbono para temperaturas acima dos 425°C e de aco inoxidavel para temperaturas
acima dos 650°C. [5]

O contacto entre a corrente de exaustdo e a superficie dos materiais tem como
consequéncia a ocorréncia de incrustacdes, que consiste na deposicdo de substancias
no material. Este problema, para além de reduzir a quantidade de calor trocado, também
inibe a passagem do fluido nos equipamentos, que se podem degradar de tal forma que
nao possam mais ser utilizados. A filtracdo de correntes contaminadas, a construcdo de
equipamentos com materiais avancados, o aumento das areas de transferéncia de calor,
e a utilizacado de permutadores de calor de facil acesso e limpeza podem ser medidas
Uteis na prevencdo das incrustacgoées. [5]

Uma questdo muito importante a ter em conta é a temperatura minima permitida para a
corrente a ser aproveitada, ja que esta intimamente ligada a problemas de corrosdo dos
materiais com 0s quais tem contacto. Dependendo do combustivel utilizado na

combustdo, o efluente gasoso resultante podera ter na sua constituicdo variadas
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concentracdes de dioxido de carbono, vapor de agua, 6xidos de azoto, 6xidos de enxofre
e minerais. Se esta corrente gasosa for arrefecida abaixo do seu ponto de orvalho o vapor
de &gua nela contida ird condensar e ocorrera a deposi¢ado de substancias corrosivas na

superficie do permutador de calor [5].

4.1 Aquecimento de aguas sanitarias

Permutadores de calor

E num permutador de calor que ocorre o processo de transferéncia de calor entre dois
fluidos que se encontram a diferentes temperaturas, e separados por uma parede sélida.
Estes equipamentos séo classificados de acordo com o tipo de construcdo e com o
arranjo, ou seja, o tipo de escoamento dos fluidos. O permutador mais simples envolve o
movimento dos fluidos quente e frio no mesmo sentido ou em sentidos opostos numa
construcdo em tubo concéntrico (ou duplo tubo). Neste caso, se se tratar de um
permutador com correntes paralelas os dois fluidos entram e saem nas mesmas
extremidades, e circulam na mesma direcdo e sentido. Por outro lado, nos permutadores
em contracorrente os fluidos déo entrada e abandonam o equipamento em extremidades
opostas, e circulam em sentidos opostos. [20]

Outro tipo de permutador de calor comum € o de carcaga e tubos. As varias formas
possiveis diferem consoante o nimero de passagens nos tubos e na carcaga, sendo a
forma mais simples aquela em que ha uma passagem tanto nos tubos como na carcaca.
Nesta configuracdo normalmente sdo utilizadas chicanas, que tém como objetivo
aumentar o coeficiente de transferéncia de calor do fluido do lado da carcaca através do
aumento da velocidade e por isso da turbuléncia do mesmo, assim como dirigir este
mesmo fluido em escoamento cruzado relativamente ao eixo dos tubos. Além disso, as
chicanas suportam fisicamente os tubos, reduzindo a sua vibragéo. [20]

Os permutadores de calor compactos séo outra opcdo quando se tém de utilizar grandes
areas de transferéncia de calor. [20]

Para além destas configuragdes existem ainda permutadores de fluxo cruzado, nos quais
o escoamento dos fluidos € perpendicular. Na figura 4.1 encontram-se dois permutadores
com este arranjo, sendo que um deles possui alhetas e o outro ndo. [20]

Relativamente ao permutador da figura 4.1 a), diz-se que o fluido que circula no exterior
dos tubos ndo é misturado, pois ndo existe a mistura deste no plano perpendicular a
direcdo do escoamento devido a existéncia de alhetas. Isto ir4 implicar uma variagdo da

sua temperatura em x e em y. No caso do permutador da figura 4.1 b) o fluido que circula
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no exterior dos tubos é misturado, pois quando este passa ao longo do equipamento esta
completamente misturado no plano normal a dire¢cdo do escoamento. Nesta situacao a
temperatura do fluido no exterior dos tubos ir4 variar principalmente na dire¢cdo do
escoamento. [20]

: 1
. O > O .
Ci fl
oo > % iy
O
fb\ o)

Tube Tube
flow flow

(@ ()

Figura 4.1 - Permutadores de fluxo cruzado. a) Alhetado, com os dois fluidos ndo misturados. b) Nao
alhetado, com um fluido misturado e o outro ndo misturado. [20]

O balanco de energia a um permutador de calor adiabatico considerando estado

estacionario permite obter:
AH, = AH; (4.1)

Em que AH, corresponde a diferenca de entalpia do fluido quente a saida e a entrada do
permutador, tendo AHy 0 mesmo significado, mas para o fluido frio.

No caso de ndo ocorrer mudancga de fase em nenhum dos fluidos pode-se escrever:

q = my XCpy X (Tf.s - Tf.e) = Mg X Cpgq X (Tq.e - Tq.s) (W] (4.2)

Em que:

m; — Caudal massico do fluido frio (kg/s);

m, - Caudal massico do fluido quente (kg/s);

cpy — Calor especifico médio do fluido frio (J/kg.K);
¢p, — Calor especifico medio do fluido quente (J/kg.K);
Tr s — Temperatura de saida do fluido frio (K);

T .- Temperatura de entrada do fluido frio (K);

T,.. - Temperatura de entrada do fluido quente (K);

T,.s - Temperatura de saida do fluido quente (K).
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Sabendo entdo a poténcia térmica (q) trocada entre os fluidos, o dimensionamento do
permutador pode ser feito & custa do calculo da area necessaria para esse efeito (A). A

equacao de projeto é:
q = UAAT,,; X Fr (W] (4.3)

Em que U consiste no coeficiente global de transferéncia de calor (W/m?.K), AT,,,; € a
diferenca de temperatura logaritmica média obtida em condi¢cdes de contracorrente,
calculada através da equacédo 4.4, e Fr € o fator de correcdo da temperatura, que

depende das temperaturas dos fluidos e do tipo de permutador em questéo.

ATl - ATZ _ (Tq_e - Tfs) - (qus - Tfe)
AT. a (T —T¢s)
nA_T; In 2 Tf
( q.s - f.e)

ATml =

[°C, K] (4.4)

O coeficiente global de transferéncia de calor (U), cujos valores tipicos se encontram na

tabela 4.1, pode escrever-se em termos do somatério das resisténcias térmicas:

SR (4.5)
UA hede  hiA; kA
Em que:
Ax- Espessura da parede (m);
k - Condutividade térmica do material (W/m.K);
A, - Area externa dos tubos (m?);
A; - Area interna dos tubos (m?);
h, — Coeficiente pelicular de transferéncia de calor do fluido externo (W/m?2.K);
h; — Coeficiente pelicular de transferéncia de calor do fluido interno (W/m2.K);
Rs,; — Resisténcia térmica de sujamento (m*.K/W);
A — Area média logaritmica (m?),
onde:
Agm = S m 46
In (A—Z)
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Tabela 4.1 - Valores tipicos do coeficiente global de transferéncia de calor (U) para permutadores de
carcaca e tubos. [21]

Fluido quente Fluido frio U (W/m?°C)
Agua Agua 800 - 1500
Solventes organicos Solventes organicos 100 - 300
Gases Gases 10 - 50
Solventes organicos Agua 250 - 750
Gases Agua 20 -300
Gases Agua salgada 15 - 250
Vapor Agua 1500 - 4000
Vapor Solventes organicos 500 - 1000
Vapor Gases 30 - 300

4.2 Producgéao de eletricidade

A energia consumida a nivel mundial atingiu niveis nunca antes verificados, o que resultou
na emissao de grandes quantidades de CO; para a atmosfera. As preocupacdes atuais
relativamente as alteragfes climéticas sugerem a ado¢do de medidas que promovam a
reducdo da emissdo de gases de efeito de estufa. Relativamente aos sistemas

energeéticos existentes irdo incluir provavelmente as seguintes modificagdes:

e Diminuigcdo da intensidade energética de edificios e industria;
e SubstituicAo dos combustiveis fosseis por eletricidade em areas como a dos
transportes
e Producdo de energia limpa através da transicdo massiva para a utilizacdo de
energias renovaveis (solar, edlica, geotérmica, etc.) [22]
A existéncia de tecnologias que permitem o aproveitamento do calor para a producéo de
energia elétrica vai de encontro aos objetivos pretendidos através das modificacdes

referidas, necessarias a reducéo da intensidade energética.
Para além das energias renovaveis, como € o0 caso da energia solar e geotérmica, a maior
parte da energia gerada tem como fonte a energia térmica, obtida, em geral, a partir da

combustdo de combustiveis fésseis ou de reacbes nucleares. Apesar da energia nuclear
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ser considerada renovavel, os problemas associados a seguranca e ao tratamento dos
residuos resultantes deste tipo de energia limitam a sua utilizacdo. [23, 24]

As fontes de energia renovaveis, embora se apresentem como uma alternativa de grande
sucesso, ndo podem ser convertidas em eletricidade num ciclo convencional a vapor, que
exige uma fonte de calor acima dos 350 °C [24]

Dependendo da aplicacéo, diferentes sistemas termodinamicos tém sido desenvolvidos
na préatica, como é o caso de turbinas a gas ou a vapor, e o préprio ciclo de Rankine a
vapor. Contudo, estes processos requerem altas temperaturas da fonte quente, atingindo
eficiéncias compreendidas entre os 25 e 0s 55 %. [23]

A eficiéncia da geracédo de eletricidade é dependente da temperatura da fonte de calor.
Apesar de normalmente o aproveitamento do calor residual ter sido limitado a médias e
altas temperaturas, outras tecnologias tém vindo a ser desenvolvidas com o objetivo de
aproveitar calor residual com gamas de temperatura mais baixas para a producdo de
eletricidade, como é o caso do ciclo de Rankine organico (CRO), que sera abordado mais
a frente. Apesar da eficiéncia maxima a estas temperaturas ser baixa, estes sistemas
permitem uma poupanca na recuperacao de grandes quantidades de energia. [5]

Estas tecnologias, na qual se encontra englobado o ciclo de Rankine organico, podem ter
um efeito bastante positivo na intensidade energética a nivel industrial pelo
aproveitamento do calor residual, permitindo uma melhor utilizagdo da energia primaria
utilizada no processo. A sua utilizacdo pode abranger também a conversao de fontes de
calor renovaveis em eletricidade, e até o aproveitamento dos gases de exaustdo em

veiculos. [22]

4.2.1 Ciclos de Rankine Orgéanicos e de vapor

O ciclo de Rankine organico (CRO) é um processo promissor na conversao de calor a
baixas e médias temperaturas em eletricidade, sendo o mais utilizado dentro das novas
solucdes existentes para producdo de energia elétrica. [25, 26]

Algumas das principais vantagens do CRO relativamente a outras técnicas de geracao

de eletricidade sao:

- possibilidade de implementagcdo em aplicacdes a baixas temperaturas (comecando a
partir dos 55°C);
- baixos custos de operacao

- manutencado e a compacticidade. [23]
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Em todo o mundo existem varios exemplos de aplicacbes que envolvem a energia
geotérmica e que utilizam CRO, sendo que em alguns a fonte de calor apresenta
temperaturas a volta dos 74°C. [27]

O sucesso desta tecnologia pode ser em parte explicado pelo tipo de construcdo modular.
Um mesmo sistema CRO pode ser usado, com poucas modificacbes, em conjunto com
diversas fontes de calor. Este sucesso é também reforcado pela maturidade tecnoldgica
da maioria dos seus componentes, devido ao seu uso extensivo em aplicagdes ligadas a
industria da refrigeracdo. Além do mais, e ao contrario dos ciclos convencionais, esta
tecnologia possibilita a producéo de eletricidade ao nivel local. [25]

Atualmente, os ciclos de Rankine organicos estdo comercialmente disponiveis para
capacidades da ordem dos MW. Contudo, para capacidades energéticas na ordem dos
kW, poucas sdo as solugdes atualmente aplicaveis, estando ainda em fase de
investigacao e desenvolvimento. [25]

A energia solar, geotérmica, biomassa e o aproveitamento de calor sdo algumas das
aplicacdes nas quais o0 CRO pode ser implementado, e na figura 4.2 é possivel observar
a distribuicho de cada uma destas aplicagbes em unidades de ciclos de Rankine
orgéanicos verificadas até ao ano de 2012. Pode-se verificar, através da figura 4.2, que

esta ainda ndo é tdo comum para aplicacdes de energia solar como € para as restantes.

1%

® Biomass | Geothermal
m WHR W Solar

Figura 4.2 - Distribuic&do das diferentes aplicagdes com implementa¢éo de CRO em 2012.[WHR — waste

heat recovery (aproveitamento do calor residual)] [22]

Quando o calor da fonte quente a ser aproveitado corresponde a correntes a temperaturas
relativamente baixas, a sua conversao em energia elétrica pelos métodos convencionais

torna-se dificil, resultando em desperdicio energético. [28]
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Comparacao entre o ciclo de Rankine a vapor e o organico

O ciclo de Rankine convencional permite a conversdo da energia térmica em energia
elétrica ou mecénica através da queima de combustiveis ou pela recuperacéo de calor
de um determinado processo, utilizando vapor como fluido de trabalho. Este ciclo ndo
pode ser utilizado como opc¢do quando a energia disponivel corresponde a correntes a
temperaturas baixas. Isto deve-se ao requisito que o vapor seja sobreaquecido antes da
expansao para evitar a formacao de goticulas que poderiam resultar no desgaste e erosao
das pas da turbina. Nestes casos, o ciclo organico pode ser visto como uma alternativa
viavel.

Em comparagédo com o ciclo de Rankine a vapor, o ciclo organico é mais econémico e
simples ja que a turbina requer apenas um Unico estagio, além de permitir trabalhar com
pressdes e temperaturas mais baixas. [27, 28]

O CRO ¢é semelhante ao ciclo fechado de Clausius-Rankine a vapor cujo esquema se
encontra na figura 4.3, pois tem como constituintes um evaporador, uma turbina, um
condensador e uma bomba. Tal como o ciclo a vapor, o seu funcionamento consiste no
aumento de presséo do fluido de trabalho através de uma bomba, que posteriormente da
entrada num evaporador, onde é aquecido a pressao constante, até se tornar vapor
saturado (ou vapor sobreaquecido), com recurso a uma fonte quente. De seguida o vapor
€ expandido numa turbina, produzindo trabalho mecéanico que é convertido em energia
elétrica através de um gerador. Por fim, o vapor himido, saturado ou até sobreaquecido,
a baixa presséo, a saida da turbina entra num condensador, onde é condensado de forma

a voltar a obter liquido saturado, e o ciclo comega novamente. [27]

A.:.\:|

Gé&adcr

Figura 4.3 - Esquema de um ciclo de Rankine. [29]
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Por outro lado, o CRO utiliza fluido organico ao invés de usar agua como fluido de
trabalho, o que permite temperaturas de evaporagdo mais baixas, visto que o fluido
organico tem uma temperatura de ebulicdo inferior. Esta particularidade permite a
producdo de energia com menores temperaturas da fonte quente, ja que o calor de
evaporacdo de um fluido organico pode ser até 10x inferior, quando comparado com o da
agua. Podem ser referidos como exemplos de fluidos orgénicos o como o butano, o
pentano ou o hexano. Na figura 4.4, que corresponde ao diagrama de fases temperatura
Vs entropia, pode-se comparar as curvas de diversas substancias e a correspondente a
agua. [23, 25, 26, 28]

400
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— 200 ——Pentane
150 —R123
| —R245fa
100
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s [J/kg.K]

Figura 4.4 - Diagramas T-s de fluidos organicos e o da agua. [22]

Pela andlise da figura 4.4 é possivel observar que o declive da curva de vapor saturado
no caso da agua é negativo, enquanto que para o caso dos fluidos organicos esta mesma
curva apresenta uma tendéncia mais vertical. Com isto, a limitagdo relativamente a
gualidade do vapor no final do processo de expansao desaparece no ciclo de Rankine
organico. Assim, o facto de ndo ocorrer condensacdo na expansao reduz o risco de
corrosdo das pas da turbina, prolongando o seu tempo de vida até 30 anos, em vez dos
15-20 anos verificados em ciclos a vapor. A temperatura de entrada do fluido na turbina
num CRO é também muito mais baixa, o que permite que ocorra um menor desgaste do
equipamento. [22]

Ao contrario do que acontece no ciclo a vapor, ndo existe a hecessidade de sobreaquecer
o fluido a entrada da turbina visto que os fluidos organicos normalmente mantém-se
sobreaquecidos no final da expansdo. A temperatura & entrada da turbina depende

essencialmente do seu limite de estabilidade térmica. [22]
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O tamanho da turbina e dos permutadores de calor existentes no ciclo depende do caudal
volumétrico do fluido de trabalho. Como o vapor € um fluido com uma massa volumica
muito baixa, principalmente na parte de baixas pressdes do ciclo, este requer
equipamentos como o condensador e o recuperador com maiores dimensfes. Ja as
massas volumicas dos fluidos orgénicos apresentam valores superiores relativamente ao
vapor. [22]

Outro aspeto que se pode constatar € que, assim como a diferenca de entropia entre o
liquido saturado e o vapor saturado, a entalpia de vaporizacdo € muito inferior no caso
dos fluidos orgéanicos. Por isso, neste caso, para atingir a mesma poténcia térmica no
evaporador quando é utilizada a agua como fluido de trabalho, é necesséario um caudal
massico muito mais elevado de fluido organico e, por conseguinte, um consumo
energético superior pela bomba.[22]

No CRO a queda de entalpia durante a expansao é muito mais baixa quando comparada
com a do ciclo a vapor, o que permite a utilizacdo de turbinas mais econémicas, de um
ou dois estagios. [22]

Relativamente as pressdes de evaporacado, estas sdo mais baixas no caso dos fluidos
orgéanicos, permitindo ciclos mais econémicos e menos complexos. [22]

A eficiéncia térmica de um ciclo organico € menor do que a de um a vapor, no entanto
apresenta uma maior simplicidade quanto ao numero e ao tamanho dos componentes
constituintes. [22]

Na tabela 4.2 encontram-se resumidas as vantagens do ciclo de Rankine organico e do

ciclo a vapor.

Tabela 4.2 - Vantagens do ciclo de Rankine orgénico e do ciclo a vapor. [22]

Vantagens do CRO Vantagens do ciclo a vapor

N&o é necessario sobreaquecimento Maiores eficiéncias

Menores temperaturas a entrada da _
b Menores custos do fluido de trabalho
turbina

Maior compacticidade dos equipamentos _ : _ .
o : _ Fluido amigo do ambiente, ndo toxico e
devido as superiores massas volumicas _ 5
néo inflamavel

dos fluidos
Menor presséo de evaporacao Baixo consumo da bomba
Maior pressdo de condensacao Fluido com alta estabilidade quimica

Menores temperaturas da fonte quente

Turbinas mais econdémicas

Maior simplicidade
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Caracteristicas de um CRO

Para além dos componentes comuns ao ciclo convencional, na maior parte das
aplicacdes o ciclo orgéanico inclui uma seccdo de regeneracdo que consiste no
aproveitamento de calor a saida da turbina. Esta seccdo de regeneracdo permite um
aumento na eficiéncia do mesmo, ja que reduz a totalidade da energia necessaria para
vaporizar o fluido no evaporador por parte da fonte quente. Por isto mesmo existe uma
maior margem de seguranga no que toca a temperatura minima dos gases de exaustdo
no evaporador, ja que a corrente de gases abandona o equipamento a uma temperatura
superior, 0 que ajuda a evitar a condensacao de enxofre no evaporador. [30]

Na figura 4.5 é possivel observar o esquema de um CRO sem o regenerador/recuperador
(a esquerda), e com este elemento (a direita). A arquitetura simples apresentada na figura

4.5 pode ser adaptada dependendo da aplicagéo. [22]

Expander
SEP—
_’_
Evapo Ev:po Recuperator
rator rator
[T
R —
— ——
L
Condenser Condenser
b——————
L —
Feed Pump Feed Pump

Figura 4.5 - Esquema de um CRO sem recuperador (esquerda) e com recuperador (direita). [22]

Apesar do aumento da eficiéncia do ciclo, para aplicacbes de recuperacdo de calor
residual muitas vezes néo é justificavel a implementacédo de um recuperador. [25]

Uma etapa fundamental no projeto de um CRO incide na escolha do fluido de trabalho
orgéanico, assim na configuragdo do préprio ciclo. Um aspeto importante a ter em conta
na escolha do fluido de trabalho é a temperatura da fonte de calor disponivel, cuja gama
pode variar entre baixas temperaturas de cerca de 100°C até médias temperaturas a volta
de 350°C. [25, 26]
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A grande vantagem na utilizacdo de fluidos orgénicos como fluidos de trabalho
relativamente & agua, para fontes de calor a baixas temperaturas, consiste na sua
superior massa volumica o que permite a utilizacao de turbinas e condensadores mais
simples, pequenos e mais baratos. [26]

Apesar do fluido orgéanico permitir ainda uma eficiéncia da turbina superior em relagéo ao
vapor (entre 80 e 85%), o funcionamento do ciclo a baixas temperaturas implica
eficiéncias globais baixas (10-20%), dependendo da temperatura do condensador e do
evaporador. Caso a temperatura de evaporacéo do fluido de trabalho seja muito diferente
da sua temperatura critica, a massa volumica do vapor é demasiado baixa tanto do lado
da alta press@o como do lado da baixa pressao, causando uma grande queda de pressao,
0 que requer componentes de maiores dimensdes. A eficiéncia térmica de um ciclo de
Rankine organico a alta temperatura normalmente ndo excede os 24 %. [5, 22]
Relativamente as pressdes maximas do ciclo, estas normalmente ndo costumam
ultrapassar os 30 bar num CRO, ja que pressdes demasiado elevadas resultam em
maiores riscos de operacdo numa maior complexidade e custo do evaporador. [22]
Relativamente aos permutadores de calor utilizados em CRO, os mais utilizados séo o de
carcaca e tubos e os de placas. Em sistemas CRO o calor da fonte quente no evaporador
pode ser trocado diretamente com o fluido de trabalho, ou com um fluido secundario,
sendo que esta Ultima opc¢éo € selecionada para evitar a deterioracdo do fluido a altas
temperaturas. [22]

Tal como ja foi referido, o recurso a fluidos organicos exige um maior caudal massico
relativamente ao vapor, e por isso um maior consumo da bomba. Este consumo depende
também do caudal volumétrico e da diferenca de pressfes a entrada e a saida deste
equipamento. Uma forma de expressar este consumo é através do BWR (Back Work
Ratio), que consiste no quociente entre o consumo da bomba e o trabalho realizado pela
turbina. Os valores tipicos de BWR para um CRO a altas temperaturas, utilizando tolueno,
€ de 2-3%. Ja para um ciclo organico a baixas temperaturas, utilizando como fluido o
hidrofluorocarboneto HFC-134a, o BWR costuma ultrapassar os 10%. No fundo, quanto
maior for a temperatura critica do fluido, menor serd& o BWR e, por conseguinte, o

consumo da bomba. [22]

4.2.2 CRO no aproveitamento do calor residual

Muitas aplicacdes industriais rejeitam grandes quantidades de energia em forma de calor
a temperaturas relativamente baixas. Esta energia é resultante de processos de
combustdo e de muitos outros processos quimicos/térmicos, e normalmente é perdida

através da chaminé, ou por perdas de calor por radiacdo e evaporacao, entre outras,
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sendo lancada para a atmosfera. A consequéncia disto € a poluicdo, através da emissao
de gases como CO; NOy e SOy, responsaveis por causar problemas de salde e
ambientais. O aproveitamento do efluente rejeitado ndo sé permite atenuar este
problema, mas também permite a producédo de eletricidade que pode ser consumida no
local de producao, ou alimentada a rede. [22, 24]

Estima-se que o potencial de producdo de energia elétrica da Alemanha a partir do
aproveitamento do calor residual seja de 500 MWe, sendo 750 MWe no caso dos Estados
Unidos. [22]

Em geral, para aplicagbes que envolvem o aproveitamento de calor, o objetivo &
maximizar a poténcia gerada, e ndo a eficiéncia do ciclo. Normalmente nestes casos
existe uma grande variacdo de temperaturas da fonte quente no evaporador,
representada pela linha vermelha na Figura 4.6 B, sendo o objetivo retirar o maximo de
calor possivel da mesma. [25]

Ja para aplicacdes solares e de biomassa, em que o calor da fonte é quase constante,
maximizar a poténcia gerada equivale a maximizar também a eficiéncia. Nestes casos é
utilizada uma variacdo mais pequena de temperaturas da fonte quente no evaporador,
assim como uma alta pressédo de evaporacdo e uma baixa pressdo de condensagédo
(Figura 4.6 A). Esta grande diferenca de pressdes permite aumentar a eficiéncia do ciclo.
[25]

Na figura 4.6 é possivel observar os diagramas da temperatura vs entropia do mesmo
fluido de trabalho (R245fa), assim como os perfis de temperatura dos fluidos de
aquecimento e de arrefecimento (fluidos secundarios), tanto para um exemplo de uma
aplicacdo solar ou de biomassa com um regenerador implementado (A), como para o
aproveitamento de calor (B). Nesta figura sdo observaveis as particularidades acima

referidas para cada um destes tipos de ciclo.
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Figura 4.6 — Diagramas para o fluido R244fa e perfis de temperatura para os fluidos secundarios para
exemplos de aplica¢des solar e biomassa (A) e para recuperacao de calor (B). [25]
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Consoante a aplicacdo, podera ser implementado ou ndo um recuperador. Este
equipamento, embora permita aumentar a eficiéncia do ciclo, tem como consequéncia
reduzir a poténcia gerada. Isto deve-se a uma maior temperatura a entrada do
evaporador, que culmina na reducdo do calor recuperado a partir da fonte quente. No
entanto, em aplicacBes de recuperacado de calor residual ndo € necessario, ja que pouco

influencia a poténcia produzida, apesar de aumentar a eficiéncia do ciclo. [22, 25]

4.2.3 Selec¢édo do fluido de trabalho

Y

Apesar da existéncia de uma grande variedade de fluidos organicos, que a partida
poderiam ser utilizados nos ciclos, este numero é reduzido quando se tem em conta
fatores como o nivel de seguranca, a disponibilidade e o custo dos mesmos. No entanto,
a sua selecao consiste num processo de tentativa/erro ou tem por base experiéncias
realizadas em sistemas semelhantes.

O desempenho do sistema esta fortemente relacionado com o fluido de trabalho, e dai a
importancia da sua selecéo. [31] O declive da curva de vapor saturado dos fluidos de
trabalho pode ser vertical (ex: fluido R11), positivo (ex: fluido isopentano) ou negativo (ex:
fluido R22). Estes fluidos podem ser denominados como “isentrépicos”, “secos” ou
“‘humidos”, respetivamente. [28] Os fluidos himidos, ao contrario dos outros dois tipos
necessitam de ser sobreaquecidos quando utilizados na geracdo de eletricidade devido
ao risco da entrada de goticulas de liquido, que poderia danificar a turbina. Pelo contrario,
os fluidos “secos” e “isentrépicos” sao preferiveis para a utilizagcdo em CRO visto que néo
condensam a saida da turbina, e por isso ndo acarretam o risco de danificar o
equipamento. Com a utilizagcdo de fluidos “secos” néo existe a necessidade
sobreaquecimento, visto que apos a expansao o vapor saturado permanece na zona de
sobreaquecimento. No entanto, apesar disso, na pratica é utilizado um pequeno grau de
sobreaquecimento em algumas unidades CRO. [22, 23]

As curvas, correspondentes ao diagrama de fases, para cada um deste tipo de fluidos

aparecem representadas na figura 4.7.

I [°C)
0]
°C]

s [kJ/kg-K] s [kI/kg-K] s [kJ/kg-K]

Figura 4.7 — Diagramas T-s para um fluido isentrépico (a), um fluido seco (b) e um fluido himido (c). [31]
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Algumas das caracteristicas relevantes para a escolha do fluido séo:

Desempenho termodinamico

A eficiéncia e/ou poténcia gerada deve ser a maior possivel para as temperaturas dadas
da fonte quente e fonte fria. Isto geralmente envolve baixo consumo da bomba, pois
permite caudais de fluido de trabalho menores, e um ponto critico adequado as

temperaturas de trabalho.

Alta massa volUmica de vapor

Este parametro é de fundamental importancia. Uma baixa massa volumica conduz a
necessidade de equipamentos de grandes dimensdes ao nivel da maquina de expansao

e do condensador devido ao aumento do volume especifico e do caudal volumétrico;

Pressdes de evaporacao

Tal como acontece com a 4gua, altas pressfes levam normalmente a aumentos dos
custos de investimento e complexidade crescente, além de implicar maiores riscos de

seguranga;

Temperatura critica

A temperatura critica € uma caracteristica de cada fluido, e esta deve ser superior a
temperatura maxima que se atinge no ciclo. A esta temperatura ou, para valores de
pressdo maiores que a pressao critica, deixa de se poder distinguir a fase liquida da

gasosa.

Ao contrario da agua, os fluidos organicos geralmente sofrem degradacdo quimica e
decomposi¢do a altas temperaturas. A temperatura maxima da fonte de calor a usar &€,
portanto, limitada pela estabilidade quimica do fluido de trabalho. [25, 27]

Em geral, quanto maior for o ponto critico do fluido de trabalho, maior a gama 6tima de

temperaturas caracteristica do mesmo em termos de eficiéncia e massa volumica. [25]

O limite inferior de temperatura do ciclo é definido pelo ponto de congelamento do fluido
de trabalho. [25, 27]

Baixo impacto ambiental e alto nivel de seguranca

Os principais parametros a ter em conta € o potencial de destruicdo da camada de ozono,
o potencial de efeito de estufa, a toxicidade e a inflamabilidade. O fluido deve também

nao ser corrosivo. [27]
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Além destas caracteristicas, a disponibilidade e o custo também sao fatores importantes
na selecdo do fluido de trabalho. Uma baixa viscosidade, uma alta condutividade térmica
e um elevado calor latente de vaporizacéo favorecem a capacidade de transferéncia de
calor e previnem quedas de pressao significativas. O alto calor latente possibilita ainda
menores caudais massicos para a mesma energia disponivel da fonte quente. [31]

Na tabela 4.3 encontram-se alguns exemplos de fluidos utilizados em ciclos de Rankine

organicos para diversas fontes de calor.

Tabela 4.3 - Fluidos de trabalho para varias fontes de calor. [22, 27]

Fonte Fluido de trabalho

RE134, RE245, R600, R245fa, R245ca,
R601, Amdnia, Propileno, R227ea

Geotérmica

) ) Benzeno, Tolueno, n-pentano, R123,
Aproveitamento do calor residual

Solkatherm
Solar R152a, R600, R290
Biomassa Alquilbenzenos

Na tabela 4.4 encontram-se algumas propriedades de fluidos comumente utilizados em

sistemas CRO.

Tabela 4.4 - Propriedades de alguns fluidos de trabalho. [28]

Presséo Massa Calor de
_ Temperatura i o L
Fluido » Critica volumica * vaporizagao **
Critica (°C)

(kPa) (kg/m?3) (kJ/kQg)
R134a 101,0 4059 4,258 217,0
R227ea 102,8 2999 7,148 131,7
R245fa 154,0 3651 5,718 196,0
R123 183,7 3668 1464 170,6
R600 152,0 3796 2,441 358,0
Tolueno 318,6 4126 862,2 361,3
Isobutano 134,7 3640 2,44 165,5
Isopentano 187,2 3370 614,5 3425
n-pentano 196,5 3364 620,8 358,0

*Massa volumica a temperatura ambiente (25°C); ** Calor de vaporizagéo a 1 atm.
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4.2.4 CRO subcritico e CRO supercritico

Num ciclo de Rankine organico subcritico (presséo e temperatura do fluido inferiores as
criticas), ndo é possivel que ocorra um elevado grau de sobreaquecimento devido ao
baixo coeficiente de transferéncia de calor da fase gasosa. Este tipo de ciclo é
implementado quando a temperatura critica do fluido de trabalho é superior a da fonte
quente. [24]

Nas aplicacdes de CRO que hoje em dia sdo discutidas, a saida da turbina o fluido
encontra-se no estado de vapor saturado ou ligeiramente sobreaquecido. No entanto
fluidos a pressbGes e temperaturas acima do ponto critico (supercriticos), tém sido
investigados, tendo-se chegado a conclusdo que estes podem levar a eficiéncias mais
elevadas, apresentando-se como uma opc¢ao ainda mais atrativa no aproveitamento de
calor. [24]

No ciclo supercritico o fluido de trabalho ao passar através da bomba muda diretamente
passa diretamente da pressdo de saturacdo (liquido saturado) para uma pressao
supercritica (acima do ponto critico). De seguida, a troca de calor ocorre num permutador
de calor a altas temperaturas pela absorcéo de calor do fluido de trabalho a partir da fonte
guente. Ao contrario do que acontece no ciclo subcritico, esta troca de calor ndo se da ao
longo da zona das duas fases, em que o calor da fonte quente é necessario para pré-
aquecer, evaporar e, em alguns casos, sobreaquecer o fluido de trabalho. Nos ciclos
supercriticos o fluido de trabalho é aquecido diretamente do ponto 2 ao ponto 3 (Figura
4.8), sem passar por uma mudanca de fase, o que resulta num aumento da eficiéncia
térmica do ciclo, quando comparado com um ciclo subcritico e com a mesma gama de
temperaturas da fonte quente. [24]

Na figura 4.8 encontra-se o diagrama T vs entropia do fluido R-245fa referente ao ciclo

de Rankine supercritico. Este fluido tem como propriedades criticas 3651 kPa e 154 °C.
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Figura 4.8 - Diagrama de um ciclo de Rankine orgéanico para o R-245fa. [24]
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As altas temperaturas e pressdes dos ciclos supercriticos relativamente aos subcriticos
geralmente permitem uma melhoria da eficiéncia térmica. No entanto, aos primeiros estao
associadas algumas desvantagens como questdes de seguranca associadas as altas
pressdes (por exemplo 60 - 160 bar para o CO, como fluido de trabalho), e o custo dos
materiais mais resistentes e mais caros que o sistema requer. Apesar disto, as altas
pressbes provocam o aumento da massa volumica do fluido de trabalho, o que culmina
em menores caudais volumétricos e em equipamentos mais compactos.

Em situacbes em que a temperatura da fonte de calor é bastante mais alta do que a
temperatura critica do fluido, & preferivel recorrer a um CRO supercritico. [24]

Quando a temperatura da fonte quente é apenas ligeiramente superior a temperatura
critica do fluido orgénico as duas configuracbes podem ser utilizadas. [24]

De momento o CO; € o fluido de trabalho mais discutido para utilizar num ciclo de Rankine
supercritico, devido as propriedades que apresenta como 0 seu baixo ponto critico, a
estabilidade, o baixo impacto ambiental e custo. Porém, este mesmo ponto critico baixo
pode ser considerado um problema durante o processo de condensacao. [24]

Para além do CO; outros fluidos como o0 R134a ou o R245fa tém sido estudados para
ciclos supercriticos. [24]

Tendo em conta as desvantagens acima referidas optou-se por trabalhar apenas na

regido subcritica do ciclo.

4.2.,5 CRO do ponto de vista econémico

Y

Os custos associados a instalacdo de um ciclo de Rankine organico normalmente
encontram-se compreendidos entre os $1,800 to $3,000 por kilowatt, e estas unidades
habitualmente apresentam comprimentos entre os 6 e 12 metros. [27]

A sua manutencao e operacéo, quando comparadas com um gerador de eletricidade de
igual dimenséo que funciona com um combustivel féssil, envolve menores custos devido
essencialmente a existéncia de um menor nimero de componentes moveis no sistema e
as menores pressdes de operacdo. Esta Ultima permite a eliminacéo da necessidade de
um operador para monitorizar a unidade, e por isso a maior parte das instalacées ja vém
equipadas com um sistema de controlo computorizado que possibilita que a
monitorizacao seja feita remotamente. [27]

Na figura 4.9 encontra-se uma unidade de CRO para o0 aproveitamento do calor residual.
Através da analise da figura 4.10 verifica-se que o mercado para os ciclos de Rankine

organicos tém vindo a crescer exponencialmente, desde as primeiras instalacdes de
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unidades deste tipo, nos anos 80. E ainda possivel verificar pela figura 4.10 a evolugéo

da poténcia instalada e do numero de instalagbes em operagao.

Figura 4.9 - Exemplo de uma unidade CRO para aproveitamento do calor residual. [27]
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Figura 4.10 - Evolu¢éo do mercado de CRO. [25]

Na tabela 4.5 encontram-se os principais fabricantes de CRO para diferentes aplicagdes,

assim como a gama de pressdes envolvidas e as temperaturas da fonte.
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Tabela 4.5 — Lista dos principais fabricantes de CRO, assim como as respetivas aplicagfes, gamas
abrangidas e temperaturas da fonte quente envolvidas. [22]

_ _ Gama Gama de temperaturas da
Fabricante Aplicacbes _
abrangida (kW) fonte quente (°C)
Geo., ACR¥,
ORMAT, E.U.A. 200-70,000 150-300
solar
] Biomassa,
Turboden, Itélia . 200—-2000 100-300
ACR*, Geo.
Adoratec/Maxxtec, :
Biomassa 315-1600 300
Alemanha
Opcon' Suécia ACR* 350-800 <120
ACR*, Geo.,
GMK, Alemanha : 50-5000 120-350
Biomassa
Bosch KWK, Alemanha ACR* 65-325 120-150
Turboden PureCycle,
ACR*, Geo. 280 91-149
E.U.A.
GE CleanCycle ACR* 125 >121
Cryostar, Franca ACR*, Geo. - 100-400
Tri-o-gen, Holanda ACR* 160 > 350
Electratherm, E.U.A. ACR*, Solar 50 >93

* ACR — Aproveitamento do calor residual

Das empresas listadas na tabela 4.4, as trés primeiras sdo as principais em termos de
numero de unidades CRO instaladas, sendo que a Turboden é responsavel pela
fabricacdo de 45 % destas, e a ORMAT e a Maxxtec construiram 24 % e 23 %
respetivamente.

Os fatores determinantes para que um projeto CRO seja rentavel sdo o tamanho e o custo
da unidade e da sua implementacéo. A poupanca/lucro que se obtém com a eletricidade
produzida e os potenciais apoios por parte do governo por se tratar de uma tecnologia
gue promove a protecdo ambiental, sdo fatores que tém de ser avaliados para decidir a

sua aplicabilidade. [23]

4.2.6 Eficiéncia térmica do ciclo

A eficiéncia térmica de um sistema varia com as condi¢des operatorias, e a diferenca de
temperatura/pressao entre a evaporacdo e a condensacdo tem influéncia neste
parametro, j& que quanto menor esta for, mais baixa sera a producédo de trabalho e a

eficiéncia térmica do ciclo. [23]
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A selecéo do fluido de trabalho € outro aspeto fundamental. A utilizagdo de refrigerantes
apenas é uma opcao eficiente quando a temperatura da fonte quente é reduzida. No caso
de fontes quentes a altas temperaturas, como € o caso de gases de exaustao resultantes
da combustéo, outros fluidos organicos, tais como o tolueno e os 6leos de silicone séo
preferiveis, atingindo eficiéncias do ciclo entre os 20 — 25 %. [23]

No caso de utilizar um fluido de trabalho seco, a entrada da turbina o estado 6timo a que
este se deve encontrar € o de vapor saturado, ja que ndo é benéfico o elemento expansor
operar em condi¢cdes de sobreaquecimento a entrada. Isto deve-se ao aumento da
energia fornecida pelo evaporador sem que ocorra o aumento significativo do trabalho
gerado na turbina. [31]

O facto do fluido seco se manter sobreaquecido apos a expansao, consiste num aspeto
negativo quanto a eficiéncia, porque o conteudo energético associado ao vapor
sobreaquecido é perdido no condensador, para além do préprio calor de condensacao.
Por isto mesmo, se o0 sobreaquecimento existir, este deve o mais pequeno possivel. [23]
Uma forma de aumentar a eficiéncia é a implementacdo de um permutador de calor
(recuperador/regenerador) para baixar o sobreaguecimento no condensador e retirar
calor a saida da turbina para pré-aquecer o fluido de trabalho a entrada do evaporador.
No entanto, como ja foi referido, este aumento da eficiéncia pouco influencia o trabalho

produzido na turbina, que é o principal objetivo no aproveitamento do calor residual. [31]

Ciclo sem regenerador

Os célculos envolvidos na obtencdo da eficiéncia térmica sao apresentados
seguidamente, com recurso ao esquema de um ciclo CRO sem regenerador,

representado na figura 4.11.

hs, P, 3
Expander
A —»
Evapo 4 h41 P,
rator
B —=—
I . a
Condenser
h2, Pz 2
—«—— b
1 hl, P1
Feed Pump

Figura 4.11 - Esquema de um CRO e identificacdo das correntes. [22]
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As correntes numeradas de 1 a 4 dizem respeito ao fluido de trabalho que circula no ciclo,
sendo h e P as respetivas entalpia e pressao a entrada e a saida de cada equipamento.
Existem apenas dois valores de pressao ao longo do ciclo, ja que as trocas de calor no
evaporador e no condensador ocorrem a pressao constante.

A fonte de calor, que no caso do presente trabalho consiste nos gases de exaustao,
encontra-se representada pelas correntes denominadas por A e B, a entrada e a saida
do evaporador, respetivamente.

Ja as correntes a e b representam a fonte fria, que podera ser por exemplo agua

proveniente do rio ou ar de arrefecimento, responsavel por retirar calor do sistema.

e Processo 1-2: Processo adiabatico, em que o fluido de trabalho é pressurizado
desde o0 estado de liquido saturado até ao estado de liquido comprimido. A

poténcia de compressao ( W,) requerida pela bomba é dada por:

. Mg XV X (P, — Pyp)
Wy = o w] 4.7

Em que v; é o volume especifico (m3/kg) do fluido em 1, e n, € o rendimento isentrépico
da bomba. P, e P; (Pa) correspondem a pressdo a saida e a entrada da bomba,

respetivamente. my, (kg/s) consiste no caudal massico do fluido de trabalho no ciclo.

e Processo 2-3: Processo isotérmico, a pressao constante, no qual o fluido recebe,
por transferéncia de calor, energia da fonte quente. O calor do evaporador (qy) €
definido por:

Gu = Mg X (hg — hy) (W] (4.8)

h; e h, (J/kg) correspondem as entalpias de saida e entrada no evaporador,

respetivamente.

e Processo 3-4: Processo adiabatico no qual o vapor a saida do evaporador é
expandido até a pressédo minima do ciclo. Apesar de idealmente, o processo de
expansao na turbina ser isentrépico, isto ndo ocorre na realidade, e a poténcia

produzida (W,) é calculada tendo em conta a eficiéncia isentropica (1 ;s ):
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W, = Wt,is X Neis = Myt X(h3 - h4,is) X Neis [W] (4.9)

_ (hs= hy)

g = 4.10
nt,ls (h3 _ h4,is) ( )

Em que h; e hy (J/kg) correspondem as entalpias a entrada e a saida da turbina,
respetivamente. hy ;s (J(/kg) consiste na entalpia do fluido se o processo de expanséo

fosse isentrépico.
O trabalho util produzido na turbina e convertido em eletricidade pode ser obtido a custa,

nado so6 da eficiéncia isentrdpica, mas também da eficiéncia mecanica e da eficiéncia do

gerador elétrico.

Wtﬁtil = Wt,is X Ntis X Nt,mec X Nger (W] (4.11)

e Processo 4-1: Processo isotérmico no qual o fluido cede energia a uma fonte fria

por transferéncia de calor. O calor do condensador (gq;) € dado por:
qr = Mg X(hy — hy) (W] (4.12)
Em que h, e hy (J/kg) correspondem as entalpias a entrada e a saida do condensador,
respetivamente.

e Calculo da eficiéncia térmica do ciclo

W, + W)

x100 % (4.13)
qu

Ntn =

Ciclo com regenerador

Para os casos em que o ciclo apresenta um regenerador na sua constituigéo (figura 4.12),

os célculos sdo semelhantes aos apresentados anteriormente. No entanto € necessario
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ter também em conta as duas correntes que abandonam o regenerador (2a — entrada do

evaporador, e 4a — entrada do condensador).

Condenser

Feed Pump

Figura 4.12 - Esquema de um CRO, com regenerador. [22]

Desta forma o calor de evaporagéo (gy) e de condensacgédo (g;) sdo calculados atravées

das equacdes:

gy = My X(hs — hyg) W]  (4.14)
qr = Mg X(hag — hy) (W]  (4.15)

O calor transferido no recuperador (gg) para o fluido de trabalho, é utilizado para pré-
aquecer a corrente que abandona a bomba e da entrada no evaporador é calculado

através da equacao:

dr = My X(hag — hy) = Mg X(hyq — hy) (W] (4.16)
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5 MEDIDAS DE OTIMIZACAO: AVALIACAO ENERGETICA E ECONOMICA

A presente dissertacdo teve como principal objetivo o aproveitamento dos gases de
exaustdo provenientes do forno AV5 para producao de eletricidade através de um ciclo
de Rankine organico. No entanto foram estudadas outras medidas de otimizacao
energética, cuja implementagéo poderia resultar em poupancga para a empresa.

Desta forma, e dada a elevada temperatura a que as aguas sanitarias sdo atualmente
aquecidas pela caldeira, optou-se por estudar a poupanca em combustivel que resultaria
da diminuicao do setpoint de 87 °C para 70 °C.

A possibilidade de implementar um permutador de calor para o aquecimento das aguas
sanitarias foi outra medida analisada. Através da poupanca atingida e do investimento

necessario foi possivel apurar a viabilidade da instalacéo deste equipamento.

5.1 Alteracdo da temperatura das aguas sanitarias para 70 °C

Atualmente o aquecimento de 4guas sanitarias na empresa BA Vidro é realizada através
de uma caldeira a gas natural, existente apenas para esta finalidade. Este equipamento
tem uma pressao de 5 bar por cada 100 °C. Foi definido por parte da empresa que a
caldeira se encontra programada para aquecer a dgua até uma temperatura de 87 °C,
gue pode ser considerada uma temperatura excessiva tendo em conta a sua finalidade,
0 que se traduz em desperdicio energético.

Por isto mesmo, foi analisado o sistema atual de forma a conhecer a poupanca em gas
natural que seria possivel obter caso o setpoint fosse alterado de 87 °C para 70 °C.
Considerou-se que a 4gua entra na caldeira a 10 °C, e que, segundo dados da empresa,
o caudal que se pretende aquecer é de 7000 m®/ano, tendo sido desprezadas eventuais
perdas de calor.

Na tabela 5.1 encontra-se a poténcia cedida pelo gas natural para o aquecimento do
caudal volumétrico de agua proposto, quer para a temperatura atual (87 °C), quer para a

temperatura proposta (70 °C).

Tabela 5.1 - Gasto diario e anual em gas natural para o aquecimento de 7000 m3/h de agua a 87 °Ce a 70
°C.

Temperatura (°C) Poténcia (kWh/dia) Gasto diario (€) Gasto anual (€)
87 1.994 39,00 14.236
70 1.554 30,39 11.093
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Através da andlise da tabela 5.1 conclui-se que através da variacdo da temperatura de
saida da 4gua da caldeira em 17 °C € possivel evitar o consumo diério de 440 kWh e
poupar 3.143 € por ano.

Os calculos envolvidos podem ser consultados no Anexo A.2

5.2 Aproveitamento energético dos gases de exaustao do forno AV5 para

aguecimento das aguas sanitarias

Apesar do seu elevado contetdo energético, a corrente resultante da combustéo no forno
de fusdo é atualmente lancada para atmosfera, o que resulta em desperdicio de energia.
Para se proceder ao seu aproveitamento € importante ter em conta que a temperatura
desta corrente nunca deve atingir o seu ponto de orvalho, de forma a evitar problemas de
corrosao nos materiais constituintes dos equipamentos e tubagens.

A temperatura de ponto de orvalho depende entdo do teor de humidade contido na
corrente. Através das monitorizagdes pontuais realizadas em 2014 pode considerar-se
gue esta apresenta cerca de 10 % de agua, o0 que, através da figura 5.1, corresponde a
uma temperatura de ponto de orvalho de cerca de 46 °C. No entanto é importante a
existéncia de uma margem de seguranca, e por isso considerou-se que 60 °C seria a

temperatura minima que os gases poderiam atingir.
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Figura 5.1 - Variagdo do ponto de orvalho dos gases de exaustdo com o teor de humidade. [32]
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Outro objetivo do trabalho foi o estudo da viabilidade da implementacdo de um
permutador de calor de fluxo cruzado para o aquecimento de 7000 m®ano de aguas
sanitarias, tendo como fonte quente os gases de exaustédo do forno.

Desta forma foi comparada a poupanca em gas natural devido a nao utilizacao da
caldeira, que atualmente fornece calor as aguas sanitarias. Desta forma, no caso atual,
mantendo a temperatura nos 87 °C, a poupanca seria de 14.236 €/ano. No caso de ja ter
sido efetuada a alteracdo do setpoint da caldeira para os 70 °C o valor poupado seria
11.093 €/ano. (Anexo A.2)

Investimento e periodo de recuperacdo na aquisicdo de um permutador de calor

O permutador de calor de fluxo cruzado néo foi projetado, tendo apenas sido pedido o
respetivo orcamento a empresa Spirax Sarco para o aquecimento do mesmo caudal de
agua (7000 m?h), de 10 °C até aos 70 °C. A poténcia envolvida seria aproximadamente

de 55 kW, e este orcamento foi solicitado para trés situacdes distintas:

¢ Na primeira considerou-se que os gases de exaustdo do forno dariam entrada
diretamente no permutador, a 296,5 °C, abandonando o equipamento a uma
temperatura de 196,5 °C, sendo necessario apenas um caudal de gases de 0,53
kg/s;

e Asegunda opgéo consistia ha entrada dos gases de exaustdo no permutador apos
a sua passagem pelo evaporador que constitui 0 ciclo de Rankine orgénico
simples anteriormente projetado. Desta forma, a temperatura de entrada dos
gases no permutador corresponderia a sua temperatura de saida do evaporador
do ciclo (80 °C). A sua temperatura de saida do permutador foi fixada em 60 °C,

0 que implica um caudal de gases de 2,7 kg/s;

e Por fim foi requerido o orgamento para um permutador de fluxo cruzado que, tal
como na segunda opcdao, receberia 0s gases provenientes do ciclo de Rankine.
No entanto este ciclo teria um regenerador na sua constituicéo, e por iSso 0s gases
sairiam do evaporador a uma temperatura mais elevada, que para o caso do
tolueno é de 114 °C. Com uma temperatura de saida de 60 °C estimou-se um

caudal da fonte quente de aproximadamente 1 kg/s.

Os valores do custo de um permutador de fluxo cruzado para cada uma das 3 hipbteses
referidas foi de 3.500,00€, 15.000,00€ e 8.500,00€, respetivamente. Todas as condicdes
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e respetivo custo encontram-se organizadas na tabela 5.9, na qual consta igualmente o
periodo de recuperacgéo do investimento no permutador, para cada um dos casos, tendo
em conta a poupanca anual em combustivel associada a implementagéo do equipamento,
gue corresponde a 11.093 €/ano. Este valor resultou da poupanca em gas natural pela
nao utilizacdo da atual caldeira no aquecimento das aguas sanitarias até aos 70 °C.

O exemplo de calculo do periodo de recuperacao do investimento para a op¢édo 1 pode
ser consultado no Anexo A.6.

Tabela 5.2 - Condigdes relativas aos gases de exaustdo no permutador, custo associado e periodo de
recuperacao do investimento.

TG S | sy oo @] T esiment (anos)
Opcédo 1| 296,5 | 196,5 0,53 3.500,00 0,32
Opcdo 2 | 80,0 60,0 2,7 15.000,00 14
Opcédo 3 | 114,0 60,0 1,0 8.500,00 0,77

A opcéo 1 serd a mais viavel tendo em conta o menor periodo de recuperacdo do
investimento. No entanto, apesar de na 22 opcao o periodo de retorno do investimento
ser superior, qualquer uma delas é viavel e dependera apenas da escolha do ciclo

termodindmico que se podera vir a implementar.

5.3 Aproveitamento energético dos gases de exaustdo do forno AV5 para

produzir energia elétrica

O principal objetivo do presente trabalho foi o aproveitamento dos gases de exaustao do
forno AV5 para a producdo de energia elétrica através de um ciclo de Rankine organico.
Por este motivo a caracterizagdo dos gases, que neste caso consistem na fonte quente
do ciclo, foi essencial para conhecer a energia disponivel a fornecer ao fluido de trabalho
no evaporador. Foram recolhidas informacgdes relativas a temperatura e caudal médios
mensais verificados em 2014 do efluente gasoso, tanto antes da sua passagem pelo filtro
eletrostatico (433,3 °C), como apdls este equipamento (296,5 °C). Foi estudada a
possibilidade de utilizacdo da corrente nestes dois pontos distintos, de forma a verificar
se a energia adicional produzida a partir da corrente a temperatura superior compensaria
o elevado risco de deposicdo das particulas arrastadas nos equipamentos, e a
necessidade constante de limpeza dos mesmos.

O caudal massico da corrente apés mistura com ar de arrefecimento e passagem pelo
filtro foi obtido a partir das duas medi¢des pontuais realizadas no ano de 2014. O caudal

de gases antes da passagem por este equipamento foi calculado (Anexo A.1).
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5.3.1 Temperatura disponivel da fonte quente de 296,5 °C

Para o dimensionamento do ciclo foi necesséario determinar a energia da fonte quente
disponivel no evaporador. Para isso foi considerada uma temperatura dos gases a saida

do evaporador de 80 °C. Esta caracterizagdo da corrente encontra-se na tabela 5.2.

Tabela 5.3 - Caracterizagdo da corrente filtrada de gases de exaustéo no evaporador.

Caudal Energia
L. Tentrada Tsaida f cpdT . . .
massico disponivel, qy

evaporador (°C) | evaporador (°C)
(kg/h) (kJ/kg) (kW)
45.431,5 296,5 80,0 223,6 2.821,8

Foram feitos os calculos necessarios para o dimensionamento do ciclo, utilizando varios
fluidos organicos como fluidos de trabalho. A sele¢&o destes fluidos teve em conta:

- A sua temperatura critica, que devera ser superior a temperatura maxima do ciclo, de
forma a dimensionar um ciclo de Rankine organico subcritico.

- Uma elevada temperatura de autoignicdo, igualmente superior a temperatura maxima
do ciclo, por motivos de seguranga;

- Evitou-se a escolha de fluidos "himidos” devido ao risco de danificar a turbina. Este tipo
de fluido apresenta um declive da curva de vapor saturado negativo, e necessita de ser
sobreaquecido para evitar a formacgéo de goticulas de liquido.

As propriedades criticas e as temperaturas de autoignicdo dos fluidos estudados (tolueno,
octametiltrisiloxano, p-xileno, ciclohexano, benzeno, etilbenzeno e dimetilcarbonato)

encontram-se no Anexo B.

Ciclo sem regenerador

Para o dimensionamento do ciclo foram tidos em conta os estados termodinamicos
sofridos pelo fluido de trabalho ao longo do mesmo. Com base no esquema da figura 5.2,
foi assumido que o fluido em (1) se encontra no estado de liquido saturado, sofrendo uma
compressao por parte da bomba até ao estado de liquido comprimido (2), sem alteracdo
da temperatura. E neste estado termodinamico que da entrada no evaporador, no qual
ocorre troca de calor com a fonte quente até o fluido de trabalho atingir o estado de vapor
saturado (3), a pressado constante. Apds passagem pela turbina, para a producédo de
trabalho, obtém-se vapor sobreaquecido (4), que retorna ao estado de liquido saturado
(1) ap6s ceder o calor necessério a fonte fria para que ocorra condensacéao, sem alteracao

da presséo.
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Figura 5.2 — Esquema de um CRO sem regenerador.

Na tabela 5.3 encontram-se os resultados obtidos, para os varios fluidos, a partir do

dimensionamento de um ciclo de Rankine simples, sem regenerador. A tabela 5.3 contém

como resultados o caudal necessario de fluido de trabalho (1), trabalho atil produzido

na turbina (W), o trabalho da bomba (W,), o calor a retirar do condensador (4;), e a

eficiéncia térmica do ciclo (n.,). Para todas as situa¢des consideraram-se as mesmas

temperaturas maxima e minima do ciclo (250 °C e 38 °C), considerando a existéncia de

vapor saturado a entrada da turbina. O exemplo de célculo para o tolueno encontra-se no

Anexo A.4.

Tabela 5.4 - Resultados obtidos do CRO simples para os vérios fluidos, tendo como gy = 2.821,8 kW.

Fluido Tmin | Tmaxc | Prmin | Pmax e | W | Wy | —du | 1

(°C) | (°C) | (kPa) [ (kPa) [ (kg/h) kw) | &w) | (kw) | (%)

Tolueno 38 | 250 | 7,2 |1.665|14.723,7 | 604,7 | 10,0 | 2.119,8 | 24,7
MDM* 38 [ 250 1,1 |749,6]18.822,3| 401,3 6,1 | 2.355,4 16,4
p-xileno 38 | 250 | 2,4 |990,1|14.434,7| 593,7 | 59 |2.130,8|24,4
Ciclohexano 38 | 250 | 22,7 | 2.766 | 14.429,0 | 565,2 | 18,0 | 2.169,6 | 22,8
Benzeno 38 | 250 | 22,5 | 2.986 | 15.238,6 | 616,1 | 18,2 | 2.110,2 | 24,9
Etilbenzeno 38 | 250 2,6 |1.023(14.324,7| 587,8 6,0 |2.138,2] 24,2
Dimetilcarbonato | 38 | 250 | 13,6 | 2.994 | 15.331,7 | 608,1 15,1 | 2.126,4 | 24,7

*MDM - octametiltrisiloxano.
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Todos os fluidos sédo secos, e todos apresentam alta inflamabilidade e um risco
consideravel para a saude por inalagéo e/ou contacto, sendo este Ultimo superior no caso
do dimetilcarbonato. No entanto tém um comportamento estavel, mesmo em condi¢ées
de fogo. [33]

A poténcia da bomba (W,) teve em conta uma eficiéncia isentrépica de 80 %. Ja o
trabalho 0til produzido na turbina (Wtum ) foi obtido a partir da equagédo 4.11, que se

reescreve de seguida.
Weaein = Weis X Neis X Ne;mec X Nger

Considerou-se uma eficiéncia isentropica da turbina (n.;) de 85 %, uma eficiéncia
mecanica da turbina (1¢,me. ) de 90 % e de uma eficiéncia do gerador elétrico (14.,) de 95
%. Os valores das eficiéncias supracitadas foram arbitrados, tendo em conta que se
encontram dentro das gamas de valores caracteristicos para os equipamentos em
questéo.

Analisando os resultados obtidos e dispostos na tabela 5.3 é possivel verificar que a
energia elétrica Gtil produzida apresenta valores bastante proximos para todos os fluidos,
exceto o MDM (octametiltrisiloxano). Com este fluido € possivel produzir cerca de menos
214 kW relativamente ao benzeno, que com 616,1 kW foi o melhor valor obtido, seguido
do Dimetilcarbonato (608,1 kW) e o Tolueno (604,7 kW). Os trés fluidos envolvem valores
muito préximos, quer de calor cedido no condensador, quer de eficiéncia térmica do ciclo.
No entanto, verifica-se que € o tolueno que apresenta um menor gasto energético por
parte da bomba. Isto deve-se ao menor caudal massico e a menor diferenca de pressées
maxima e minima no ciclo comparativamente aos outros dois, como € possivel verificar
na tabela 5.4. A pressdo maxima do ciclo utilizando tolueno é também muito baixa, o que
acaba por ser um aspeto positivo pois permite um menor custo de investimento e

complexidade nos equipamentos do ciclo.

Tabela 5.5 - Press6es de trabalho, massas volimicas e caudais volumétricos do tolueno, benzeno e
dimetilcarbonato nas correntes do ciclo de Rankine simples.

Pmin Pméx Ql QZ Q3 Q4-

Fluido P1 P2 Ps P4
(kPa) | (kPa) | (kg/m®) | (Lis) | (kg/im?) | (Lis) | (kg/m?) | (Lis) | (kg/m3) | (Lis)

Tolueno 7,20 | 1.665 | 850,0 4,8 851,4 4,8 49,2 83,2 0,20 | 20.197,1

Benzeno (22,45 2.986 | 859,5 4,9 862,2 4,9 86,4 49,0 0,57 7.413,2

Dimetil-

SEBET A 13,56 | 2.994 | 1050,0 { 4,1 | 1050,0 | 4,1 96,4 | 44,2 0,39 |10.914,4
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Através da andlise da tabela 5.4, e com base no esquema do ciclo de Rankine organico
presente na figura 5.3, observa-se que nas correntes 1 e 2 os caudais volumétricos séo

bastante semelhantes devido & incompressibilidade dos liquidos.

hs, P2=Pmex 3

—_—
Evapo 4 h4; P1=Pmin
rator

—_——
Condenser

h2, P2=Pmex 2

l———
1 h1, P1=Pmin

Feed Pump

Figura 5.3 — Esquema de um CRO sem regenerador.

O mesmo néo ocorre para as correntes 3 e 4, quando os fluidos estdo no estado de vapor
saturado e vapor sobreaquecido, respetivamente.

Devido a baixa massa volimica do tolueno, os caudais volumétricos a entrada (Qs) e a
saida da turbina (Q.) utilizando este fluido sdo muito superiores aos obtidos para os
restantes. Desta forma, a utilizacdo do tolueno como fluido de trabalho exige
equipamentos de maiores dimens@es ao nivel da turbina e do condensador. Isto poderia
ser ultrapassado com a utilizacdo de uma pressdo maxima maior, fazendo com o que o
fluido apresentasse uma massa volumica superior, €, por conseguinte, um caudal
volumétrico mais baixo. Ja o benzeno, apesar de a entrada da turbina (corrente 3)
apresentar um caudal pouco superior ao do dimetilcarbonato, a saida deste equipamento
(corrente 4) o caudal de benzeno é cerca de 3.500 L/s inferior ao do dimetilcarbonato.
Logo, o benzeno seria a melhor op¢ao para a implementagéo de equipamentos menores,
€ por isso mais econémicos, apesar da sua natureza cancerigena.

Nenhum dos fluidos apresenta potencial de destruicdo da camada de ozono e de efeito
de estufa.

Um aspeto igualmente importante na selecéo do fluido de trabalho é o preco de cada um
deles. N&o foi possivel obter informacéo relativa ao custo de todos os fluidos a partir da
mesma fonte, sendo que numa delas o custo de 2,5 L de tolueno chegou aos 88,50 €,
sendo 120,59 € o valor para o benzeno [34]. Ja na outra fonte consultada, apenas 1 L de
dimetilcarbonato atingia os 100,30 €. [35] Desta forma, o tolueno é o fluido mais em conta

para circular no ciclo de Rankine em estudo.
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Ciclo com regenerador

Os resultados apresentados na tabela 5.3 referem-se a um ciclo de Rankine organico
sem um regenerador na sua constituicAo. No entanto a implementacdo deste
equipamento foi igualmente considerada, apesar de ndo afetar a producdo de energia
elétrica, jA que as condicdes de pressdo e temperatura do fluido de trabalho foram
mantidas. Contudo este equipamento vai permitir o aumento da eficiéncia do ciclo. Os
resultados obtidos encontram-se na tabela 5.5, tendo-se utilizado o mesmo caudal de
fluido de trabalho relativamente ao caso anterior. Nesta situagéo ¢y j4 ndo € constante,
ja que depende do calor trocado no regenerador (Gz), sendo menor quanto maior € este
Gltimo.

O calor cedido ao fluido frio, q;, também ter4d um valor diferente visto que parte do

arrefecimento da corrente a saida da turbina é realizado pelo regenerador.

Tabela 5.6 - Resultados obtidos do CRO para os varios fluidos, com a implementagdo de um regenerador.

Fluido My _'Wtﬁtil W, —-q —qg qu Nth
(koh) | kW) | (kW) | (kW) | (kW) | (kW) | (%)

Tolueno 14.723,7 | 604,7 10,0 | 1.681,6 | 438,2 |2.383,6| 29,3
MDM* 18.822.3 401,3 6,1 1.081,9 | 1.273,5 | 1.548,3 | 29,9
p-xileno 14.434,7 593,7 59 | 15985 | 5324 |[2.289,4]| 30,1
Ciclohexano 14.429,0 565,2 18,0 | 1.567,5 | 602,1 [2.219,7| 29,0
Benzeno 15.238,6 616,1 18,2 | 1.819,3 | 290,9 |2.530,9| 27,7
Etilbenzeno 14.324,7 587,8 6,0 1.580,9 [ 557,3 |2.264,5| 30,1
Dimetilcarbonato | 15.331,7 608,1 15,1 | 1.782,9 | 3435 |24783| 28,1

*MDM - octametiltrisiloxano.

Tal como previsto, o rendimento térmico do ciclo sofreu um aumento para todos os fluidos
estudados, utilizando o mesmo caudal massico. Isto deve-se & menor necessidade de
energia a fornecer pela fonte quente, garantida pela troca de calor no recuperador, que
permite um pré-aquecimento da corrente a entrada do evaporador. A implementacéo de
um recuperador podera tornar-se viavel nos casos em que a energia da fonte quente é
produzida com o objetivo de fornecer calor ao ciclo, como € o caso da queima de
biomassa. Ja& no presente caso a fonte quente sdo os gases de exaustdo do forno,
resultantes do processo produtivo normal da empresa, e por isso encontra-se disponivel.
O regenerador implica ainda poupanca a nivel de fluido de arrefecimento, porque a
energia trocada neste equipamento para o pré-aguecimento da corrente de entrada do

evaporador é fornecida pelo fluido de trabalho & saida da turbina. Logo, o fluido de
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trabalho entra no condensador a uma temperatura mais baixa do que aquela que teria
num ciclo simples, necessitando de fornecer menos energia ao fluido de arrefecimento
para atingir o estado de liquido saturado.

Dentro dos trés fluidos selecionados no caso anterior (tolueno, benzeno e
dimetilcarbonato), e com a unidade de regeneracéo, o tolueno apresentou, para além de
um rendimento térmico superior, uma menor necessidade de energia por parte da fonte
guente, assim como uma menor energia a fornecer a fonte fria. Apesar dos gases de
exaustdo se encontrarem a disposicédo, a necessidade de uma menor quantidade de fluido
frio no condensador poderia traduzir-se em poupanca.

Para além disto, a presenca de um regenerador no ciclo de Rankine organico implica que
a temperatura da fonte quente a saida do evaporador seja mais elevada do que a
verificada para um ciclo sem este equipamento, para as mesmas condi¢cdes de operacéo.
A vantagem desta situagdo prende-se na maior margem de seguranca existente
relativamente a possibilidade de condensacao dos gases nos equipamentos e tubagens,
gue poderia provocar corrosao nos mesmos.

Para o caso do tolueno, por exemplo, os gases ao invés de terem 80 °C como temperatura
de saida do evaporador, passariam a abandonar o equipamento a 113,1 °C, como se
pode constatar no Anexo A.4.2. Para todos os outros fluidos, a temperatura final dos
gases ultrapassaria os 100 °C.

Todas as vantagens enumeradas relativamente a utilizacdo do tolueno, aliado ao facto
da sua utilizagdo como fluido de trabalho por alguns fabricantes neste tipo de tecnologia
ja ser recorrente, este apresentou-se como uma boa opgao para o presente projeto.

No Anexo B.1 é possivel consultar as propriedades termodinamicas de todos os fluidos
em estudo, em todas as correntes que constituem o ciclo de Rankine, com e sem

regenerador.

5.3.2 Temperatura disponivel da fonte quente de 433,3 °C

A temperatura da corrente de gases de exaustdo nao filtrada, cujas caracteristicas se
encontram na tabela 5.6, é bastante superior a verificada apdés mistura com ar de
arrefecimento e passagem pelo filtro eletrostatico.

Foi calculada a energia elétrica produzida, recorrendo a esta corrente como fonte quente
do ciclo, de forma a verificar se a diferenca relativamente ao caso anterior justificaria os
riscos envolvidos no recurso a uma fonte quente contaminada. E preciso ter em atencéo
gue o caudal massico dos gases de exaustao €, neste caso, bastante inferior ao anterior,

pois nao foi misturado com o ar de arrefecimento. No entanto, visto que o calor disponivel

64



da fonte quente depende da sua temperatura e do seu caudal massico, o contetdo
energético dos gases € bastante elevado nas duas situacdes. Na verdade, a energia
contida nos gases para o0 caso anterior acaba por ser superior porque, apesar da menor

temperatura (296,5 °C), o seu caudal € muito mais elevado.

Tabela 5.7 -Caracterizacéo da corrente nao filtrada de gases de exaustédo no evaporador.

Caudal Energia
L. Tentrada Tsaida f cpdT . . .
massico disponivel, qy

evaporador (°C) | evaporador (°C)
(kg/h) (kJ/kg) (kW)
33.027,4 433,3 80,0 369,4 3.389,0

Foi dimensionado o ciclo, recorrendo a fluidos organicos secos, dos quais faziam parte o
tolueno e o etilbenzeno, cujas condi¢bes criticas permitiam atingir temperaturas mais
elevadas. Para todos foi mantida a mesma temperatura minima do caso anterior (38 °C),
tendo-se aumentado a temperatura maxima para os 300 °C, exceto para o tolueno, cuja
temperatura maxima foi fixada apenas nos 290 °C devido & aproximacdo deste valor a
temperatura critica do fluido (318,6 °C). O aumento da temperatura maxima (e presséo
maxima) do ciclo deveu-se, ndo s6 ao facto da temperatura da fonte quente ser superior
e capaz de elevar a temperatura do fluido de trabalho até a pretendida, mas também a
tentativa de maximizar o trabalho produzido na turbina. Os resultados encontram-se na
tabela 5.7.

Tabela 5.8 -Resultados obtidos do CRO simples para os varios fluidos, tendo como gy= 3.389,0 kW.

Tmin | Tmax Pmin Pmax mft - thjtil Wb - qL Nth

Fluido 1 oc) | ) | kPa) | kPa) | (kgih) | w) | Gwy | &w) | %)

Tolueno 38 | 290 | 7,2 |2.888| 16732,6 768,9 19,7 | 2.500,1 | 26,0

o-xileno 38 [ 300 1,9 [1.832] 15.193,8 759,0 11,2 | 2.507,7 | 25,9

Etilbenzeno | 38 | 300 | 2,6 | 2.083 | 15.565,5 751,2 13,2 | 2.518,3 [ 255

D5* 38 | 300 01 597 | 22.885,2 485,8 4,8 2.823,1 | 16,6

*D5 — decametilciclopentasiloxano.

E possivel verificar que o aumento da diferenca de temperatura (e presséo) entre a
entrada e a saida da turbina culminou num aumento do trabalho Gtil produzido, assim

como no aumento do rendimento do ciclo, tal como seria de esperar. A maior producéo
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de energia util (768,9 kW) a partir da corrente néao filtrada como fonte quente é obtida
através do tolueno. No entanto verifica-se que a diferenca entre este valor e o maior valor
a que se chegou no caso anterior (616,1 kW), utilizando o benzeno, é de 152,8 kW.
Comparando o desempenho do tolueno nos dois casos, conclui-se que com a corrente
de gases a uma temperatura mais elevada a producao de eletricidade é de 164,2 kW
superior a corrente filtrada.

A diferenca de energia elétrica produzida com recurso aos gases de exaustdo a
temperatura mais elevada, apesar de ainda ser significativa, acarreta elevados riscos a
nivel de incrustacdes e frequéncia de manutencao e limpeza.

No Anexo B.2 encontram-se as propriedades termodinamicas de todos os fluidos em

estudo em cada uma das correntes do ciclo projetado.
5.4 Avaliacdo econdmica da implementacdo do CRO

A implementacdo de um ciclo de Rankine organico usando o tolueno como fluido de
trabalho permitiria obter:
— Wy = 604,7 kW
W, = 10,0 kW

E entdo a poténcia util disponivel seria de 594,7 kW, ou seja, 14.273 kWh por dia e
428.184 kWh/més, o que equivale a 48 % do consumo total do forno AV5, uma vez que
o consumo mensal médio de eletricidade em 2014 do forno foi de 897.324 kWh.

A partir do tarifario e do horario praticado pela EDP e aplicado a unidade de Avintes, foi
calculada esta poupanca, tendo-se considerado um ano com a duracéao de 52 semanas.

(Anexo A.5). Os resultados obtidos encontram-se na tabela 5.8.

Tabela 5.9 — Poupanca semanal e anual durante o horario de inverno e o de verao.

Inverno Verao
Poupancga semanal (€) 2.470 2.444
Poupanca anual (€) 128.420 127.090

Admitindo que cada um dos horérios (inverno e verdo) se prolonga durante metade do
ano, e por isso atribuindo um peso de 50 % a cada um dos valores de poupanca anual
obtidos para cada uma delas, é possivel chegar a uma poupanca anual média de 127.755
€.
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E necessario referir que n&o se conseguiu em tempo Util determinar o investimento para
a instalacdo deste ciclo, e por isso o calculo do periodo de retorno do investimento ndo
pode ser realizado. Este seria calculado dividindo o valor do investimento pela poupanga

anual, ou seja, por 127.755 €.
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6 CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

A presente dissertacdo teve como objetivo o estudo de medidas de otimizacao energética
no processo de fusdo do vidro, na empresa BA Vidro — Unidade de Avintes.

O principal objetivo consistiu na possibilidade de efetuar o aproveitamento dos gases de
exaustdo de um dos fornos de fusdo do vidro para produzir energia elétrica, cuja
temperatura média € de 433,3°C e 296,5 °C antes e apds a passagem do mesmo pelo
filtro eletrostético, respetivamente.

Sendo a temperatura média demasiado baixa para a sua utilizacdo num ciclo de Rankine
a vapor, optou-se por dimensionar um ciclo de Rankine organico (CRO), com e sem
regenerador.

No dimensionamento do CRO foram utilizados vérios fluidos orgéanicos, de forma a
determinar a energia produzida e a eficiéncia de cada ciclo. Os fluidos de trabalho
estudados foram: o tolueno, benzeno, dimetilcarbonato, MDM (octametiltrisiloxano), p-
xileno, ciclohexano e etilbenzeno. Os maiores valores de producédo de energia foram
obtidos para o tolueno, benzeno e dimetilcarbonato, respetivamente 605 kW, 616 kW e
608 kW, e desta forma nao foram considerados os restantes.

O tolueno foi o fluido selecionado devido ao menor gasto por parte da bomba (10,0 kW),
a menor pressao maxima do ciclo (1665 kPa), que implica menores custos e riscos de
seguranca, sendo também o mais barato e ja utilizado por varios fabricantes. A principal
desvantagem prende-se no facto de apresentar a menor massa volimica, o que culmina
na necessidade de maiores e mais caros equipamentos a nivel do condensador e da
turbina devido aos maiores caudais volumétricos.

Para este fluido a eficiéncia térmica do ciclo obtida foi de 24,7 % sem regenerador, € 29,3
% com este equipamento para a mesma producao de energia elétrica.

A energia util disponivel foi de 428.184 kWh/més, o que equivale a 48 % do consumo total
do forno AV5, uma vez que o consumo mensal médio de eletricidade em 2014 do forno
foi de 897.324 kWh. Deste modo sera possivel chegar a uma poupanca anual média de
127.755 €, no entanto ndo se conseguiu em tempo util determinar o investimento para a
instalagé@o deste ciclo, e por isso o calculo do periodo de retorno ndo pdde ser realizado.
Numa segunda hipotese foi também estudado um ciclo cuja fonte quente seria a mesma,
mas antes da passagem dos gases pelo filtro, e por isso a uma temperatura bem mais
elevada. Apesar de se obter uma produgédo mais elevada em 164,2 kW com a utilizagéo
do tolueno como fluido de trabalho, existe um elevado risco de incrustacbes nos

equipamentos, que poderiam levar a danos graves nos mesmos.
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Devido a excessiva temperatura de aquecimento da agua atualmente praticada na
caldeira (87 °C) tendo em conta a sua finalidade (aquecimento de aguas sanitarias),
estudou-se também a poupanca anual em gas natural se a mesma caldeira efetuasse o
aquecimento da agua apenas até 70 °C, para um caudal de 7000 m®ano. A poupanca
anual obtida foi de 3.143, sendo que nesta medida de otimizacdo ndo ha qualquer
investimento.

Foi ainda estudada a hipotese da implementagdo de um permutador de calor de fluxo
cruzado, no qual ocorreria 0 aproveitamento da mesma corrente de exaustao do forno,
mas para o aquecimento de um caudal de 7000 m®ano de aguas sanitarias até 70 °C,
gue atualmente sdo aquecidas por uma caldeira. Foi pedido o orcamento de um
permutador de caracteristicas semelhantes para trés casos diferentes. No primeiro a
corrente entraria diretamente neste equipamento, e nos outros dois 0s gases apenas
entravam no permutador apés abandonarem o evaporador do ciclo de Rankine projetado.
Os valores obtidos foram de 3.500 €, 15.000 € e 8.500 €, respetivamente. Tendo como
base a poupanca em gas natural de 11.093 €/ano com o aquecimento por parte da
caldeira até aos 70 °C que implicaria a implementacéo do permutador, é possivel afirmar
gue o investimento neste equipamento seria recuperado ao fim 0,32 anos para a opgao
1, 1,4 anos para a segunda e 0,77 anos para a terceira op¢do. Concluiu-se assim que,

embora a primeira opcao seja a mais vantajosa, as trés sao viaveis.

Como sugestdes de trabalhos futuros sugere-se o aproveitamento energético da corrente
de exaustdo do forno AV5 ou de um dos outros fornos existentes na unidade de Avintes
para o pré-aquecimento do vidro reciclado (casco), uma das matérias-primas na
fabricacdo do vidro. Isto envolveria uma elevada poupanca em gas natural, que
atualmente é o combustivel utilizado para esta finalidade.

Outra opcao seria o reaproveitamento da corrente para o condicionamento de ar em areas

nas quais esse sistema fosse conveniente.
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ANEXOS

ANEXO A - Exemplos de calculo

A.1 - Calculo do caudal volumétrico da corrente dos gases de combustéo a saida do
forno, e do ar de arrefecimento

A partir das duas medi¢cdes pontuais efetuadas por uma empresa externa em 2014,
chegou-se a um caudal volumétrico médio da corrente de gases de exaustdo apos a
mistura com ar de arrefecimento, e passagem pelo filtro eletrostatico, de 73.359,5 m3/h.
A temperatura desta corrente neste ponto foi obtida a partir da média mensal dos registos
diarios efetuados por parte da empresa no decorrer do ano de 2014, tendo-se chegado
ao valor de 296,5 °C. Registos semelhantes indicaram que a temperatura média mensal
dos gases de exaustdo antes do filtro, e mesmo antes da sua mistura com ar de
arrefecimento a 20 °C seria de 433,3 °C.

Considerando o ponto no qual da entrada o ar de arrefecimento como o ponto de mistura,
€ possivel calcular o caudal da corrente antes da filtracdo. Os balangos foram efetuados
com base no esquema que se segue, e foi assumido que as propriedades fisicas dos
gases de exaustdo se poderiam equiparar as do ar devido a quantidade de azoto, que é

bastante proxima da contida no ar.

Efluente Gasoso Efluente Gasoso
T1=433,3°C T3=296,5°C
Qs = 73.359,5 m?h

Balanco de massa

Th3 = Thl + mz (A. 1)

As condi¢cBes da corrente 3 j4 sdo conhecidas. Para obter o respetivo caudal méssico é

necessario multiplicar o caudal volumétrico pela massa volumica a 296,5 °C.
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kg
P3 = 0,6193 m

s = Qs X p3 = 73.359,5 X 0,6193 = 45.431,5 kg /h

Balanco de energia

Considerando que a troca de energia no ponto de mistura é adiabatica, o balanco de

energia pode ser escrito da seguinte forma:

SH,=3XH, © H + H, = Hs (A4.2)

Considerando o estado de referéncia ar atmosférico a uma temperatura de 20°C:

706,45 293 569,65
my f cp dT + m, f cp dT = my f cp dT
293,15 293,15 293,15

706,45 569,65
my f cp dT =my f cp dT
293,15 293,15

Sendo cp variavel com a temperatura segundo a relacao:

(A.3)

cal ]

= a+bT +cT?+dT?
‘p=a ¢ mol. K

No caso do ar as constantes da expressao sao:

a=6,713
b = 0,04697x10~2
c=0,1147x107°>
d=-0,4696x107°

Com as constantes, o valor do integral para cada um dos intervalos de temperatura pode

ser calculado, sabendo que 28,9 g/mol corresponde a massa molecular do ar.

706,45
cal
(6,713 + 0,04697x1072T + 0,1147%x107°T? — 0,4696x10~°T3)dT = 2.698,3W

293,15

1
2698,3 X 55 % 4,186 = 3908 kJ /kg

)’
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569,65

cal
(6,713 + 0,04697x1072T + 0,1147%107°T? — 0,4696x10~°T3)dT = 1.961,7 —
mol

293,15

1
1961,7 x 289 X 4,186 = 284,1 k] /kg

)

Desta forma:

706,45 569,65
my f cp dT =1y f cp dT
293,15 293,15

i, X 390,8 = 45.431,5 X 284,1
1y = 33.027,4 kg/h

Com a massa volumica da corrente 1 pode ser calculado o caudal volumétrico da mesma:

kg
pP1 = 0,4994 ﬁ
= B0TR _ 6134, m? /h
Q1= 5994 — 66-1341mY/

Pelo balanco de massa é tirado o caudal de ar de arrefecimento:
m, = Mz — My
m, = 45.431,5 — 33.027,4 = 12.404,1 kg/h
Com uma massa volumica de 1,2040 kg/m?3, a corrente 2 tem como caudal volumétrico:

124041

— 3
Q2 = 5050 = 103024m%/h

A.2 — Célculo da poupanca anual com a alteracao das condicées da caldeira

Como ja foi referido a caldeira permite aquecer agua até a temperatura de 87 °C. Como
nao chega a ocorrer vaporizacdo da agua, apenas existe a componente sensivel na
poténcia fornecida ao fluido. Desta forma o calor recebido pela &gua pode ser calculado

da seguinte forma:

g=mxcpx(Tr— Ty)
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Em que T; corresponde a temperatura inicial da agua, que foi considerada 10°C, sendo
Ty a temperatura final.

O caudal maéssico (m)que se pretende aquecer é de 7000 m®ano. Desprezando
eventuais perdas de calor pode calcular-se o calor necessario para que ocorra 0 aumento
da temperatura da 4gua na caldeira, tanto para a temperatura atual (87 °C) como para a

temperatura sugerida (70 °C).

g7 c = (7000 xp)X cp X(87 — 10)
Gr0-c = (7000 X)X cp X(70 — 10)

Foram consideradas as seguintes propriedades termodinamicas da agua, admitidas

constantes por se tratar de um fluido incompressivel: [36]
p= 986,0 kg/m3
@ = 419k /(kg.K)

Admitindo que a caldeira em questdo apresenta um rendimento (9.q14eira) de 0,85, €
possivel relacionar o calor Gtil com o calor total cedido pelo combustivel, em cada um dos

cenarios, através da expressao:

Calor atil — mxcp X(Ty — Ty)
Calor total mey XPCI

(A.4)

Ncaldeira =

Desta forma, é possivel escrever para a da temperatura final da 4gua de 87 °C.:

(7000 x986)x4,19% (87 — 10)
Ty XPCI

ncaldeira(87oc) = 0,85 =

Apesar do valor do PCI (poder calorifico inferior) do gas natural ndo ser conhecido, na
fatura de junho de 2016 consta o valor do PCS (poder calorifico superior) médio, cujo
valor é de 11,617 kWh/m? (medido em condicées PTN). Optou-se entdo por utilizar o valor
do PCS nos calculos, tendo sido necessario converté-lo para kJ/kg. Para tal consultou-se
o valor da massa volumica do gas natural as condicdes normais (0 °C e 1 atm), sendo

este 0,752 kg/m3. Desta forma:
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3

pcs = 11,617 436005 % o 556133 K/ /k
T T SX0752kg _ D>0133 K/ /kg

Com o valor do PCS pode ser calculada o caudal massico de combustivel gasto na

caldeira no aguecimento de 7000 m®ano de agua até 87 °C.

(7000 x986)x4,19x (87 — 10)
Ty XPCS

ncaldeira(87oc) = 0,85 =

(7000 x986)x4,19%(87 — 10)

mhey (87°C) = 0,85%55.613,3

= 47.106,6 kg /ano

Com o caudal de combustivel gasto pode calcular-se a energia cedida por este:
4(87°C) = gy (87°C)xPCS = 47.106,6 X 55.613,3 = 2,62x10° k] /ano

kj

q(87°C) = 2,62 x10° —
ano

= 83,07 kW = 1.993,73 kWh/dia

A expressdao que relaciona o calor Util com o calor total cedido pelo combustivel também

pode ser escrita para a temperatura final da agua de 70 °C:

(7000 xp)x @ X(70 — 10)

77caldeira(700c) = 085 = mey XPCS

Se as expressdes, as duas temperaturas, forem divididas, e considerando constantes as

propriedades da agua por se tratar de um fluido incompressivel, assim como o PCS do

combustivel:
, . , . (70-10)
mgy (70°C) = mgy (87 C)Xm
, . (70 — 10)
Mmen (70 C) = 47.106,6 Xm = 36.706,4 kg/ano

Com o caudal de combustivel gasto pode calcular-se a energia cedida por este:

4(70°C) = mgy (70°C)xXPCS = 36.706,4% 55.613,3 = 2,04x10° kJ /ano
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kJ

§(70°C) = 2,04 x10° —
ano

= 64,73 kW = 1.553,55 kWh/dia

Sabendo que a custo referente ao consumo de gas natural discriminada na fatura de
junho de 2016 foi de 0,003159 €/kWh, sendo 0,016404 €/kWh a taxa dependente da
cotacao do barril de Brent, o custo diario e anual do consumo da caldeira para as duas

temperaturas pode ser calculado:
o . kWh
Custo diario combustivel (87°C) = 1.993,73 Tia %x(0,003159 + 0,016404)
Custo diario combustivel (87°C) = 39,00 €/dia
€
Custo anual combustivel (87°C) = 39,00a %365 dias/ano = 14.236,22 €/ano
kWh
Custo diario combustivel (70°C) = 1.553,55 i %x(0,003159 + 0,016404)

Custo diario combustivel (70°C) = 30,39 €/dia

€
Custo anual combustivel (70°C) = 30,39% x365 dias/ano = 11.093,12 €/ano

Desta forma pode calcular-se a poupancga anual em gas natural para o aguecimento das
aguas sanitarias na empresa se a temperatura da caldeira for fixada em 70 °C ao invés
de 87 °C.

Poupancga anual = 14.236,22 — 11.093,12 = 3.143,10 €/ano

A.3 — Célculo da poténcia térmica dos gases de exaustédo do forno

Inicialmente foi necessario conhecer a energia contida nos gases de exaustédo do forno a
saida do filtro eletrostatico (corrente 3 do anexo A.l), que seria cedida ao fluido de

trabalho através do evaporador:

qu = mgasesfcp ar
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O caudal massico dos gases de exaustdo corresponde a mygs.s = 45.431,5 kg/h (ver

anexo A.1). O respetivo calor especifico foi calculado, tendo em conta as temperaturas

de entrada e saida, da mesma forma como havia sido calculado no Anexo A.1:

cal
= a+bT +cT? +dT? ]
‘p=a ¢ mol. K

Como ja tinha sido referido, o caso do ar as constantes da expressdo sao:

a=6,713
b = 0,04697x1072
c=0,1147x107>
d=-0,4696x10"°

Com as constantes, o valor do integral pode ser calculado entre a temperatura de entrada
dos gases no evaporador do ciclo (296,5 °C) e a temperatura de saida deste equipamento

(80 °C). Considerou-se que 28,9 g/mol corresponde a massa molecular do ar.

569,65 K

cal
6,713 + 0,04697x1072T + 0,1147%x107°T?2 — 0,4696x107°T3 = 1.543,6m
353,15 K

1
1.543,6X 55 X4,186 = 223,6 k] /kg

4y = Tgases f cp dT = 45.431,5% 223,6 = 1,02x107 kJ/h

Gy = 2.821,8 kW

O mesmo procedimento foi efetuado para a corrente de gases de exaustédo a 433,3 °C

(antes da passagem pelo filtro). Neste caso obteve-se:

f706,45 cal
cp dT = 2.550,2 =369,4kJ/kg
353,15 mol. K

Sabendo que o caudal massico desta corrente é de 33.027,4 kg/h, o seu contetdo
energético é de 1,22 x 107 kJ/h que equivale a 3.389,0 kW.
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A.4 — Dimensionamento de um CRO usando o Tolueno como fluido de trabalho

Para o dimensionamento do ciclo, foi necesséario impor dois limites de pressao e

temperatura a que o fluido organico iria estar sujeito. Isto foi feito tendo em conta a

temperatura da fonte quente (296,5 °C) e as condi¢des criticas de cada fluido, que n&o

podiam ser ultrapassadas.

Optou-se entao por admitir que todos os fluidos teriam como temperatura maxima 250 °C

e como temperatura minima 38 °C. A estas temperaturas correspondem pressfes de

saturacdo de 1665 kPa e 7,204 kPa, respetivamente, para o Tolueno, que apresenta

como temperatura critica 318,6 °C e como presséo critica 4126 kPa.

Os calculos necessérios sao possiveis através do conhecimento das propriedades

termodinémicas, nomeadamente a entalpia e a entropia, de cada corrente do ciclo. Estas

foram calculadas através do software EES, Engineering Equation Solver, capaz de

determinar qualquer propriedade termodinamica de diversos fluidos, quando introduzidas

outras duas. Esta ferramenta permite ainda obter os diagramas de fase de cada fluido,

dentro da gama de valores pretendida.

A.4.1 Ciclo sem regenerador

Tendo como base a numeracao das correntes do ciclo sem regenerador, presente na

figura A.1, foram realizados os céalculos necessarios para o dimensionamento do ciclo.

Foram calculadas as propriedades necessarias do fluido nas condic6es de cada uma das

correntes, e estas encontram-se na tabela A.1. O diagrama de fase T-s para o tolueno,

construido recorrendo a ferramenta EES, Engineering Equation Solver, com as

transformac@es envolvidas nesta situagcédo encontram-se na figura A.2.

Tabela A. 1 - Caracterizacdo das correntes do ciclo sem regenerador para o fluido Tolueno.

sobreaquecido

Temperatura | Presséo Entalpia Entropia
Corrente Estado °C) (kPa) (kd/kg) (kJ/kg K)
1 Liquido saturado 38 7,204 -135,826 -0,391
2 Liquido 38 1665 134,543 | -0,393
comprimido
3 Vapor saturado 250 1665 555,398 1,152
4 Vapor 122,2 7,204 382,482 1,231

h4,is = 351,967 kJ/kg
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Figura A. 1 — Esquema de um CRO sem regenerador.
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Figura A. 2 - Diagrama de fases T-s para o tolueno num CRO sem regenerador
com Pmax=1665 kPa e Pmin=7,204 kPa.
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Na figura A.2 as transformagfes termodindmicas sofridas pelo fluido encontram-se
representadas a linha vermelha. Apesar da aparente pouca diferenga observavel na figura
A.2 entre o0 ponto 1 e o ponto 2, existe uma enorme diferenca de presséo entre ambos.
Esta diferenca é mais visivel no diagrama P-h da figura A.3, na qual também se encontra

uma linha vermelha a caracterizar o estado termodindmica do tolueno em cada ponto do

ciclo.
g 8 5§
10°} i
103' 2 250°C
'E' 2_ 1222'C
T 10
X,
T ! 1
38'C 4
10°}
107} -
Mo
300 -200 -100 0 100 200 300 400 500 600 700
h [kJ/kqg]

Figura A. 3 - Diagrama de fases P-h para o tolueno num CRO sem regenerador com Pmax=1665 kPa e
Pmin:7,204 kPa.

Conhecendo a energia da fonte quente (¢5 = 1,02x107 kJ/h), assim como as entalpias

de entrada e saida do evaporador, € possivel calcular o caudal de tolueno necessario a

circular no ciclo:

k

Gy = mge X(hs — hy) = 1'02“077] = 2.821,8 kW

ey = 102107 = 14.723 7kg =41k
Mrt = 555398 — (=134543)) _ L1237 = 4lkg/s
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O calculo da poténcia ideal produzida na turbina corresponde a poténcia gerada no caso
de este equipamento ser isentropico. Se isto acontecesse na realidade, a corrente a saida
da turbina teria uma entropia igual a da corrente da entrada, que neste caso € de 1,152
kJ/(kg.K). Desta forma, a entalpia da corrente 4, para a pressao de 7,204 kPa e uma
entropia de 1,152 kJ/(kg.K) corresponde a uma entalpia h, ;s de 351,967 kJ/kg.

A poténcia produzida na turbina idealmente é entéo calculada por:

Wt,is = Mge X (h3 - h4,is)
W, = 14.723,7x (555,398 — 351,967)

: kJ
Wy s = —3,00x 1067

W, —832,0 kW

Assumindo uma eficiéncia isentropica da turbina (1, ;s) de 0,85, pode ser calculado o valor
da poténcia realmente produzida na turbina, assim como o valor real da entalpia da

corrente 4:

Wt = _832,0 XT]t’iS
W, = —832,0 x0,85 = —707,2 kW
W, = mge X(hs — hy)

W,
hy = freal + hy
mft

hy = 382,482 kj /kg

Com o valor real da entalpia da corrente 4, e conhecendo a sua presséo, foi possivel
determinar a temperatura correspondente, que para o presente caso é de 122,2 °C.

Para além da eficiéncia isentropica, a poténcia realmente convertida em energia elétrica
€ dependente da eficiéncia do gerador, assim como da eficiéncia mecéanica da turbina.
Admitiu-se que estas duas teriam valores de 95 % e de 90 %, respetivamente, e desta

forma, a poténcia util produzida pode ser calculada:
Wi = —707,2% 0,90 x0,95 = —604,7 kW
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O calor a retirar do ciclo, no condensador, é calculado a partir da equagéo.

qr = Mg X (hg — hy)
g, = 14.723,7 x (382,482 — (~135,826))

k
g, = —7,63 X 1067]

G, = —2.119,8 kW

A poténcia a fornecer a bomba é calculada pela expresséo:

. Mer X Vg X (P, — P
W, = TreX (P, — Py)
Np

Com v, = 11,8x10"*m3/kg , P, = 7,204 kPa e P, = 1665 kPa. Se for admitido uma

eficiéncia da bomba (n;,) de 0,80:

W 14.723,7 x 11,8x10™% X (1665 — 7,204)
b~ 0,80

. k
Wy, = 3,6 X104% = 10,0 kW

Por fim é possivel calcular a eficiéncia térmica do ciclo:

W+ Wy

Nen = x100 %

H

-7072+ 100
= X
Men 2.821,8 °

T]th = 24,7 %

A.4.2 Ciclo com regenerador

No caso de o ciclo ter um regenerador na sua constituicdo, os calculos sdo muito
semelhantes. No entanto é necessario ter também em conta as duas correntes que
abandonam o regenerador (2a — entrada do evaporador e 4a — entrada do condensador),

cujas propriedades termodinamicas foram calculadas e s&o apresentadas ha tabela A.2.
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A partir da figura A.4, e da respetiva numeracg&o das correntes do ciclo, assim como das
propriedades presentes na tabela, foi possivel realizar os célculos necessarios para o

dimensionamento.

Condenser

Feed Pump

Figura A. 4 - Esquema de um CRO com regenerador.

Inicialmente foi necessario admitir a temperatura da corrente 4a para ser possivel o
célculo da sua entalpia, tendo-se considerado que esta seria 5 °C superior a corrente 2,
ou seja, 43 °C.

Nos diagramas de fases T-s da figura A.5 e P-h da figura A.6 encontram-se as

transformacdes sofridas pelo fluido no ciclo.

Tabela A. 2 - Caracterizagdo das correntes do ciclo com regenerador para o fluido Tolueno.

Temperatura | Presséo Entalpia | Entropia
Corrente Estado C) (kPa) (kJ/kg) (kJ/kg K)
1 Liquido saturado 38 7,204 -135,826 - 0,391
2 Liquido 38 1665 | -134,543 | -0,393
comprimido
2a ~[fuEle 96,2 1665 | -27,392 | -0,0780
comprimido
3 Vapor saturado 250 1665 555,398 1,152
4 iRl 122,2 7,204 382,482 1,231
sobreaquecido
h, ;s = 351,967 kJ/kg
4a VERER 43 7204 | 275331 | 0,930
sobreaquecido
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Figura A. 5 - Diagrama de fases T-s para o tolueno num CRO com regenerador com Pmax=1665 kPa e

Pmin:7,204 kPa.
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Figura A. 6 - Diagrama de fases P-h para o tolueno num CRO com regenerador com Pmax=1665 kPa e
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O calor trocado no regenerador pode ser calculado pela equacéo:

Gr = Mg X(hyg — hy)
gr = 14.723,7%(275,331 — 382,482)

k
dr = —1,58 x1067] = —438,2 kW

Ainda no regenerador, o calor cedido pela corrente 4 é fornecido a corrente 2, e por isso

pode escrever-se:

qr = g X(hpq — hy)
1,58 X106 = 14.723,7 X (h,q — (—134,543))

_ 1,58 x10°
2a ™ 14.723,7

+(—134,534) = —27,392 kJ /kg

Com os valores de pressao e de entalpia da corrente 2a foram determinadas as restantes
propriedades termodinamicas, incluindo a temperatura (96,2 °C). Para o ciclo em questao,
o calor requerido no evaporador € menor do que o calculado para o caso anterior ja que
apesar da corrente de saida se manter, a de entrada encontra-se agora a uma

temperatura mais elevada. O novo valor de ¢y pode entdo ser calculado:

G = Mg X(hg — hyg)
Gy = 14.723,7 x(555,398 — (—27,392))

k
qy = 8,58 x 10671 = 2.383,6 kW

Neste caso, a fonte quente (gases de exaustdo) ndo abandonara o evaporador a 80 °C,
tal como havia sido admitido anteriormente. No caso de utilizar a totalidade do caudal
disponivel, e considerando o mesmo valor de [ ¢p dT relativamente ao valor obtido para

o intervalo de temperatura entre 80 e 296,5 °C no Anexo A.3:

f cp dT = 223,6 k] /kg

E por isso:
___Jepdr
PETAT
236 W
P=2965-80) " " kg.K
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gy = — 8,58 x 10° = 45.431,5 x1,03 X( Ty — 296,5)
T; = 113,1°C

De forma a verificar se o valor é aceitavel, pode calcular-se o calor especifico médio para
o intervalo entre 113,1 e 296,5 °C:

569,65 K
f cpdT = f (6,713 + 0,04697x1072T + 0,1147)(10_5'1"2 — 0,4696X10_9T3)dT =
386,25 K
f dT = 1.311,2 cal
P T T mol

1
.[cp dT =1.311,2x% mX4'186 = 1899 kJ/kg

189,9 k]

=1,0
(296,5 —113,1) ' kg.K

w:

Devido a pequena variacao do valor do calor especifico médio, a temperatura final dos

gases de exaustao obtida pode ser aceite.

Como a corrente de entrada do condensador encontra-se a uma temperatura inferior

relativamente a auséncia do regenerador, o fluxo de calor ¢, sera igualmente diferente:

qr = Mye X(hy — hyg)
g, = 14.723,7 x(—135,826 — 275,331)

. kJ
g, = —6,05x 10— = —1.681,6 kW
kg
A eficiéncia térmica do ciclo é entao:
W, + W,
Nep = —— %100 %
qH
_1=707,2 + 10,0| 100 %
Tth = T 3836 0
Nen = 29,3 %
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A.5 — Célculo da poupanca em energia elétrica com a implementacdo do CRO

recorrendo a tolueno como fluido de trabalho

Partindo dos valores obtidos para o fluido tolueno, a eletricidade gerada a partir da turbina

do ciclo de Rankine orgéanico foi de 604,7 kW, sendo 10,0 kW a energia requerida pela

bomba. A subtracdo destas resulta numa energia resultante do ciclo de 594,7 kW, que
corresponde a 14.272,8 kWh/dia e em 428.184,0 kWh/més. Esta energia, sendo

implementada para o normal funcionamento da empresa, resulta em poupanca na fatura

de eletricidade, j& que deixa de ser fornecida pela rede publica. Esta poupanca pode ser

obtida calculando o que se gastaria no caso desta energia ser garantida pelo atual

fornecedor (EDP), sabendo que o horario praticado & semanal de alta tens&o. Os horarios

de inverno e de verao estao presentes nas tabelas A.3 e A.4, respetivamente.

Tabela A. 3 - Horario de inverno semanal de alta tensdo da EDP. [37]

Segunda-Sexta (h) | .22 | sapbado (h)| .. % | Domingo (h)| %
diéria diaria diaria
Ponta 5 0,21 = = = =
Cheias 12 0,50 7 0,29 - -
Vazio 3 0,13 13 0,54 20 0,83
Supervazio 4 0,17 4 0,17 4 0,17
Tabela A. 4 - Horario de verdo semanal de alta tenséo da EDP. [37]
Segunda-Sexta (h) di(:'a/?ia Sébado (h) dioé/(;ia Domingo (h) diZ?ia
Ponta 3 0,13 - - - -
Cheias 14 0,58 7 0,29 - -
Vazio 3 0,13 13 0,54 20 0,83
Supervazio 4 0,17 4 0,17 4 0,17

Foi necessario conhecer ainda o tarifario aplicado a empresa, tendo-se consultado a

fatura correspondente ao més de junho de 2016 para o efeito, ja que o preco pode sofrer

variagdes pois depende da OMEL (mercado livre ibérico). Este encontra-se na tabela A.5.

Tabela A. 5 - Tarifario praticado no més de junho de 2016.

(€/kWh)

Ponta 0,0328
Cheias 0,0285
Vazio 0,0188
Supervazio 0,0186
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Utilizando como exemplo a altura de inverno em horas de ponta, e de segunda a sexta, é
possivel calcular o custo que corresponderia ao consumo da parcela da eletricidade
gerada diariamente (14.272,8 kWh):

14.272,8 kWh x0,21 = 2.973,5 kWh

Tendo como referéncia a tarifa correspondente as horas de ponta, o custo associado a

este gasto seria:

€
2.973,5 x0,0328 TWh = 97,53 €

Este e todos os resultados obtidos da distribuicdo da energia consumida e respetivo custo
em func¢d@o do horario praticado e dos dias da semana, quer para o inverno, quer para

verao, encontram-se na tabela A.6.

Tabela A. 6 - Distribuigdo da energia consumida e respetivo custo em func¢do do horario praticado para o
inverno e verao.

Inverno
Seg- p . . .
sexta Seg —Zexta E@%?g'o Sab€ad 0 IIDX/\% l/rc]i go Dom €| ngo
(kWhidia) (€) (kwh/dia) € | &kwhrdia)|  (€)
Ponta 2973,5 97,53 - - - -
Cheias 7136,4 203,39 4162,9 118,64 - -
Vazio 1784,1 33,54 7731,1 145,34 11894,0 223,61
Supervazio 2378,8 44,25 2378,8 44,25 2378,8 44,25
TOTAL 14272,8 378,70 14272,8 308,23 14272,8 267,85
Verao
Seg- . . . .
sexta Seg-sexta Sabado Sabado | Domingo | Domingo
(kWh/dia) (€) (kWh/dia) (€) (kWh/dia) (€)
Ponta 1784,1 58,52 - = = =
Cheias 8325,8 237,29 4162,9 118,64 - -
Vazio 1784,1 33,54 7731,1 145,34 11894,0 223,61
Supervazio 2378,8 44,25 2378,8 44,25 2378,8 44,25
TOTAL 14272,8 373,59 14272,8 308,23 14272,8 267,85
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Desta forma, pode calcular-se o custo associado ao fornecimento desta energia e, por
conseguinte, a poupanca envolvida na implementacdo da tecnologia CRO. Utilizando
como exemplo os valores da tabela A.6 que corresponde a altura de inverno, e sabendo
0s custos diarios totais de segunda a sexta, sdbado e domingo obtém-se:

Poupanca semanal inverno = (378,70x5) + 308,23 + 267,85 = 2.470 €
Admitindo um ano que, tal como 2016, tem duracdo de 52 semanas:

Poupanga anual inverno = 2.469,61 € x52 = 128.420 €

Na tabela A.7 encontram-se os resultados obtidos da poupanca semanal e anual

associados ao horario de inverno e ao de verao.

Tabela A. 7 - Poupanca semanal e anual durante o horario de inverno e o de verao.

Inverno Veréo
Poupanc¢a semanal (€) 2.470 2.444
Poupanca anual (€) 128.420 127.090

Admitindo que cada um dos horérios (inverno e verado) se prolonga durante metade do
ano, e por isso atribuindo um peso de 50 % a cada um dos valores de poupanca anual

obtidos para cada uma delas:

Poupanca anual = 128.420x0,5 + 127.090x0,5 = 127.755 €

A.6 — Célculo do periodo de retorno do capital investido para o permutador de calor

Sabendo que a poupanca em géas natural é de 11.093,12 €/ano (Anexo A.2) ja que o
aquecimento da agua até aos 70 °C passaria a ser feita pelo permutador de calor, é
possivel calcular o periodo de retorno do investimento com os valores do custo do
equipamento.

Os valores de 3.500 €, 15.000€ e 8.500€ foram fornecidos como sendo o investimento
relativo a um permutador de fluxo cruzado para aquecer as aguas sanitarias até a
temperatura acima indicada. Os valores séo distintos devido as diferencas de temperatura
e de caudal da fonte quente (gases de exaustao) considerados, e apresentados na tabela
A.8.
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Tabela A. 8 - Condicdes relativas aos gases de exaustdo no permutador, e custo associado.

Tentrada (°C) | T saida (°C) Caudal (kg/s) Custo (€)
Opcao 1 296,5 196,5 0,53 3.500
Opc¢ao 2 80,0 60,0 2,7 15.000
Opcéo 3 114,0 60,0 1,0 8.500

Para a op¢ao 1, por exemplo, o periodo de recuperagdo do investimento realizado (3500

€) é calculando dividindo este valor pela poupanga conseguida:

Periodo recuperacio invesimento =

3.500 €

11.093 €/ano

= 0,32 anos = 3,8 meses
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ANEXO B - Propriedades termodinamicas dos fluidos organicos

A selecdo dos fluidos de trabalho do ciclo de Rankine foi feita tendo em conta a
temperatura maxima que podiam atingir & entrada da turbina, e que dependeria da
temperatura e da energia disponivel da fonte quente, assim como das suas condicdes
criticas. As propriedades termodinamicas dos fluidos considerados foram obtidas através
do software EES, Engineering Equation Solver, a partir do qual é possivel retirar qual
propriedade termodin&mica de varios fluidos organicos quando s&o introduzidas outras

duas.

B.1 — Propriedades dos fluidos selecionados para uma temperatura da fonte quente de
296,5 °C

Foram entdo escolhidos alguns fluidos secos para o caso em que a fonte quente estaria
a 296,5 °C, ou seja, apds a passagem da corrente de gases pelo filtro. Definiu-se entao
qgue estes fluidos teriam como temperatura maxima 250 °C, e por isso a temperatura
critica e a de autoignicdo dos mesmos estariam acima deste valor. Na tabela B.1

encontram-se as propriedades criticas dos fluidos selecionados para este caso.

Tabela B. 1 - Fluidos selecionados para uma Tmax do ciclo de 250 °C. [33, 36]

Fluido Ter(C) | Pen(kPa) | 167 Fger:i"’(‘;;;a(o‘g
Tolueno 318,6 4126 480
MDM 290,9 1415 350
p-xileno 343,0 3532 529
Ciclohexano 280,5 4081 270
Benzeno 288,9 4894 592
Etilbenzeno 344,0 3622 460
Dimetilcarbonato 284,2 4909 458

Para o dimensionamento do ciclo de Rankine organico foi necessario conhecer as
propriedades termodindmicas dos varios fluidos secos selecionados em cada uma das
correntes envolvidas.

Para todos eles considerou-se que a temperatura maxima atingida seria 250 °C, tendo
em conta a temperatura da fonte quente e as temperaturas criticas de cada fluido, e a

minima 38 °C.
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Nas tabelas B.2 a B.8 encontram-se estas mesmas propriedades, sendo que as correntes
2a e 4a referem-se a correntes apenas consideradas no dimensionamento do ciclo com
regenerador. Admitiu-se igualmente que a corrente 4a abandonaria o regenerador a 43
°C, e que o caudal massico de fluido de trabalho no ciclo com regenerador seria igual ao
utilizado no ciclo sem este equipamento.

As temperaturas das correntes 4 e 2a foram determinadas através dos respetivos valores
de pressédo e de entalpia, tendo estes ultimos sido calculados como demonstrado no
Anexo A.4 para o fluido Tolueno.

O valor de h, ;s consiste na entalpia da corrente 4 no caso de o fluido de trabalho sofrer

uma expansao ideal adiabética, e por isso isentrdpica.

Tabela B. 2 - Propriedades termodinamicas do fluido tolueno para um ciclo com Tmax=250 °C e Tmin=38 °C.

Tolueno
Temperatura Presséo Entalpia Entropia
Corrente Estado C) (kPa) (kJ/kg) (kd/kg.K)
1 Liquido saturado 38 7,204 -135,826 - 0,391
2 =IfIEte 38 1665 -134,543 | -0,393
comprimido
2a Liquido 96,2 1665 -27,392 | -0,0780
comprimido
3 Vapor saturado 250 1665 555,398 1,152
Vapor
4 sobreaquecido 122,2 7,204 382,482 1,231
hy ;s = 351,967 k/kg
4a Vapor 43 7,204 275,331 0,930
sobreaquecido

Tabela B. 3 - Propriedades termodinamicas do fluido MDM para um ciclo com Tméax=250 °C e Tmin=38°C.

MDM (octametiltrisiloxano)
Temperatura Presséo Entalpia Entropia
Corrente Estado (C) (kPa) (kJ/kg) (kd/kg.K)
1 Liquido saturado 38 1,116 -225,412 -0,6142
2 LI 38 7496 | -224841 | -0,6154
comprimido
2a Liquido 161,3 749.,6 18,724 0,04129
comprimido
3 Vapor saturado 250 749,6 314,863 0,6434
Vapor
4 sobreaquecido 190,9 1,116 225,086 0,6779
h4 ;s = 209,243 kJ/kg
4a vapor 43 1,116 -18,479 | 0,05071
sobreaquecido
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Tabela B. 4 - Propriedades termodinamicas do fluido p-xileno para um ciclo com Tmax=250 °C e

Tmin=38°C.
p-xileno
Temperatura Presséo Entalpia Entropia
Corrente SEhl (°C) (kPa) (kikg) | (kakg.K)
1 Liquido saturado 38 2,396 -194,055 -0,538
Liquido
2 comprimido 38 990,1 -193,190 -0,5389
2a Liquido 108,7 990,1 60,418 | -0,1553
comprimido
3 Vapor saturado 250 990,1 510,565 1,033
Vapor
4 sobreaquecido 135,4 2,396 337,377 1,110
h4,is = 306,814 kJ/kg
4a Vapor 43 2,396 204,605 0,7431
sobreaquecido

Tabela B. 5 - Propriedades termodinamicas do fluido ciclohexano para um ciclo com Tmax=250 °C e

Tmin=38°C.
Ciclohexano
Temperatura Presséo Entalpia Entropia
Corrente Estado (C) (kPa) (kIkg) | (kakg.K)
1 Liquido saturado 38 22,73 -86,476 - 0,2598
2 Higwisis 38 2766 84,278 | -0,2643
comprimido
2a Liquido 109,9 2766 65,9423 | 0,1687
comprimido
3 Vapor saturado 250 2766 619,752 1,338
4 Vapor 136,6 22,73 454,8333 1,410
sobreaquecido
h, ;s = 425,730 kJ/kg
4a Vapor 43 22,73 304,613 0,9969
sobreaquecido
Tabela B. 6 - Propriedades termodinamicas do fluido benzeno para um ciclo com Tmax=250 °C e
Tmin=38°C
Benzeno
Temperatura Presséo Entalpia Entropia
Corrente Estado (°C) (kPa) (kIkg) | (kilkg.K)
1 Liguido saturado 38 22,45 -77,312 -0,2326
Liquido
2 comprimido 38 2986 -75,189 -0,2368
2a Liquido 75,7 2986 6,460 | -0,02845
comprimido
3 Vapor saturado 250 2986 591,441 1,265
Vapor
4 sobreaguecido 98,5 22,45 421,217 1,348
hyis = 391,177 kJ/kg
4a Vapor 43 22,45 352,488 1,149

sobreaquecido
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Tabela B. 7 - Propriedades termodinamicas do fluido etilbenzeno para um ciclo com Tmax=250 °C e

Tmin=38°C
Etilbenzeno
Temperatura Presséo Entalpia Entropia
Corrente SEhl (°C) (kPa) (kikg) | (kakg.K)
1 Liquido saturado 38 2,593 -192,713 -0,5358
Liquido
2 comprimido 38 1023 -191,726 -0,5365
2a Liquido 111, 1023 51,667 | -0,1332
comprimido
3 Vapor saturado 250 1023 517,433 1,05
Vapor
4 sobreaquecido 138,7 2,593 344,654 1,126
h4,is = 314,164 kJ/kg
4a Vapor 43 2,593 204,595 0,7409
sobreaquecido

Tabela B. 8 - Propriedades termodinamicas do fluido Dimetilcarbonato para um ciclo com Tméax=250 °C e

Tmin=38°C
Dimetilcarbonato
Temperatura Presséo Entalpia Entropia
Corrente ZEhl (°C) (kPa) (kikg) | (KIkgK)
1 Liquido saturado 38 13,56 -100,971 -0,2997
2 HIIEL 38 2994 -97,266 | -0,2997
comprimido
Liquido
2a comprimido 81,04 2994 -16,616 -0,05437
3 Vapor saturado 250 2994 565,315 1,198
4 Vapor 104,6 13,56 398,325 1,278
sobreaquecido
h4,is = 368,856 kJ/kg
4a vapor 43 13,56 317,675 1,046
sobreaquecido

B.2 — Propriedades dos fluidos selecionados para uma temperatura da fonte quente de

433,3°C

A corrente de gases de exaustao encontra-se a 433,3 °C antes da sua mistura com ar de

arrefecimento, para posteriormente ser filtrada. No caso de esta ser aproveitada para o

ciclo de Rankine nestas condi¢8es, é possivel aumentar a temperatura maxima do fluido

de trabalho a entrada da turbina, e por isso a utilizacdo de fluidos com temperaturas

criticas mais elevadas.

Para esta situacao definiu-se como temperatura maxima do ciclo 290 °C para o tolueno e

300 °C para os restantes fluidos selecionados. Estes, assim como as respetivas

propriedades criticas encontram-se na tabela B.9.
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Tabela B. 9 - Fluidos selecionados para uma Tmax do ciclo de 290/300 °C. [33, 36]

Fluido Tew (C) | P (kPa) | Lo %er:zt;éa(‘g
Tolueno 318,6 4126 480
o-xileno 357,1 3738 465
Etilbenzeno 344,0 3622 460
D5 (decametilciclopentasiloxano) 346,0 1160 392

Tal como feito anteriormente, determinaram-se as propriedades termodindmicas dos

fluidos selecionados em cada uma das correntes envolvidas, presentes nas tabelas B.10

a B.13. No presente caso foi apenas considerado um ciclo sem regenerador, no qual a

temperatura minima foi mantida nos 38 °C, tendo agora como temperatura maxima 300

°C, exceto para o ciclo com o tolueno como fluido de trabalho, no qual a temperatura

maxima foi fixada nos 290 °C.

Tabela B. 10 - Propriedades termodinamicas do fluido tolueno para um ciclo com Tmax=290 °C e Tmin=38 °C.

Tolueno
Temperatura Pressao Entalpia Entropia
Corrente Estado (°C) (kPa) (kikg) | (kd/kg.K)
1 Liquido saturado 38 7,204 -135,826 -0,391
2 SIUE 38 2888 133,594 | -0,395
comprimido
3 Vapor saturado 290 2888 595,541 1,194
4 VERET 135 7,204 402,068 1,280
sobreaquecido

hy ;s = 367,926 ki/kg

Tabela B. 11 - Propriedades termodindmicas do fluido o-xileno para um ciclo com

Tméax=300 °C e Tmin=38

°C
o-xileno
Temperatura Presséo Entalpia Entropia
Corrente S5y C) (kPa) (kIkg) | (kIKg.K)
1 Liquido saturado 38 1,856 -211,208 -0,581
2 =LUeLE 38 1832 209,693 | -0,583
comprimido
3 Vapor saturado 300 1832 593,287 1,138
4 vapor 164,1 1,856 382,959 1,225
sobreaquecido

hy ;s = 345,842 ki/kg
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Tabela B. 12 - Propriedades termodinamicas do fluido etilbenzeno para um ciclo com Tmax=300 °C e

Tmin=38 °C
Etilbenzeno
Temperatura Presséo Entalpia Entropia
Corrente Estado (C) (kPa) (kJ/kg) (kd/kg.K)
1 Liquido saturado 38 2,593 -192,713 -0,536
Liquido
2 comprimido 38 2083 -190,878 -0,538
3 Vapor saturado 300 2083 592,927 1,148
4 VRIET 165,3 2,593 389,732 1,232
sobreaquecido
h4 ;s = 353,874 kJ/kg

Tabela B. 13 - Propriedades termodinamicas do fluido D5 para um ciclo com Tmax=300 °C e Tmin=38 °C

D5 (decametilciclopentasiloxano)
Temperatura Presséao Entalpia Entropia
Corrente Estado C) (kPa) (kJ/kg) (kd/kg.K)
1 Liquido saturado 38 0,067 -281,524 -0,714
2 =Ifisie 38 597,3 281,155 | -0,714
comprimido
3 Vapor saturado 300 597,3 251,954 0,465
4 VETE 237,7 0,067 162,574 0,497
sobreaquecido
h, ;s = 146,801 kJ/kg
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ANEXO C - Levantamento energético do forno AV5

Na tabela C.1 encontram-se 0s consumos mensais de gas natural e de eletricidade do forno AV5 em 2014. Os valores foram obtidos através do
levantamento dos consumos diarios recolhidos no decorrer daquele ano pela empresa BA Vidro.

Tabela C. 1 — Consumos totais mensais de gas natural e eletricidade do forno AV5 em 2014.

Janeiro | Fevereiro

Margo Abril Maio Junho Julho Agosto | Setembro | Outubro
Gas natural (m®) | 1191830

Novembro | Dezembro
1142300 | 1138920

1121560 | 1193000 | 1149800

1132650 | 1069373 | 1102520 | 1071270 | 1116850
Gas natural (tep) | 1084,57 | 1039,49

1103423
1036,42 | 1020,62 | 1085,63

1046,32 | 1030,71 | 973,13 1003,29 974,86
Eletricidade (kWh) | 1164110

1016,33 1004,11

904920 819640 | 835050 | 846370 | 778160 | 775170

764910 906895
Eletricidade (tep) 250,28

947452 998800 1026410
164,46 194,98 203,70

194,56 176,22 179,54

181,97 167,30 166,66

214,74 220,68
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ANEXO D — Composicao do efluente gasoso

Como ja foi referido, séo feitas duas medi¢cbes anuais a chaminé com vista ao
cumprimento da legislacdo relacionada com a protecdo ambiental. Os resultados de
alguns parametros, presentes nos relatorios resultantes das duas medic6es do ano de

2014, encontram-se na tabela D.1.

Tabela D. 1 — Resultados de alguns parametros obtidos nas medi¢c6es anuais de 2014 a chaminé do forno
AV5.

Parametro (%)

12 medigao anual

22 medicéo anual

Teor de CO; 8,0 11,8
Teor de oxigénio (Oy) 11,5 7.4
Teor de humidade 9,1 10,1

A soma das percentagens dos 3 componentes em cada umas das medicdes é de cerca
de 29 %. Pode concluir-se que, apesar de ndo constar na lista pode ser ndo considerado
poluente, os restantes 71 % dizem respeito ao azoto. Este elemento € um inerte na reacao
de combustéo, ja que a quantidade inicial € a mesma que esta presente no fim da reacao.
O ar atmosférico, tal como os gases de exaustdo, apresenta na sua constituicdo uma
elevada percentagem de azoto (79 % em base seca). Visto que a percentagem deste
elemento é bastante semelhante, no decorrer do trabalho as propriedades referentes aos

gases de exaustao foram determinadas como se este se tratasse de ar atmosférico.
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