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RESUMO

O presente trabalho apresenta um estudo para o dimensionamento de-um sist
ma de aproveitamento dos gases/vapor de exaustao de digestores de visceras e miudos,
da fabrica de farinha e gordura, como também o retorno de condensado do mesmo pro-
cesso, para assim pré-aquecer a agua de alimentacdo da caldeira de uma irglistria fri
rifica de abate de frangos, localizada em Dourados, Mato Grosso do Sul. O estudo se
inicia cam a obtencédo das informacdes de quantidade de matéria-prima vindo da produ-
cao de abate de frangos.

O trabalho contém trés partes principais. A primeira parte foi calcular a energia
atil, energia disponivel e rendimento da caldeira Sermatec MZL 10.2 utilizando calculos
fundamentados em leis termodinamicas.

A segunda parte foi realizar os calculos para determinar a vazao de gases/vapor
de exaustdo de cada digestor.

A terceira parte, uma das mais importantes, foi o estudo do trocador de calor e
o dimensionamento do mesmo para suprir a necessidade do sistema. Como base para o
dimensionamento, as vazdes dos fluidos e as temperaturas de entrada e saida dos flu
dos, que realizaram a troca térmica, foram determinadas ou estipuladas.

Visando atender o aspecto de eficiéncia energética, foi calculado umarovo b
lanco térmico nas caldeiras, utilizando a 4gua pré-aquecida pelo novo sistezaa de
proveito de calor estudado. Foi possivel estabelecer um aumento da temperatura da agua
de abastecimento da caldeira de 25°C para 80°C, consequentemente obteve-se um au-
mento no rendimento da caldeira de 8,2%, e uma redu¢do de consumo de lenha como
combustivel de 5.950,5 m?3 ao ano, cerca de 16,6%. Na industria em estudo seria poss
vel também realizar analises em diversos sistemas de utilidades, como perdaa-em isol

mento térmico, reaproveitamento do vapor flash, entre outros.

Palavras-chave: Reaproveitamento de calor, Trocador de Calor, Digestor, Caldeira,
Frigorifico.



ABSTRACT

The present work presents a study for the design of a haust fumes/gases utiliz
tion system coming from viscera digesters in the flour and fat factory, as well as the
study to return the condensate from the same process in order to preheat the Boiler feed
water of a chicken slaughterhouse, located in Dourados, Mato Grosso do Sul. The study
was initiated through collecting raw material quantity information from chickenlslaug
ter production.

The present work is composed by three main parts. In the first part, the useful
energy, available energy and yield calculations for the Sermatec MZL 10.2 boiler were
done based on thermodynamic law fundamentals.

In the second part, the calculations of the flow rate of exhaust gases/fumes
from each digester were done.

The third part, and one of the most important, was the study about thecheat e
changer and its designing to meet the system'’s needs was developed. As a thasis for
designing, the fluid flow rates and the inlet and outlet temperatures of the fluids that
performed the thermal exchange were determined or stipulated.

In order to meet the energy efficiency aspect, new thermal balance calculations
were done for the boilers, using water preheated by the new reuse of heat system stud-
ied. It was possible to establish an increase in the temperature of the water supply to the
boiler from 25°C to 80°C. Therefore, it was possible to achieve a 8,2% increase in boiler
efficiency, and a firewood consumption reduction of 5.950,5 m?3 per year, which is about
16,6% reduction in fuel consumption. Other analysis would also be possible to be done
in the industry, such as losses by thermal insulation, reuse of flash steam, among others.

Keywords: Reuse of Heat, Heat Exchanger, Digester, Boiler, Slaughterhouse.
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1. INTRODUCAO

Em 2001, o Brasil vivenciou uma crise de abastecimento no setor elétrico. Entre
as consequéncias positivas desta crise sobressairam-se duas constatacoes: & forte part
cipacdo da sociedade na busca da solucdo e o papel importante da eficiéncia no uso de
energia. Em decorréncia desse processo involuntario de aprendizagem, vem se forman-
do uma consciéncia de que a eficiéncia energética ndo pode estar vinculada apenas a
guestbes conjunturais, mas deve fazer parte, de forma definitiva, da politica energética
nacional, por meio de a¢des que visem, por exemplo, agregar valor as acdesja em a
damento no pais, desenvolver produtos e processos mais eficientes e intensificar pro-
gramas que levem a mudanca de habitos de consumo (PROCEL, ELETROBRAS
2005).

A utilizacdo de indicadores voltados para avaliacdo da eficiéncia energética de
processos na industria vem crescendo de importancia nempaisundo. Os resultados
de uma andlise de indicadores de eficiéncia energética poderdo estar ligadogsla acdes
planejamento estratégico, de gestdo e tecnologia ambiental e de conservacéo de energia.
Na prética, cabe destacar que a aplicacdo da andlise destes indicadores e scia relevan
em descrever a inter-relacao existente da eficiéncia energética e 0s remssosE@0s
associam-se principalmente a fatores econdmicos e politico-ambientais dentraséda indu
tria (TAVARES; MONTEIRO, 2013).

Dentre os inUmeros processos existentes nas industrias, h4 um setor, onde pode-
se dizer que é um dos que possui maior importancia, a geracao de calor.

A utilizagdo de calor a temperaturas relativamente baixas em diversos setores
industriais € essencial nos principais processos de fabricacdo, como secagenmg-desidrat
céo, concentracdo, cozimento, producdo de reac¢des quimicas e esterilizacdo microbiol6-
gica. Este é o caso de industrias de alimentos e bebidas, papel e celulose, téxtil, quimica,
farmacéutica e de quase todas as agroindustrias. De fato, sem o calor, sem o aporte de
energia térmica em quantidades generosas e com alta qualidade nao existiria a sociedade
moderna, com seu padréo de vida e seus altos niveis de consumo de bens e servi¢cos. De
um modo quase absoluto, estes fluxos de calor sdo conseguidos a partir de sistemas de
vapor (HAMADA, 2012).

Segundo a Cartilha de Eficiéncia Energética no Uso do Vapor, da Frazel (
grama Nacional de Eficiéncia Energética) em parceria com a Eletrobras, o balanco

Energético Nacional, com dados de 2002, estimou, preliminarmente, que 548 da d
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manda total de energia na industria, correspondendo a aproximadamente 28% da d
manda total de energia do pais, cerca de 35 milhdes de toneladas equivalentes de petro-
leo, estdo associados ao vapor. Em centenas de auditorias energéticas, conduzidas em
indUstrias e outros consumidores de energia térmica, as possibilidades de melhorar o
desempenho da geracdao, distribuicdo e utilizacdo de vapor eram constantes, sinalizando,
em muitos casos, um significativo potencial para adocdo, de medidas mitigadoras de
perdas com viabilidade econémica e permanente e amplo beneficio.

A adocao de programa de medidas gerenciais e operacionais para a melhoria da
eficiéncia na distribuicdo e na utilizacdo do vapor pode reduzir as perdas e desperdicios
de energia, como demonstra a experiéncia brasileira e a internacional. Deve-se observar
que frequentemente estas medidas podem ser adotadas em curto prazo e saB custos r
duzidos, ja que pressupdem, fundamentalmente, mudancas de padrbes e habitos de con-
sumo, sem exigir grandes investimentos (PROCEL, ELETROBRAS, 2005).

Deste modo, cada vez mais se torna evidente que usar bem energia e reduzir
desperdicios além de ser possivel, € uma postura inteligente, racional, com vantagens
econdmicas, sociais e ambientais em varios niveis. Entretanto, uma das caréncias mais
relevantes para concretizar acdes nesta direcdo tem sido a falta de informacdes para os
usuarios e responsaveis pelos sistemas energéticos. Cumpre auxiliar o entendimento do
funcionamento desses sistemas a vapor, habilitando sua concepcéo, operacdo e manu-
tencdo cada vez mais eficientes (PROCEL, ELETROBRAS, 2005).

Dessa forma, neste trabalho é apresentada uma opcao viavel tecnicamente e que
busca proporcionar o aproveitamento de um fluido, gases/vapor, que seria jogado fora,

de maneira eficaz e também eficiente do ponto de vista energético.

1.1. Objetivos

1.1.1. Objetivo geral

Este trabalho tem como objetivo geral analisar a introducao de um sistesa de r
cuperacao de cal@m um processo industrial para gerar economia de combustivel na
caldeira.
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1.1.2. Objetivo especifico

Como objetivo especifico, pretende-se:

1. Analisar a capacidade de reaproveitamento dos gases de exaustdo de digesto-
res de visceras e miudos rejeitados, existentes em uma Fabrica de Farinha e
Gordura (FFG);

2. Realizar o dimensionamento de um trocador de calor para pré-aquecimento
da agua de entrada da caldeira;

3. Analisar a reutilizacdo dos condensados do processo de cozimento 8es dige
tores.

4. Dimensionar o sistema levando em consideracdo e atendendo as exigéncias
impostas pela norma NBR 11096 da ABNT (Associacdo Brasileira de Normas
Técnicas), que descreve sobre Caldeiras estacionarias aquotubulares e flamotu-
bulares a vapor Terminologia,e também os requisitos de eficiéncia apresent

dos no manual préatico de Eficiéncia Energética no Uso de Vapor, publicado pela

Procel em parceria com a Eletrobras.
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2. CONCEITOS FUNDAMENTAIS

2.1. Lenha de eucalipto

Com o aumento do consumo de combustiveis fosseis nas ultimas décadas, a ut
lizacdo de biomassa florestal em propriedades rurais e industrias como fonte de energia
obteve um grande decréscimo, principalmente devido a sua baixa eficiéncia energética.
Aspectos como a heterogeneidade do material utilizado, uso de material ndo &elecion
do, uso de material in natura e a pequena utilizacdo dos residisesinde “pellets” e
briquetes colaboram para uma menor eficiéncia energética da lenha e influemciam u
menor consumo de combustiveis fosseis. (BARROS,2014).

Proveniente de florestas nativas ou de reflorestamento, a lenha é utilizada atr
vés da sua queima direta ou pela sua combustéo, gerando o carvao. Alias, de toda a pro-
ducéo de lenha no Brasil, cerca de 40% é transformada em carvao vegetal. Logo em
seguida, com 30% de consumo, esta o setor residencial, seguido do setor industrial, que
consome aproximadamente 23% da lenha produzida no pais (BARROS,2014).

No Brasil, a principal fonte da lenha (obtida de reflorestamentos) é o eucalipto.
De origem australiana, e com mais de 600 espécies, 0 eucalipto encontrou condi¢cbes
propicias para o seu desenvolvimento e adaptacao, contribuindo para a producao de
energia primaria no pais (BARROS,2014).

Através da silvicultura, ciéncia que se ocupa da implantacdo e regeneracao de
florestas, o reflorestamento a partir de mudas de eucalipto constitui uma das principais
formas de manutencdo e aproveitamento racional das florestas. Com a tecnologia em
uso hoje, pode-se chegar a producdes de 45 m3 de eucalipto por hectare em plantacdes
comerciais (BARROS,2014).

2.1.1. Historico da lenha de eucalipto no Brasil

Nas ultimas décadas, o Brasil conseguiu desenvolver uma eficiente tecnologia
para plantar e fazer crescer florestas. Os saltos de produtividade foram iguatmente i
portantes: de crescimentos abaixo de 20 m¥ha.ano, na década de 60, passamos para
cerca de 40 a 50 m3/ha.ano, na atualidade. As planta¢des florestais foram desenvolvidas

para produzir madeira e/ ou outros produtos requeridos por atividades empresariais,
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permitindo ainda a geracédo de renda adicional para os produtores (F@ats KEL,
2005).

Com é&rea ocupada de apenas 7,8 milhdes de hectares, o que corresponde a 0,9%
do territério nacional, o setor brasileiro de arvores plantadas é responsavel por 91% de
toda a madeira produzida para fins industriais ai®-pos demais 9% vém de florestas
nativas legalmente manejadas (IBA, 2016).

A éarea total de arvores plantadas no Brasil totalizou 7,8 milhdes de hectares em
2015, crescimento de 0,8% em relacdo ao ano de 2014 (Figura 1). Os plantics de euc
lipto ocupam 5,6 milhdes de hectares da area de arvores plantadas do Pais eaestdo loc
lizados, principalmente, em Minas Gerais (24%), em S&o Paulo (17%) e no Msato Gro
so do Sul (15%), como apresentado nas Figuras 2 e 3. Nos Ultimos cinco anss, o cre
cimento da area de eucalipto foi de 2,8% a.a. O Mato Grosso do Sul se destaca com o

plantio de 450 mil hectares nos ultimos cinco anos (IBA, 2016).

Area de arvores plantadas
Area of planted trees
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Figura 1 - Area de arvores plantadas em 2015 (Fonte: IBA, 2016).
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Areas de arvores plantadas no Brasil por estado
e género, 2015 / Areq of planted trees in
Brazil by state and by species, 2015
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Figura 2 - Areas de arvores plantadas no Brasil por estado e género efAd@&5IBA, 2016).

Distribuicao e evolugao da area com plantios de eucalipto, por estado®
Distribution and evolution of area planted with eucalyptus, by state*
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Figura 3 - Distribuic&o e evolug&o da area com plantios de eucalipto por ésiati (BA, 2016).
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2.1.2. Potencial energético da lenha de eucalipto

A biomassa é uma das fontes para producédo de energia com maior potencial de
crescimento nos proximos anos. Tanto no mercado internacional quanto no interno, ela
€ considerada uma das principais alternativas para a diversificagcdo da matriz energétic
e a consequente reducdo da dependéncia dos combustiveis fésseis. Dela € possivel obter
energia elétrica e biocombustiveis, como o biodiesel e o etanol, cujo consunge é cre
cente em substituicdo a derivados de petréleo como o 6leo diesel e a gasolina (ANEEL,
2008).

Para queima direta € melhor utilizar madeiras com maior poder calorifico, pois
essa propriedade estd relacionada com o rendimento energético, que por sua vez esta
relacionado com a sua constituicdo quimica, onde os teores de celulose, hemiceluloses,
lignina, extrativos e substancias minerais variam de uma espécie para outra.

Além disso, pode-se dizer que a densidade da madeira também € uma saracteri
tica bastante relevante, pois € um dos indices de qualidade da madeira mais importantes,
uma vez que esta correlacionada diretamente com a producdo de massa seca, com as
propriedades fisico-mecanicas e pode ser facilmente determinada, além de se relacionar
com a qualidade dos produtos (CASTRO et al., 2013).

Existe um conjunto de parametros técnicos qualitativos e quantitativos rgque pe
mitem aperfeicoar a biomassa florestal do eucalipto para usos energéticos. Ersbora po
sam existir outros constituintes das arvores presentes (galhos, folhas, toucas/cepas), a
madeira e a casca sao 0s principais materiais da biomassa florestal primaria,sem quai
quer de seus tipos (FOELKEL, 2016).

Podem ser listados os seguintes parametros técnicos para que uma biomassa flo-
restal seja seleciona@@OELKEL, 2016):

1. Produtividade florestal em metros cubicos de madeira e de casca per hect
re.ano;

2. Produtividade florestal em toneladas de matéria seca por hectare por ano, tan-
to de madeira como de casca;

3. Densidade basica da madeira e da casca;

4. Poder calorifico da madeira e da casca;

5. Relagdo percentual entre madeira e casca na biomassa (base seca);

6. Teor de umidade da biomassa quando disponivel para uso;

7. Teor de lignina na madeira;

19



8. Teor de carbono fixo na madeira;

9. Teor de cinzas na madeira e casca,

10. Teor de impurezas mineraig biomassa (pedras, terra, areia, etc.);

11. Teor de extrativos resinoso (ceras, acidos graxos, 6leos, etc.) na madeira e
casca;

12. Retratilidade ou contragdo volumétrica da madeira;

2.1.3. Poder calorifico inferior (PCI) da lenha de eucalipto

As propriedades fisas mais importantes para a biomassa solida florestal séo a
umidade residual e a densidade energética. A baixa densidade energética da biomassa
sélida, em comparagcdo com o petréleo e o carvao mineral, resulta em custos elevados de
transporte e armazenament® o conteudo de umidade influéncia significativamente a
qualidade de combust&oo poder calorifico dabiomassa. Umidade pode ser definida
como a medida de quantidade de agua livre na biomassa, que pode ser avaliada pela
diferenca entre os pesos de uma amostra, antes e logo apds ser submetida a secagem A
presenca de agua na madeira remtasa reducdo do poder calorifico, em razdo da
energia necessdria para evapora-la. Além disso, se o teor de umidade for muito variavel,
o controle do processo de combusté@o pode se tornar dificil. A Figura 4 mostra que, para
uma umidade de zero, odao calorifico da madeira é de aproximadamente 18,5 MJ/kg.
Esse valor chega a zero quando a umidade é de 88%. Normalmente, a umidade da tora
de madeira ap6s o corte é de 50% ou mais, na base (WL ; DA HORA, 2010).

20



20

E 15

s

2

=

e =

=]

-

]

z

=

£ 5
ﬂ 1] ] T T
0 20 40 60 80 100

Umidade (%)

Figura 4 Poder calorifico inferior da biomassa de madeira como fun¢&o da umidade (VIDAL; DA H
RA, 20189.

2.2. Caldeiras

As caldeiras podem ser classificadas pelas seguintes caracteristicas: finalidade,
fonte de aguecimento, contetdo nos tubos, principio de funcionamento, pressao de se
Vvico, tipo de fornalha etc. As caldeiras que produzem vapor pela queima de ¢ombust
veis podem ser classificadas em dois grandes grupos, de acordo com o conteddo nos
tubos: em flamotubulares e aquatubulares (SENAI; PETROBRAS, 2012).

2.2.1. Caldeiras guatubulares
Nas caldeiras aquatubulares (Figura 5) a agua a ser aquecida passa no interior de

tubos que, por sua vez, sdo envolvidos pelos gases de combustdo. (SENAD-PETR

BRAS, 2012).
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Figura 5- Principio basico de funcionamento de uma caldeira aquatubular (SENAI; PETRE)BRA
2012).

Os tubos que conectam o tubuldo superior ao inferior sdo expostos a radiacdo da
gueima e/ou ao calor dos gases de combustdo. Devido ao seu encaminhamemnto no pe
curso entre os tubuldes, alguns trechos de tubo recebem mais calor que outros. Nos tu-
bos mais aquecidos, uma parte da agua em contato com a parede dos tubos evapora e
sobe. O efeito da diferenca entre a densidade da agua no tubo mais aquecidae-e a dens
dade da agua no tubo menos aquecido (termosifdo), mais o proprio movimento ascen-
dente do vapor, fazem com que a agua circule, indo para o tubuldo superior pelos tubos
mais aquecidos (tubos geradores) e descendo pelos tubos menos aquecidos @ubos vert
dores) (SENAI; PETROBRAS, 2012).

A circulacéo da agua facilita a liberacdo do vapor e aumenta a eficiéncia da troca
térmica nos tubos (SENAI; PETROBRAS, 2012).

2.2.2. Caldeiras flamotubulares

Neste tipo, 0s gases quentes da combustdo circulam no interior de tubos que

atravessam o reservatorio de agua a ser aquecida para produzir vapor. Os tubos sao
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montados como nos permutadores de calor, com um ou mais passes. Existem varios
tipos de caldeiras flamotubulares, dentre os quais se destacam a vertical e a horizontal
(Figura 6) (SENAI; PETROBRAS, 2012).

SAIDA DE GASES
VAPOR Caldeira QUENTES

Fornalha Chaminé

Figura 6 - Principio basico de funcionamento de uma caldeira flamotubular (SEEIPROBRAS,
2012).

Esse tipo de caldeira, geralmente de pequeno porte, ainda é muito utilizado em
pequenas industrias, hospitais, hotéis etc. em razédo do seu baixo valor de investimento e
da facilidade de manutencéo, se comparada com as caldeiras aquatubulares (SENAI;
PETROBRAS, 2012).

2.3. Digestoes

Os digestores foram desenvolvidos para realizar os procedimentos de cozimento,
hidrélise, secagem e fritura de subprodutos de origem animal, como visceras, penas, pe-
los, sangue e ossos (DHEYTECNICA, 2D16

O digestor é a principal maquina de uma fabrica de farinhas e 6leos. Ele é proje-
tado de modo a proporcionar uma transferéncia de calor das paredes internas e do eixo
ao produto frio (no caso, as visceras) que esta no seu interior. Isso € obtido por meio do
vapor fornecido por uma caldeira, que preenche internamente a camisa, 0 eixo e as pas,

mantendo o produto no seu interior sob pressdo (FERROLI et al., 2016).
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A troca de temperatura provoca a condensacao do vapor. O produto frio que en-
tra no digestor faz com que o vapor dentro da camisa e do eixo se transforme em agua.
Essa 4gua é eliminada por duas valvulas conhecidas nas graxarias como pesg¢ador e sa
da de condensado (FERROLI et al., 2016).

Os digestores possuem bocas na parte superior, sendo uma para entrada de pro-
duto (boca de carga) e outra para a saida de gases/vapor (tubo de saida dos gases). A
boca de descarga do produto processado esta localizada no tampo dianteiro ou na parte
inferior do corpo. Tanto a boca de carga como descarga podem ser acionad&s manua
mente ou através de valvulas guilhotinas. O acionamento do eixo central se da através
de acoplamentos elasticos, redutor de velocidade, motor e polias de transmissao de co
reias (DHEYTECNICA, 2016

Por ser o digestor, a mais importante maquina de uma fabrica de farinha e gordu-
ra, exigem-se cuidados especiais ha sua higiene e manutencédo. A falta de higiene pode
levar ao aparecimento de uma crosta interna, prejudicando a exaustao dos gases e a tro-
ca térmica. Esse problema pode ser responsavel por atrasos de até 90 minutos no pro-
cesso de fritura ou hidrélise. Ja a crosta nos eixos provoca seu isolamento e leva a uma
demora acentuada no processo, além de provocar um consumo excessivo de energia e
vapor de caldeira (FERROLI et al., 2016).

A Figura 7 traz esquematizadas as partes de um digestor. Nessa figura-estéo r
presentadas as partes (FERROLI et al., 2016)

¢ (01) mancais;

e (02) calotas;

e (03) corpo;

e (04) sistema de vapor;

e (05) eixo central;

e (06) camisa;

e (07) isolamento térmico;
e (08) acoplamento;

e (09) acionamento;

e (10) transmissao e

e (11) sistema de vedacgéo.
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Figura 7- Digestor esquematizado (FERROLI et al., 2016).

Para este trabalho, os pontos mais importantes sdo os pontos 05, 06, ande o co
po e o0 tampo traseiro sdo envolvidos por uma camisa, formando uma camara onde é
injetado vapor para aguecimento do produto. O eixo central é pressurizado e aquecido
pela injecdo de vapor, realizando a agitacdo e troca térmica com o produto. O eixo &
fabricado com pas de grande area de troca térmica. A grande area de troca téamica, ali
da a um sistema de controle de vapor e coleta de condensado devidamente dimension

dos, faz com que o equipamento tenha um melhor rendimento.

2.4. Trocadores de calor

Trocador de calor é o dispositivo usado para realizar o processo da troca térmi
entre dois fluidos em diferentes temperaturas. Este processo é comum em mudtas aplic
¢cbes da engenharia. Podemos utiliza-los no aquecimento e resfriamento de ambientes,
no condicionamento de ar, na producéo de energia, ha recuperacédo de calor esno proce
S0 quimico. Em virtude das muitas aplicacdes importantes, a pesquisa e o desenvolv
mento dos trocadores de calor tém uma longa histéria, mas ainda hoje busca-se aperfe
coar o projeto e o desempenho de trocadores, baseada na crescente preocupacdo pela
conservacao de energia (GANGHIS, 2010).

Dentre os principais tipos de trocadores de calor em termos de geometria dest
camse:

e Duplo tubo;
e Casco e tubo;

e Placas.
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Neste dimensionamento estudado o trocador de calor escolhido, segusdo a n
cessidade, é o trocador casco tubo, por ser o trocador mais indicado para troca térmica

entre vapor e agua.

2.4.1. Trocador de calor casctubo

Os trocadores de calor tubulares sdo amplamente usados e fabricados em muitos
tamanhos, com muitos arranjos de escoamento e em diversos tipos. Podem operar em
extremas temperaturas e pressdes. A facilidade de fabricacdo e o custo relativamente
baixo constituem a principal razdo para seu emprego disseminado nas aplicacdes de
engenharia. Um modelo comumente empregado, o trocador de casco tubo, consiste em
tubos cilindricos montados em um casco cilindrico, com os eixos do casco (ESSEL,
2012).

Quando a éarea da troca térmica € grande, o tipo de trocador recomendado € o de
casco e tubo. Neste tipo de resfriador € possivel conseguir elevadas areas de troca té
mica, de maneira econdmica e pratica, montando-se os tubos em feixes; as extremidades
dos tubos sao fixadas num espelho. O feixe de tubos € colocado em um envoltorio cilin-
drico (o casco) por onde circula o segundo fluido, em volta do feixe e por entre os tubos
(DOS SANTOS; STAPASOLLA, 2011).

O escoamento paralelo em todos os tubos e a baixa velocidade contribuem para
coeficientes de transferéncia de calor baixos e para pequena queda de pressao. As ch
canas sao instaladas para aumentar o coeficiente de convecc¢éao do fluido no lado do ca
co (DOS SANTOS; STAPASOLLA, 2011

Na Figura 8, sdo mostradas os principais componentes de um trocador casco e
tubos. Os principais componentes sao o feixe de tubos, o casco, 0s cabec¢otese as chic
nas. As chicarmprovocam a turbuléncia do fluido no casco. Ha vérios tipos dea-chic
nas, e a escolha do tipo de chicana, da geometria e do espacamento depende da vazéo,
da perda de carga permitida no lado do casco, das exigéncias da sustentacdo dos tubos e
das vibracdes induzidas pelo escoamento. Sao disponiveis muitas varia¢cdes do trocador
de calor casco e tubos, as diferencas estao no arranjo das correntes do escoamento e nos
detalhes de construgéo (ESSEL, 2012).
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Figura 8- Componentes de um trocador de calor do tipo casco e tubo (Fon&HM20, 2009.

2.5. Retorno de condensado

O condensado é uma &gua originada da condensacao de um vapor, os-seja, pa
sagem do estado gasoso para o liquido. Justamente pelo fato de o vapor nao evar cons
go o material dissolvido quando é produzido (exceto quando héa arraste), o condensado &
uma agua de altissima pureza, praticamente isenta de sais e materiais dissolvidos. Além
disso, encontra-se em uma temperatura elevada, onde pode ser usada para @aumentar
eficiéncia do sistema gerador de vapor e promover um menor consumo de combustivel
(TROVATI, 2010).

Devido a essas enormes vantagens, a recomendacao é que seja feito todo esforco
para utilizacdo da maior quantidade possivel de condensados como alimentacdo das
caldeiras. Pode-se inclusive utilizar condensados de outras fontes, tais como originados
de evaporadores e outros equipamentos, desde que ndo estejam contamin@edos (TR
VATI, 2010).

Como representado na Figura 9, o reuso do condensado como agua da-aliment
cao da caldeira reduz os custos de geracéao e tratamento da 4gua de uma maneira sign

ficativa.
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Figura 9- Esquema do retorno de condensado (Fonte: SPIRAX SARCO).2014

2.6. Recuperacgao de calor

Como opcao para reduzir o consumo de lenha e consequentemente obter uma
maneira mais econémica de aquecimento de agua na planta em estudo, pode-se utilizar
um sistema de aquecimento de agua através de trocador de calor casco tubo ligado na
rede de descarga de gases e vapor dos digestores da Fabrica de Farinha e Gordura (FFG)
da industria.

Uma unidade de recuperacéo de calor é um trocador de calor utilizado no apro-
veitamento de uma corrente de gas de escape em uma unidade industrial para prover
calor a outro fluido que, de outra maneira, necessitaria de aquecimento por fornecimen-
to de energia externa, como a eletricidade ou pela queima de outro combustivel, como o
gas natural, 6leo combustivel ou lenha.

O uso adequado da energia térmica, comumente descartada, € uma das principais
areas de atuacdo para introduzir o conceito de eficiéncia energética e de giieserva
ambiental, pois visa a maxima utilizacdo do calor gerado. A determinacéo da ipossibil
dade da recuperacao de calor nos processos produtivos esta assentada em alguns par
metros, como o calor util necesséario para o produto ou processo e perdas. (BERNI,
2015).

O aumento do rendimento através do calor recuperado pode ser obtido do calor
contido nos gases de exaustdo, do calor perdido pelas superficies externasade equip

mentos, das perdas de calor em agua de resfriamento e ainda do calor acumulado nos
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produtos e processos nas saidas e/ou entradas de uma linha industrial. Dependendo do
processo, o calor recuperado recircula na area de producéo (BERNI, 2015

Com o aumento dos precos da energia, recuperar o calor revela-se um rentavel
investimento, com curto periodo de retorno. Para se obter o retorno financeird-de qua
quer medida que vise a utilizacdo de calor residual, é essencial determinar o ponto ideal
na relacdo entre a quantidade de calor recuperado/diminuicdo do impacto ambiental e o
capital investido (acrescido do custo operacional do sistema para recuperacao de calor).
Nesse sentido, € necessario o conhecimento das tecnologias comercialmente disponiveis

para adotar uma estratégia de recuperacéao do calor residual (BERNI, 2015).

29



3. ESTUDO DE CASO

3.1. Local de estudo

A planta em estudo esta localizada na zona industrial do municipio de Dourados
centro-sul do Mato Grosso do Sul e conta com mais de 1700 colaboradores. Atualmente
abate 320.000 aves por dia, destinando seus produtos em sua maioria ao memcado exte
no. Possui uma vasta linha em seu portfélio, incluindo cortes de frango, frango inteiro e
cortes congelados individualmente.

Os efluentes oriundos de seu processo produtivo recebem tratamentoanas Est
cbes de Tratamento de Efluentes (ETE) e destinacdo, sendo a agua devolvida para a
natureza e os solidos secados e enviados para o aterro sanitario da regiao.

Toda sua producédo de frangos vem de mais de 200 agricultores integrados da
empresa que criam as aves para o abate.

No que diz respeito ao sistema de refrigeracdo, a empresa tem uma ampla sala
de maquinas destinada a atender todos os setores da industria que necessitam tanto de
ambientes climatizados a 12 °C, quanto de agua fria, congelamento e estocagem de pro-
dutos aguardando comercializacdo. A operacao da sala de maquinas € realigeda por
co operadores capacitados e treinados para a fungdo, contando com o apoioae um té
nico eletricista e um mecanico dsrigeracdo que auxiliam diariamente nas atividades
de manutencao, garantido funcionamento e desempenho do sistema.

Além da geracdo de frios, a industria conta com o setor de produc¢éo de vapor,
onde conta com duas caldeiras flamotubulares para cumprir a demanda necessaria para a
producao.

Para garantir a inocuidade dos produtos de origem animal e o cumprimento das
legislacdes nacional e estrangeiras para a producéo, industrializagcdo e comercializagao
destes produtos, o DIPOA (Departamento de Inspecéo de Produtos de Origem Animal)
conta com as Superintendéncias Federais de Agricultura, Pecuaria e Abastecimento nos
Estados e com os Servigos de Inspecao Federal (SIF) atuando junto a quasea4 mil est
belecimentos cadastrados no DIPOA. (MINISTERIO DA AGRICULTURA, 2016)

Na empresa estudada, o SIF se encontra em um prédio federal localizado dentro
do patio, podendo assim ter um contato direto com o setor de qualidade da industria e

com a fiscalizagao dos produtos.
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3.1.1. Etapas do processo de abate de frangos

O abate se inicia ap0s a carga de aves vivas chegarem a balanca de entrada de
frango vivo da empresa de onde segue até o galpdo de espera de aves, aguardando a
descarga, com um sistema de umidificacao.

Uma vez descarregados, os frangos sdo pendurados na linha transportadora a
qual os transporta para as etapas subsequentes, sendo o atordoamento, feito através da
imerséo da cabeca do frango em uma cuba onde ha um fluxo de corrente elétrica, que
circula do polo positivo para o polo negativo, fazendo com que o frango receba uma
corrente elétrica de alta frequéncia. Quando o frango recebe a corrente elétrica, ele fic
inconsciente, seguindo assim para a sangria que por sua vez é realizada manualmente
por funcionarios.

Apoés ser sangrado, o frango passa pelo processo de escaldagem, onde é imerso
em agua, aquecida por injecdo de vapor, a uma temperatura de 58 °C por 2 aeinutos
onde sai e indo posteriormente para a depenagem e para evisceracao.

A evisceracdo se da de forma mecanica contendo uma maguina por processo,
sendo eles a extracdo da cloaca, abertura de abdémen, eventracao, retirada de papo e
traquéia e a lavagem final.

Depois desta etapa a ave € mantida submersa no Pré-Chiller e Chiller em agua
fria por uma hora de onde deve sair a uma temperatura abaixo de 7°C para depois ser
cortada em varias partes. Depois de cortada e embalada, a ave vai para o processo de
congelamento onde fica por varias horas até ser expedida para transporte.

Retornando a etapa de depenagem e evisceragao, apds estes processos, as penas,
visceras e sangues sao transportados, em tubulac6es de vacuo ou por gravidade, para a
Fabrica de Farinha e Gordura (FFG) para serem transformados em farinha e 6leo. Nesta
etapa do processo indicada como producao de farinha é a fase do presente estudo.

A Figura 10 indica o processo de abate de frango descrito.
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Figural0 - Fluxograma do Processo de abate do frango de corte. (Fonte: Elgbeitadator, 2016).
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3.1.2. Subprodutos— Farinhas e 6leos

O processamento dos residuos e visceras ndo comestiveis provenientes do abate
e processamento de aves é realizado na Fabrica de Farinhas e Oleo, o processo pode ser
dividido em processamento de visceras e processamento de penas (UNFRIED; YOSHI,

2012).0 processo de producao de farinhas e 6leo pode ser visto na Figura 11.

Residuos Sdlidos
[Visceras, Penas, Ossose
Sangue)
Visceras Ossos e residuas de CMS Penas Sangue
3 3
Peneira Rotativa Agua Feneira Estatica Depdsito de Sangue
Y Agua
Transporte Pneumdatico Prensa Penas
3 4
Depdsitode Visceras Depdsitode Penas
Digestor de Visceras Digestorde Penas
4
Percolador Percolador
l Oleo l
Prensa | Depdsito de Oleoem Secador de Farinha de
Processo Penas
3
moinho Centrifuga de Olzo Silo de Estocagem
4 .
Depésito de Oleo
Silo de Estocagem P Tratamento de Efluentes
Acabado

Figurall - Fluxograma do Processamento de residuos e visceras do abate e proteskames. (Fo
te: UNFRIED; YOSHI, 2012).
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E importante ressaltar que as farinhas de visceras e penas e o 6leo de visceras
representam importante fonte de recursos para empresa, sendo comercializados para

industria de racdes pet ou mesmo utilizando-se na racao das préprias aves.

3.1.3. Processamento de visceras

Osresiduos de abate chegam a fabrica de farinhas e 6leo juntamente com a 4gua
utilizada no processo. O primeiro processo consiste em separa-los utilizando uma pene
ra rotativa. Neste ponto a agua ja é enviada ao tanque de equalizacéo, onde se inicia o
tratamento dos efluentes, os residuos solidos sdo enviados ao depdésito de visceras onde
aguardardo o processamento nos digestores e neste depdsito também sdo recebidos os
residuos de ossos provenientes da etapa de cortes e desossa. O processaniento nos d
gestores consiste em “cozinhar” os residuos solidos até atingir 120°C, ao final do coiz
mento a farinha contém aproximadamente 40% de 6leo. Para a separacdo deste 6leo, a
farinha passa por duas etapas, primeiramente o percolador, equipamento onde ocorre a
separacao por decantacao, na sequéncia a farinha passa pela prensa onde o residual de
Oleo é separado da farinha, nesta fase o 6leo é enviado para centrifuga onde &erdo sep
rados quaisquer tipos de sélidos remanescentes sendo na sequéncia estocados para po
terior utilizacdo (UNFRIED; YOSHI, 2012).

3.1.4. Processamento de penas

Damesma forma, as penas vindas do abate também chegam a fabrica de farinhas
e Oleo carregada pela agua utilizada no processo de escalda e depenagem das aves. A
separacao da fase liquida ocorre em duas etapas: primeiramente através de uma peneira
estatica e na sequéncia em equipamento denominado prensa penas. Depois de seca a
pena é processada em digestores, este processo difere do processamento de visceras pois
se realiza sob pressdo, condicdo necessaria para ocorrer a hidrélise do material, o que
melhora a digestibilidade do mesmo quando utilizada em ragbes. No processamento
também se utiliza a adicdo de sangue oriundo do processo de abate, necessario para a
hidratacdo e auxilio no processo de hidrodlise. Apos o término do cozimento, a farinha
vai para um percolador onde sera continuamente dosado no secador de farinha de penas,
reduzindo sua umidade a niveis aceitaveis, sendo na sequéncia estocado em silos para
posterior utilizagdo (UNFRIED; YOSHI, 2012).
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3.2. Processo estudado e sistema proposto

3.2.1. O Processo estudado

De todos os processos existentes nesta industria frigorifica de abate de frangos
(Figura 12), a etapa estudada neste trabalho se encontra na producédo dos subprodutos,
apresentados no Item 2.2.1. Nesta etapa, os residuos como as visceras, penas, sangue e
miudos rejeitados, sé@o transportados para a fabrica de farinha e gordura, que neste caso,

€ localizada dentro da propria industria.

Figural? - Fabrica de Farinha e Gordura. (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016).

Para este estudo, foram aproveitados somente o0s oito digestores utilizados para o
processo de “cozimento” das visceras e miudos rejeitados. Para as penas, € similar ao
digestor para visceras e miudos, porém no processo ela possui a umidade da prépria
pena e mais a umidade adicionada devido a hidrélise, porém, para as penas ha a questao
da despressurizacdo, onde a vazao € muito alta em pouco espaco de tempo. Entdo, tem
se dimensionar pela vazdo de pico do momento de pré-despressurizacdo e despressur
zacdo. O tempo usual e ideal para penas é de uma hora e qoaneida para o pro-
cesso de evaporacgao, o que torna inviavel para o aquecimento constante da agua de en-
trada da caldeira.

A segquir o fluxograma, Figura 13, apresenta o processo estudado.
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Figural3 - Fluxograma do processo estudado. (Fonte: Elaborada pelo autr, 201

3.2.2. O Sistema proposto

Como apresentado, para a producao de farinha a partir da utilizacdo de visceras e
miudos, é necessaria uma insercdo grande de vapor nas camisas dos digestares utiliz
dos. Para a maximizacédo da eficiéncia do processo e reduc¢do do consumo dd-combust
vel da caldeira (lenha de eucalipto), onde se encontra o objetivo deste estudo, foi dimen-
sionado um sistema de recuperacao de calor, que atualmente € inutilizado.

Este sistema consiste em instalar um trocador de calor, com a finalidade de re
proveitar os gases/vapor de exaustdo dos proprios digestores de visceras, para realizar a
troca térmica com a agua que abastece a caldeira. Além deste equipamento recuperador
de calor, foi dimensionada a recuperacdo do condensado que € gerado na camisa dos
digestores durante cada batelada.

Os processos em bateladas sao processos que sdo recarregaveis, orede uma d
terminada carga passa por um processo e ao fim é introduzida uma nova carga.

S&o existentes na planta, duas caldeiras. O sistema pré-aquecera a agaa de entr
da de uma das caldeiras. Esta caldeira abastecera os processos de abate e os digestores
de visceras. A outra caldeira abastecera o resto dos processos de producao de farinha e
gordura.

A Figura 14 apresenta o fluxograma do sistema proposto para aproveitamento do

calor perdido.
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Figural4 - Fluxograma do sistema proposto para aproveitamento do calor p€Fraidte: Elaborada pelo autor, 201
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4. METODOLOGIA

A metodologia empregada neste trabalbastituiu de st etapas:

e Balanco térmico da caldeira;

e Producao de gases/vapor de exaustao nos digestores;

e Retorno de condensado;

e Analise térmica do trocador de calor;

e Equilibrio térmico da agua pré-aquecida;

e Ganhos com o aproveitamento de gases/vapor de exaustdo e com o retorno
de condensado;

¢ Viabilidade do projeto.

4.1. Balanco térmico da caldeira

Toda a analise energética é fundamental para garantir um bom controla-do equ
pamento e melhor aproveitamento da energia liberada pelo processo de combustéo.
Uma avaliagdo completa da energia envolvida no processo deve considerar todo o calor
gerado no interior da fornalha, calor associado aos fluxos de massa, a ocorréncia de
combustdo parcial e calor perdido para o meio ambiente por conducdo, convecc¢ao ou
radiacdo (MENEGHINI; PROINELLI; PINTRO, 2015).

A caldeira € uma maquina térmica, e, como tal, obedece as leis fundamentais da
termodinamica. A quantidade de energia introduzida na caldeira com o combustivel e o

comburente, é igual a soma da energia utilizada e das perdas de energia.

Qdisponivel = Queir + Z Perdas

Qentra = Qsai (Eq 1)
Onde:

Quisponiver = Energia disponivel, em W;

Qu:i1 = Energia disponivel atil, em W.
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4.1.1. Energia disponivel e energia util

» Energia Disponivel

A energia disponivel, devido a queima do combustivel na caldeira, € determin

da pela formula geral:
Qdisponivel = Mgy . PCI (Eq. 2)

Onde o consumo de combustiveh (), € dado em kg/s e o Poder Calorifico
Inferior (PCI) € dado em kJ/kg. O PCI foi calculado no item 7.1, onde foi obtida-da T

bela | em anexe convertida.

> Energia Util

A energia Util representa aquela parcela realmente absorvida pela aguaino inter
or do equipamento, sendo calculada com base na energia absorvida.
A energia util pode ser computada pela equacao:

Queir = My (hvapor - hégua) (Eq. 3)

Ondem,, € o fluxo de vapor que sai da caldeira, em kgh$ £, € hsgyq S0 @S
entalpias do vapor e da 4gua em suas temperaturas momentaneas, determinados pela

Tabela | em anexo ao fim do trabalho.

4.1.2. Rendimento da caldeira

O rendimento térmico representa a energia realmente aproveitada do total de
energia investida no equipamento e pode ser referenciada a energia disponivel e a ene

gia fornecida. De acordo com a energia total disponivel, e a energia total forfacida,

utilizado o método direto para a determinacéo do rendimento da caldeira.

flewa(%) = 100 (-2 _) (Eq. 4)

Qdispom’vel
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Este método somente € empregado em instalacdes de caldeira em operacéo, ndo
sendo aplicavel ao projeto de novas instalagoes. Ele s6 é recomendavel no célculo do
balanco térmico de pequenas caldeiras, e particularmente nas que sdo operadlas interm
tentemente (PROCEL, ELETROBRAS, 2005).

4.1.3. Taxa de evaporacéao da caldeira

Este método, a taxa de evaporagag)(representa a quantidade de vapor gerado

por unidade de massa combustivel queimado, esp.KDcomn € Se da pela equagéo:

m, = 2 (Eq. 5)

Mep

Ondem,, € o fluxo de vapor que sai da caldeira, em kg/s, para ser utilizado do

processo, e é dividido pelo consumo de combustivg))( em kg/s.

4.2. Producao de gases/vapor de exaustdo nos digestores

O processamento da farinha de origem animal, em geral, consiste em retirar dos
excessos de agua, picar e/ou triturar os residuos ndo comestiveis do abate, coccdo com
ou sem pressao em digestores, com variagdo de tempo. A gordura deve ser drenada,
prensada ou centrifugada e o residuo soélido moido na forma de farinha com especific
¢Oes de granulometria variaveis (MATIAS et al., 2012).

Em parte do processo de fabricacdo das farinhas nos digestores, gases e vapores
em elevadas temperaturas sdo gerados no a partir do cozimento dos residuos. Mais de
90% dos vapores exalados séo constituidos de agua acrescida de gases incondensaveis.

Como principal fonte de energia deste trabalho, é essencial obter a quantidade de
gas/vapor que sera gerado no processo. Segundo informacdes do centro de qualidade da
industria, o frango de abate possui em média 30,0% do seu peso total, de viséeras e m

udos rejeitados. O peso médio de cada frango inteiro € em torno de 2,75 kg.

mvisc(kg) = nfT -me . 0,30 (Eq 7)
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Onde:
ng, = Unidades de frango que serdo abatidos;

mg, = Peso médio de uma unidade de frango de abate, em kg.

As visceras inseridas em um digestor, por batelada, possuem umidade de 65%, e
ao final do processo as mesmas, apés serem cozidas e fritas, saem do equipamento com
umidade em torno de 5%. Assim pode se determinar a quantidade de agua expelida no

processo a partir da seguinte equacao:

1-0,65
Myas/vapor (kg) = Myiscpar * (1 - 1_0’05) (Eq. 8)
Onde:

Myise,,, — QUantidade, em kg, de visceras por batelada.

Sabendo que cada batelada possui uma duracdo, em média, de 60 minutos, &

possivel determinar a vaz&o de gés/vapor para um Digestor.
mgés/vapor (kg/h) = mgés/vapor / 1h (Eq 9)

Deve-se tomar o cuidado com o valor encontrado para vazao de gas/vapor, onde
nao foi levada em conta a mudanca de esf@dmlume por uma dada massa depende
da sua pressao e temperatura. A uma pressao atmosférica, e com temperatura média de
de 110 °C, 1 kg de vapor ocupa cerca de 1,236 m3/kg.

Assim a vazao real do gas/vapor, em md3/s, é determinada da maneira a seguir:

Vyas/wapor s (M) = (Mgaswapor - 1,236) /3600 (Eq. 10)

No total sdo oito digestores, durante as operacdes as vazOes podem ®sr maior
ou menoes devido a picos da evaporacdo e como também baixas, devido a@-carreg

mento de algum digestor em determinado momento.

v,

JAS/vaporyeq; (mB/S) =8 -Vg (Eq. 11)

as/vapormedia
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4.3. Retorno do condensado

O retorno do condensado quente para caldeira faz sentido por diversas razdes.
Quanto mais condensado retorna, menor sera o custo de abastecimento e de tratamento
da &gua, menor o consumo de combustivel, de 4gua e de produtos quimicos e quanto
menos condensado for descarregado no sistema de esgoto, menor serd o custo de sua
eliminacdo. O retorno do condensado de elevada pureza reduz também as perdas de
energia, devido a descarga de fundo da caldeira. Economias significativas do eombust
vel ocorrem porque o condensado retornado esté relativamente quente (55°C a 100°C),
reduzindo a quantidade da &gua fria de alimentacao (20°C a 30°C) que deve s$er aquec
da (PROCEL, ELETROBRAS, 2005).

Quando 1 kg de vapor condensa completamente, 1 kg de condensado € formado
na mesma pressao e temperatura. Um sistema de vapor eficiente reutilizara este conden-
sado. O vapor saturado usado para aquecimento fornece calor latente, que é uma grande
parte do calor total contido no vapor. O restante de calor no vapor permanece no con-
densado como calor sensivel (PROCEL, ELETROBRAS, 2005).

Cada quilograma de condensado nao retornado para o tanque de alimentacéo da
caldeira deve ser reposto, aproximadamente, por 1 kg agua fria),(gb¥Cdeve ser
aguecida para a temperatura do condensado JAQ&T= 65°C).

4.3.1. Producéo do condensado

Considerando que a massa de vapor produzido é igual a massa de condensado
gerado, pode se dizer que o consumo de combustivel por dia de producédo é determinado

pela equacéao:

Mceond = Myp - Npateladas/dia (Eq. 12)

Onde:
m,,, = Fluxo de vapor por batelada (kg/batelada);

Npateladas/aia = NUMeEros de bateladas por dia;
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4.3.2. Custo da 4gua de alimentacdo consumida

A agua na industria em estudo, ndo possui preco por volume. A dgua usada nos
processos e para consumo diario originam de poc¢os existentes na planta e ndo da rede
de abastecimento da cidade. A quantidade total de agua necessaria em um dia para repor

0 condensado nao retornado é:

I}'cond = MNpateladas/dia - Mg (Eq. 13)

Sabendo que se encontram quatro bombas de 75cv (aproximadamente 56 kW),
uma para cada poc¢o, e o consumo total de agua da industria € cerca de 4.800 m3/dia,

temos a equacgdo abaixo para determinar o custo por m3 de agua da industria.

ValOTégua (R$/m3) — ValoTenergia - Mh/dia - (4 -Pbomba) (Eq 14)

Vtotalind

Assim para o custo diario da 4gua utilizada no processo de digestéo sera:

Custo 3guq = Veona -Valorygyq (Eq. 15)

4.4. Analise térmica do trocador de calor

Para que fosse atendida a necessidade do sistema, primeiramente foi necessario
determinar o tipo de trocador de calor que deveria ser utilizado para realizar artroca té

mica. Para o sistema estudado o trocador de calor escolhido foi o casco tubo.

4.4.1. Necessidade do Sistema

O primeiro critério para o projeto de um trocador de calor € que ele deve atender
as necessidades do processo.

Em problemas de trocadores de calor, podemos nos deparar com duas linhas de
projeto, a de dimensionamento (elaboracdo de um novo projeto) ou a de avaliacdo de
um trocador ja existente (analise de desempenho).

Nos problemas de dimensionamento, onde se encontra a situagao deste trabalho,
a area da superficie de troca de calor e as dimensdes do trocador de calor serido determ
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nadas. As variaveis de entrada para um problema de dimensionamento sdo: vazéo dos
fluidos, temperaturas de entrada e uma temperatura de saida, geometria da superficie,
limitacdes de perda de carga e propriedades termofisicas dos fluidos e materiais.

Foi determinado que, para poder obter resultados significativos, a temperatura de
saida do trocador de calor, da agua aquecida, deve ser em torno de 70°C. Desta forma
foi necessario dimensionar um trocador casco tubo para tender esta necessidade.

Para isso, alguns passos devem ser tomados, o0 método da média logaritmicas das
diferencas de temperatura para trocadores de calor com multiplos passes e aem esco
mento cruzado (INCROPERA et al., 2008, p. 428) foi utilizado como base para o estu-
do.

A seguir ser4 demonstrado cada importante informacfes e coeficientes-que d

vem ser determinados.

4.4.2. Propriedades termofisicas do fluido

As propriedades termofisicas dos fluidos foram obtidas baseadas na média entre
as temperaturas de entrada e saida dos mesmos, tanto para o fluido quente como para o
fluido mais frio. As propriedades necessarias sao:

e Temperatura de entrada (°C);

e Temperatura de saida (°C);

e Temperatura média (°C);

e Calor especifico (J/kg.K)

e Massa especifica (kg/m3)

e Viscosidade cinematica (N.sjm

e Condutividade térmica (W/m.K);

e Numero de Prandtl;
4.4.3. Capacidade térmica dos fluidos (¢e G)

Capacidade térmica do fluido quente, em W/K:

Cq = Ty cp, (Eq. 16)

Cq=Vq-pq-Cp, (Eq. 17)
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Onde,
m, = Vazao massica do fluido quente (kg/s);

Cp o~ Calor especifico do fluido quente (J/kg.K);

V; = Vazéo volumétrica do fluido frio (m?/s);

pq= Massa especifica do fluido quente (kg/m3).

Capacidade térmica do fluido frio, em W/K:
Cr = 1y .cp, (Eq. 18)

Onde,
my = Vazao massica do fluido frio (kg/s);

Cp = Calor especifico do fluido frio (J/kg.K);

Vf = Vazao volumétrica do fluido frio (m3/s);

pr=massa especifica do fluido frio (kg/m3).

4.4.4. Taxa de transferéncia de calor (q)

Utilizando o balanco de energia simplificadaEguacdes 20 e 21 fornece a taxa

de transferéncia de calor que deve ser efetivada, em W.

q = cq-(Tg, = Ty,) (Eq. 20)
ou
q=cs(Ty, = Tp,) (Eq. 21)

Onde,

T,

T,,= Temperatura de saida do fluido quente (°C).

, = Temperatura de entrada do fluido quente (°C);

Ty, = Temperatura de entrada do fluido quente (°C);

Tr,= Temperatura de saida do fluido quente (°C).
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4.4.5. Fluxo do vapor (Entre o casco e os tubos)

> Area do fluxo de vapor, em m2

o= (229) = [N (222 0.2
Onde,
D, = Diametro do Casco (m);
N, = NOmero de tubos;
n, = Numero de passes de cada tubo;

D, = Diametro externo do tubo (m);

» Velocidade do vapor, em m/s.
V=— (Eqg. 23)

Onde,
V = Vaz&o volumétrica do vapor (m/s);

> Velocidade Maxima do Vapor no interior da matriz, em m/s.
Vmax = m V (Eq 24)
Onde,
S; = Passos transversal (m);

D, = Diametro externo do tubo (m);

4.4.6. Escoamento externo

A transferéncia de calor em uma matriz (ou feixe) de tubos em um escoamento

cruzado é relevante em inimeras aplicacdes industriais. O arranjo geométricacaé mostr

do esquematicamente na Figura 15.
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Vg Fluido em escoamento cruzado
sobre uma matriz tubular

Escoamento interno de fluido
através dos tubos

\J

Figural5- Esbog¢o de uma matriz tubular em escoamento cruzado. (Fonte: INGRGHREI., 2008

Tipicamente, um fluido, a uma temperatura diferente, escoa no interior dos tu-
bos. Nesta seccédo estamos especificamente interessados na transferéncia de calor por
conveccao associada ao escoamento cruzado sobre os tubos.

O coeficiente de transferéncia de calor associado a um tubo € determinado pela

sua posigéo na matriz (Figura 16).

-

'e.“'e

(a) (b)

Figural6— Arranjo dos tubos em uma matriz tubular. (a) Alinhado. (b) Alteraa(Fonte: INCROE-
RA et al., 2008

O coeficiente em um tubo na primeira coluna é aproximadamente iguat aquel
em um unico tubo em escoamento cruzado, enquanto coeficientes de transferéncia de
calor maiores estdo associados aos tubos localizados nas colunas internas. Localizados

nas primeiras colunas atuam como uma malha geradora de turbuléncia, que aumenta o
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coeficiente de transferéncia de calor nos tubos localizados nas colunas seguintes. Na
maioria das configuragdes, contudo, as condi¢cdes de transferéncia de calor $e estabil
zam, de tal modo que ocorre apenas uma pequena mudanga no coeficienteede transf
réncia de calor nos tubos que se encontram além da quarta ou quinta colun@-(INCR
PERA et al., 2008).

Para conhecer o coeficiente de transferéncia de calor médio para a totalidade da
matriz tubular, temos que:

» Numero de Reynolds.

Pe - Vimax - De

Re, =
b He

(Eq. 25)

Onde,
p. = Densidade do fluido que escoa externo aos tubos (kg/ms);

U = Viscosidade cinematica do fluido que escoa externo aos tubos (N.s/m);

» Numero de Nusselt.

Geralmente deseja-se conhecer o coeficiente de transferéncia de caloranédio p
ra a totalidade da matriz tubular. Para o escoamento de fluidos através de matrizes de
tubos compostas por 10 ou mais colunas, obtém-se uma correlacamana for

Nup = 1,13C;.Rep™. Pr/3 (Eq. 26)

ondeC; em estdo listados na TabdldINCROPERA et al., 2008, p. 273).

Sendo que,

Pr = NUmero de Prandtl;
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Tabela 1 - Constantes da Equacao 23 para o escoamento de fluido sobre uma

matriz tubular de 10 ou mais colunas.

S+/D
1,25 1,5 2,0 3,0
Si/D C, m C, m C, m C, m
Alinhada
1,25 0,348 0,592 0,275 0,608 0,100 0,704 0,0633 0,752
1,50 0,367 0.586 0,250 0,620 0,101 0.702 00678 0.744
2,00 0,418 0,570 0,299 0,602 0,229 0.632 0,198 0.648
3.00 0,290 0,601 0,357 0,584 0.374 0.581 0,286 0.608
Alternada
0,600 — — — — — — 0.213 0,636
0,900 — — — — 0,446 0,571 0,401 0,581
1,000 —_ s 0,497 0,558 — — —_ —
1.125 — — — — 0,478 0,565 0,518 0,560

1,250 0,518 0,556 0,505 0,554 0519 0,556 0.522 0,562
1,500 0,451 0.568 0,460 0.562 0,452 0.568 0.488 0,568
2,000 0,404 0,572 0416 0.568 0,482 0.556 0.449 0,570
3,000 0,310 0,592 0.356 0,580 0,440 0.562 0,428 0.574

(Fonte: INCROPERA et al., 2008

» Coeficiente de transferéncia de calor externo (he), em W/m2.K.

he = Nup.>* (Eq. 27)

e

Onde,

k. = Condutividade térmica do fluido que escoa externo aos tubos (W/m.K);

4.4.7. Fluxo da agua (Interno aos tubos)

> Area do fluxo de dgua, em m2.

Agq = (225 (Eq. 28)

Onde,

D; = Diametro interno dos tubos (m);
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4.4.8. Escoamento interno

Ao lidar com escoamentos internos, é importante ter conhecimento da extenséo
da regido de entrada, que depende se 0 escoamento € laminar ou turbulento. Para isso se

calcula o numero de Reynolds em tubo circular.

» Numero de Reynolds.

(Eq. 29)

Onde,
m, = Vazao massica do fluido interno aos tubos (kg/s);

u; = Viscosidade cinematica do fluido que escoa interno aos tubos (N.s/m);

SeRep = 2300 0 escoamento é turbulento.

SeRej, < 2300 o escoamento € laminar.
> Numero de Nusselt.

Em tubo circular caracterizado por um fluxo térmico na superficie uniforme
(g5 ) e condicdes de escoamento laminar e plenamente desenvolvido, o nimess de Nu
selt € uma constante, independentemente do valor de Reynolds e Prandtl INCROPERA
et al., 2008).

Nup = % = 4,36 qs = constante (Eq. 30)

Onde,
D; = Diametro interno dos tubos (m);

k; = Condutividade térmica do fluido que escoa interno aos tubos (W/m.K);

» Coeficiente de transferéncia de calor interno (hi), em W/m2.K.

hi = Nup.: (Eq. 31)
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4.4.9. Coeficiente global de transferéncia de calor (U)

O coeficiente de transferéncia térmica global leva em conta os coeficientes de
transferéncias térmicas individuais de cada corrente e a resisténcia do material do tubo.
Pode ser calculado como o reciproco da soma de uma série de resisténcias térmicas.

O coeficiente de transferéncia de calor € o calor transferido por unidade de area
por Kelvin (W/m2.K). Entdo &rea € incluida na equagdo como representando a-area s
bre a qual a transferéncia de calor ocorre. As areas de cada fluxo irdo ser diferentes c
mo representam a area de contato com o fluido de cada lado.

Para determinar este coeficiente, tem-se:

=1 Eq. 32
U o) (Eq. 32)

1
he kt

4
hy

4.4.10.Areas de contato do tubo circular
> Area de contato externa, em m2.
Ace = m. Dy .L.Np.my (Eq. 33)
» Area de contato interna, em mz.
ACi= n.Di.L.Nt.np (Eq 34)
Onde,
D, = Diametro externo dos tubos (m);
D; = Diametro externo dos tubos (m);
L = Comprimento do tubo (m);

N; = NUmero de tubos;

n, = Numero de passes de cada tubo;
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4.4.11.Taxa de transferéncia de calor em escoamento contracorrente pelo

método média log das diferencas de temperatura

Para trocadores de calor com escoamento contracorrente tem-se que para a taxa
de transferéncia de calor, a diferenca de temperatura média apropriada € uma meédia
logaritmica (média log) das diferencas de temperatwBs; (INCROPERA et al.,

2008). Consequentemente, pode-se escrever:

q = U.A. ATy (Eq. 35)

Na hipotese de escoamento contracorrente, a forma apropriadsl’pagaobt-

da aplicando-se um fator de corregao ao valdTgg, .

ATmlcc = m (Eq 36)
_ (Ts_te)—(Te_ts)
Almice = Rl(reto)/ (et (Eq. 37)

Foram desenvolvidas expressdes algébricas para o fator de correcédo ¥ para d
versas configuracbes de trocadores de calor casco e tubos e trocadores de calor com
escoamento cruzado, e suas previsdes podem ser representadas graficamente. Alguns
resultados para configuracdes usuais do trocador deazeoo e tubos com um passe
no casco e qualquer multiplo de dois, sdo mostrados na Figura 17. A notacéo (T, t) €
usada para especificar as temperaturas dos fluidos, estando a variavel t sempre associ
da ao fluido que escoa no interior dos tubos. Com essa convengédo, ndo importa qual
fluido, se o quente ou o frio, escoa através do casco ou dos tubos. Uma impiicacao i
portante das Figuras 17 € que, se a variacdo de temperatura em um dos fluidss for de
prezivel, P ou R serd igual a zero e F sera igual a 1. Assim, o comportament@-do troc
dor de calor € independente de sua configuracdo especifica. Tal seria 0o caso se um dos
fluidos mudasse de fase.

Para determinar o fator F sdo utilizadas as expressfes algébricas se encontram

no proprio grafico.
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Figural7 - Fator de correcdo para um trocador de calor casco e tubos cpassemno casco e qualquer
multiplo de dois (dois, quatro etc.) passes nos tubos. (Fonte: INCROPEBRA2609.

Assim tem-se que:

q= U.AF.ATy, (Eq. 38)

4.5. Equilibrio térmico da 4gua pré-aquecida

Aderindo o estudo fisico do equilibrio térmico, é possivel determinar a &@mper
tura final da agua apds o encontro da 4gua aquecida por troca térmica no trocador de
calor com a agua do retorno de condensado, onde serédo unidos em um reservatorio iso-
lado para abastecimento da caldeira. Para calcular a quantidade de calor trocado deve-

usar a equacao fundamental da calorimetria:

Q=m.c,.AT (Eq. 39)
Onde,
m = massa da agua, em kg;

¢, = calor especifico da agua, que € 1 cal/g °C;
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AT= variagao de temperatura, em °C.

Desta forma, temos que para o equilibrio térmico:

Qégua do trocador + Qcondensado =0 (Eq 40)
Cat .Tflat -ATat + CC .Tilc . ATC = 0 (Eq. 41)
C(lt . Tflat . (T - Tat) + Cat . Tflat . (T - TC) = 0 (Eq. 42)

Onde,

cq: = calor especifico da 4gua do trocador, que é 1 cal/g °C;

mq: = massa do fluido do trocador de calor entrando no tanque, em g/h;

T,: = temperatura final da agua que sai do trocador de calor, em °C;

c. = calor especifico da dgua o condensado, que é 1 cal/g °C;

m,. = massa do fluido do retorno do condensado entrando no tanque, em g/h;
T, = temperatura final da agua que sai do trocador de calor, em °C;

T = temperatura de equilibrio térmico entre os dois fluidos, em °C.

4.6. Ganhos com o aproveitamento de gases/vapor de exaustdo e com o retorno

de condensado

Sabe-se que, apos a transferéncia de calor do gas/vapor para a agua no trocador
de calor, e encontrado com o retorno do condensado no reservatorio de abastecimento
de &gua da caldeira, e ocorrido o equilibrio térmico, uma temperatura do fluidoeé estab
lecida.

Assim, como objetivo deste trabalho, é necesséario determinar o consumo de
combustivel para a nova entrada de agua na caldeira.

Para isso, foi utilizado o seguinte estudo:

1° - O calor sensivel, em kcal, que € o calor necessario para elevar a massa de

adgua a 100°C, e tem-se a Equacao 39, utilizada no item 4.5, para determina-lo.

Qsensivelliq =m.cy AT
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Onde,
m = massa da agua, em kg;
¢, = calor especifico da agua, que € 1 cal/g °C;

AT= variacao de temperatura, em °C.

2° - O calor latente, em kcal, que € o calor necessario para transformar a massa

de 4gua em vapor, e tem-se a Equacao 43 para determina-lo.

Qiatente =M -hfg (Eq. 43)

Onde,

hs4 = calor latente de vaporizacdo da agua, que € 539 cal/g;

3° - O calor da vaporizacao, em kcal, que € o calor necessario para elegar a ma

sa de vapor a 170,5 °C, e tem-se a Equacao 44 para determina-lo.
Qsensivelvap =m.c, . AT (Eq. 44)

Onde,

¢, = calor especifico do vapor de agua, que é 0,5 cal/g °C.

4° - O calor total, em kcal, que € a soma do calor sensivel liquido, do calor laten-
te e o do calor sensivel do vapor, necessario para elevar a massa de vapor a 170,5 °C, e

tem-se a Equacédo 45 para determina-lo.

Qtotal = Qsensivelliq + Qlatente + Qsensivelvap (Eq 45)
Desta forma o consumo de combustivel pode ser determinado pelo P@h-do co

bustivel utilizado na industria. Aplicando na equacédo abaixo é possivel chegard-ao resu

tado desejado:

C, = Qeotal (Eq. 46)

omb.novo PCl
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4.7. Viabilidade do projeto

A avaliacdo de projetos de investimentos comumente envolve um conjunto de
técnicas que buscam determinar sua viabilidade econémica e financeira, considerando
uma determinada Taxa Minima de Atratividade. Desta forma, normalmente esses par
metros sdo medidos pebayback(prazo de retorno do investimento inicial), pela TIR
(Taxa Interna de Retorno) e/ou pelo VPL (Valor Presente Liquido) (DE SOUZA, 2004).

4.7.1. Payback

Payback ou prazo de recuperacao do investimento, € uma das técnicaside anal
se de investimento mais utilizadas. Esta técnica calcula o periodo (prazo) queio invest
dor ira precisar para recuperar o capital investido. Nesse sentmiybackpermeia
desde o ciclo de vida do projeto até o ciclo de vida do produto. Talvez por este motivo
seja dita como uma metodologia apropriada para projetos com risco elevado.

Sob o ponto de vista dmyback o projeto é considerado viavel quando o prazo
encontrado como resultado do calculo for menor que o prazo desejado para atecuper
céo do investimento.

O célculo para determinar o periodopdg/backe realizado pela equacéao:

Valor do investimento

Payback (anos) = (Eq. 47)

Valor da receita esperada

4.7.2. Valor Presente Liquido (VPL)

O VPL é obtido descontando o fluxo de caixa a uma taxa especificada, trazendo,
dessa forma, todos os valores para a situacédo inieialm valor presente liquido. Essa
taxa especificada normalmente corresponde a uma de retorno minimo que deve ser obt

do por um projeto. A equacao utilizada para a determinagéo do VPL é:

Valor do 12 ano Valor do 22 ano
(1+iy)? (1+i,)2

VPL = — Valor do investimento + (Eq. 48)
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Sob o ponto de vista do VPL, o projeto € considerado viavel quando o resultado
do célculo for maior do que zero, pois isso quer dizer que o projeto dard um retorno

maior do que a taxa especificada.

4.7.3. Taxa interna de retorno (TIR)

A Taxa Interna de Retorno tem foco na variavel taxa, enquapéylmacksim-
ples tem na variavel tempo e o VPL no valor do fluxo de caixa em uma dat@base.
calculo da TIR {,, ) envolve calcular a taxa de juros que tornaria nulo o VPL.
0

Valor do 12 ano Valor do 22 ano
(1+ig)? (1+i,)?

VPL = — Valor do investimento + (Eq. 49)

A TIR é um namero obtido internamente no projeto a partir dos fluxos de caixa

esperados, e tem que ser maior do que a taxa de remuneracéo recebida pela aplicacdo do

valor do orgamento do projeto em outra aplicacéo.
e Se aTIR for maior do que a taxa de remuneracdo de mercado, 0 projeto € viavel.
e Se aTIR for igual a taxa de juros de mercado, o projeto € indiferente, pois a ren-
tabilidade é nula.

e Se aTIR for menor do que a taxa de juros de mercado, o0 projeto € inviavel.

5. RESULTADOS E DISCUSSOES DO PROJETO

O projeto sera instalado numa industria frigorifica de abate de frangos,decaliz
da no distrito industrial de Dourados, Mato Grosso do Sul. O sistema dimensionado e
instalado tera por objetivo reduzir o consumo de combustivel utilizado para aquecer a
agua em uma caldeira flamotubular, como também os gastos e consumo de agua de
abastecimento da caldeira. O dimensionamento foi realizado com dados baseados na
média da producao diaria da industria.
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5.1. Dados do processo e informacdes necessarias

Para dimensionar o projeto do sistema, a obtencédo de algumas informacfes do
processo de producéo e de consumo foi necessaria.

Os dados sao exclusivamente da producdo e consumo do processamento de d
gestao das visceras e miudos, excluindo o consumo de vapor para outros processos da

industria. Na tabela 280 apresentadas tais informacdes citadas.

Tabela 2- Dados e informacgdes do processo, de producéo e de consumo.

Descricao Simbolo Valor Unidade
Aves abatidas por dia Qtdey, 320.000  aves/dia
Quantidade de visceras por batelada 7iscerasyarelada 3.500 kg/batelada
Quantidade de digestores de visceras - 8,0 unidades
Tempo de duracéo de cada batelada - 60 min
Temperatura do cozimento das visceras T eozimento 120 °C
Presséo interna do digestor Paig 5,0 kgf/cm?
Temp. do gas/vapor de exaustéo Ty, 120 °C
Consumo de vapor por batelada Moy 1.900 | kg/batelada
Consumo de combustivel / kg de vapor - 0,0006 m3/kg
Temp. atual da agua de entrada da caldeira Ty, 25 °C
Pressao interna da caldeira Peara 8,0 kgflcm?
Temp. da agua de saida da caldeifa Te, 170,5 °C
Vazao da 4gua fria de entrada da caldeira Ve 3,12.10° m?3/s

Valor do combustivel

(Lenha de Eucaliptof ) 58,0 R$/me
Consumo de vapor total na industria Consumoyqp, 250 ton
Consumo de 4gua total na industria onsumoyguseria | 4800 m3/dia
Zﬂiggﬁr‘l‘;ﬁ; eucalipto PCI 10.040  kJ/kg
Quantidade de dias de producao por més Naia /mes 22 dias/més
Quantidade de horas de producéo por dia N aia 20 horas/dia
Valor da energia contratada Valotenergia 0,32 R$/kWh

! Consumo informado pelo centro de controle de utilidades da Ind@triaumo médio de combustivel
(lenha) na caldeira é de 1m? para produzir 1,5 ton de vapor.

% Valor determinado a partir da presséo interna da caldeira (8,0 kgf/cm?), conzaganilda tabela de
vapor saturado.

% Valor de vazdo informada para a producéo de vapor na caldeira, parzagadilem diversos processos
da unidade e para os oito digestores.

# 1m2 de lenha de eucalipto com casca, ou 1,43 st (metro estéreo), eqailai®d toneladas (ENM

LMA, 2014).

® PCI é fornecido da Tabeladm anexo e convertido para kJ/kg.
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5.1.1. Resultado do balanco térmico da caldeira

As caldeiras existentes na industria sdo duas flamotubulares, Sermatec MZL
10.2 (Figura 18) e ATA 25LC (Figura 19), abastecidas com lenhas de eucalipto.

As saidas do vapor das caldeiras saem separadamente, onde a Sermatec fornece
vapor para os oito digestores de visceras e para o0 abate, enquanto a ATA fornece vapor
para os demais processos de producéo de farinha, isso porque a caldeira ATA (Figura
19) possui uma menor capacidade que a Sermatec (Figura 18), servindo de complemen-
to.

W—

i

crmake .
3

3, N8

L

Figura 18— Caldeira Flamotubular Sermatec MZL 10.2 (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016).
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Figural9- Caldeira Flamotubular ATA 25LC (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016).

Segundo dados coletados diariamente pelos operadores de utilidades, o consumo
de vapor se encontra em torno de 270 toneladas de vapor por dia. Assim, o consumo de
agua utilizado para a producao de vapor é de aproximadamente 270 m3/dia.

A divisdo considerada de consumo de vapor na industria é de 30% do eapor d
signado a processos do abate e o restante, 70%, é encaminhado para a produ¢ao de far
nha na FFG.

e 30% - Processos do Abate:

o 81 toneladas de vapor/dia;

e 70% - Fabrica de Farinha e Gordura (FFG):

o Para oito digestores (76 bateladady44,4 toneladas/dia;
o Outros processos da FFG = 44,6 toneladas/dia;
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Assim, visando a utilizacdo somente da Sermatec, tem-se que para os sito dige
tores e para o abate de frangos, o consumo de vapor se encontra em torno dee225,4 ton
ladas por dia.

Baseado nos critérios apresentados no capitulo anterior, o primeiro passo tomado
deve ser verificar a energia disponivel que a caldeira fornece e a energia util, que é a
energia aproveitada no processo.

A vazédo de vapor utilizada no processo de cozimento das visceras € de 1900
kg/batelada. Cada batelada possui a duracdo de 60 minutos (3.600 segundos). Entao
para oito digestores tem-se a vazao de vapgrde 4,22 kg/s.

Para a energia disponivel, é utilizado a Equacdo 2. E necessario conhecer o con-
sumo de combustivel (lenha de eucalipth);, para produzir a quantidade de vapor
necessaria para ser utilizada em 8 digestores.

Verificou-se que cada 1 m2 de lenha possui uma massa de cerca de 500-kg. Util
zando o valor do m3 de consumo de combustivel para se produzir 1 kg de vapor (Tabela
2, € possivel constar que para cada kg de vapor € utilizado 0,30 kg de lenha de eucalip-
to, ou seja, para a vazao de vapor necessaria para os 8 digestores temoa_ gue a

igual a 1,27 kg/s. Assim:
Qaisponivet = Mep - PCI
Qaisponivet = 1,27 kg/s . 10040 k] /kg
Qaisponiver = 12.750,8 k] /s

Para determinar a energia util, a Equacéo 3 foi utilizada. Nesta equacédo faz se
necessario conhecer a entalpia do vapor no momento de saida da caldeira, a ama temp
ratura de 170,5°C (determinada a partir da Tabela de Vapor Saturado para 8 kgf/cm?), e
da agua na entrada da caldeira, a uma temperatura de cerca de 25°C.

Utilizando a tabela de vapor saturado em anexo e interpolando para asatemper

turas apresentadas para cada estado, foi possivel obter para o vapor agtysado

2576,6 kJ/kg, e para a aghig,,, = 104,89 kJ/kg. Assim para a energia util, temos que:

Qurir = My, (hvapor - hégua)
Queit = 422 kg/s .(2576,6 k] /kg — 104,89 k] /kg)
Qutir = 10.430,6 k] /s
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A diferenca entre a energia disponivel e a energia@filfoniver - Qucir) € B-
vida as perdas de energia, inevitaveis, nos varios elementos da instalacdo. Agerda ne
tes elementos foi de 2.320,2 kJ/s.

Utilizando o Método Direto, equacgéo 4, calcula-se o rendimento térmico, que
representa a energia realmente aproveitada do total de energia investida no equipamen-

to. De acordo com a energia disponivel e a energia util, temos que:

Neata(%) = 100 . (L>

Qdisponivel

10430,6 k]/s>
12.750,8 kJ /s

Ncald (%) =81,8%

eaa(%) = 100..(

Considerando a Equacao 5, a taxa de evaporacao pode ser obtida, onde represen-
ta a quantidade de vapor gerado por unidade de massa combustivel queimado (kg

por/ kgcomb.)-

1,

m, = —
Mep

_ 4,22 kg/s
™ =127 kg/s

my, = 3,3 kgvapor/kgcomb.

5.1.2. Resultado da producéo de gases/vapor de exaustdo nos digestores

O sistema possui um conjunto de tubulacdo geral e ramais de captac@e dos g
ses/vapor, na parte superior de cada um dos 8 digestores de visceras (Figura-20), con
truidos em chapa inox AISI 304, com espessura de 2 mm, e flange aparafusado na ponta
dos dutos.

Os dutos (Figura 21) sdo compostos por 8 tubos de subida dos digestores com
diametro de 540 mm, comprimento de 4.000 mm com uma curva de 90° e unaflap m
nual de regulagem de fluxo, um tubo reto com diametro de 636 mm e comprimento de
5.000 mm com duas curvas de 90°, um tubo geral reto com diametro oen/4on-
primento de 12.000 mm com cinco curvas de 90° e uma porta de inspecéo, para cond

zir gases e vapor até o trocador de calor.
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Figura20- Duto instalado na parte superior do digestor de visceras para a captacao depgasks/

exaustdo (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016).

() (b)

Figura21- (a) Dutos de exaustéo de cada digestor; (b) Duto principal de transporte dbspgaeseara

o trocador de calor (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016).
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Tais gases/vapor de exaustdo dependem de alguns passos para obtencédo de sua
vazao. Primeiramente € utilizada a Equacéo 7 para determinar a quantidade de residuos

da producéo, ou seja, a quantidade de visceras e miudos.
mvl’sc(kg) = Ngp . Mgy .0,30

Como informado no capitulo 5, as visceras e miudos rejeitados equivalem a
aproximadamente 30% do peso da ave, onde em média possui o peso de 2,75 kg. Na

Tabela 1 é possivel adquirir a quantidade diaria de aves abatidas. Assim, temos que:

Myisc(kg) = 32.0000 unid/dia . 2,75 kg .0,30
Myisc(kg) = 264.000 kg /dia

Admitindo que as visceras e 0s miudos possuam umidade de 65%, e ao final do
processo as mesmas, apods serem cozidas e fritas, saem do equipamento com umidade
em torno de 5%. Estas informagdes nos possibilitam encontrar, utilizando a Equacéo 8,

a quantidade de 4gua expelida no processo como vapor.

1- 0,65)

mgés/vapor(kg) = Myiscpqe - (1 o 1— 0,05

Inserindo o valor de visceras e miudos por batelada, encontrada no caleulo ant

rior, a quantidade de vapor produzida por batelada é:

0,35)

Mgyss wapor (kKg) = 3.500 kg/batelada . (1 YT

mgés/vapor(kg) = 2.210,5 kg
Sendo que uma batelada possui duragéo de 60 minutos (uma hora), temos que:

mgés/vapor (kg/h) = mgés/vapor / 1h
Mgsswapor (Kg/h) = 22.105kg /1h

mgés/vapor (Kg/h) = 2.210,5kg/h
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O volume por uma dada massa depende da sua pressédo e temperatura. A uma
pressdo atmosférica, e com temperatura média de exaustdo de 110 °C, 1 kg de vapor
possui uma massa especifica de 1,236 m3/kg, segundo o volume especifico do vapor da

Tabela Ill em anexo. Assim para a vazao real do gas/vapor, em m3/s, é:

Vgés/vapormédia (m3/s) = (Qgés/vapor . 1'42) / 3.600
Viaswapor e (M°/S) = (2.210,5 kg . 1,236 m®/kg ) / 3.600 s

v,

gas/vapormedia

(m3/s) = 0,76 m*/s

Entao, para todos os oito digestores, a vazao total final, temos que:

Vyas vapor,eq (M>/s) = 8 digestores .0,76 m3/s

I./gz'is/vaporreal (m®/s) = 6,10m>/s

Com as informacgBes encontradas é possivel determinar também a quantidade de

bateladas em média por dia:

TOtalbateladas = TOtalvl’sceras / Viscerasbatelada
Totalpateiaaas = (264.000 kg/dia) / (3.500 kg/batelada)

Totalygteiaaas = 76 bateladas/dia
5.1.3. Resultado da producéo de condensado e consumo da agua

Sabe-se que a quantidade de condensado produzido € a mesma de vapor inserido
no sistema. Desta maneira, algebricamente utilizando a Equacédo 12, pode-se determinar

aquantidade total de condensado que pode ser retornada a caldeira, mensalmente.

Meona = Myp - Npateladas/dia
Meona = 1.900 kg/batelada .76 batelada/dia
Prod..onq = 144.400 kg /dia
Ou

Meong(Mensal) = 144,4 m3/dia = 2,0.1073 m3/s
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Além do alto custo com o combustivel utilizado, o consumo e o custo da agua
também devem ser levados em observacdo. Desta forma, utilizando a Equacdo 13, a
quantidade total de Agua necesséria em um dia para repor o condensado ndo retornado é:

Veona = Npateladas/dia - Mac

OondeAgua onsumiaa© © Mesmo valor de m2 de vapor utilizado por batelada, ou
seja, 1,9 m3/batelada. Assim:

Veona = 76 bateladas .1,9 m3/batelada
Veona = 144,4 m®/dia

Ou seja, o retorno de condensado € igual a injecao de vapor na camisasios dige
tores.

Com as informacdes necessarias em maos e utilizando a Equacédo 15 o valor total

diario do custo da agua com a producéo de condensado é:

Custo 3guq = Veona -Valorsgyqa

Para o custo da agua por m3, sabgue se encontram 4 bombas de 75cv (apro-
ximadamente 56 kW), e o consumo total de 4gua total da industria € de 4.800 m3/dia, a

Equacédo 14 deve ser usada.

Valorenergia - My jdia - (4‘ -Pbomba)

Valor; guq (R$/m?) = -
total ind
0,32 R$/kW . 20. (4.56 kW)
Valorsgua = 4800 m? /dia

Valorygy, = 0,30 R$/m?

Assim tem-se que o custo diario da agua para gerar o condensado é:
Custo 3gyq = Veona Valorsgyq
Custo yguq = 144,4m3/dia.0,30 R$/m>

Custo 344 = 43,30 R$/dia
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5.1.4. Analise térmica do trocador de calor

E importante lembrar que o aquecimento da agua depende muito do dncion
mento dos digestores. No comeco do processo nos digestores a evaporacao de agua é
grande o0 que aumenta a troca térmica entre a agua e os gases gerados. Quarsdo os dige
tores ja evaporaram toda a agua existente no produto, a troca térmica cai um pouco, mas
o delta de temperatura tende a se manter estavel, pois os digestores trabalham altern
dos, ou seja, enquanto um esta fazendo a descarga, o outro esta carregando e outro pro-
cessando.

O controle de temperatura também pode ser realizado pela valvula de controle,
onde estd comanda a vazao de agua.

A Figura 22 apresenta o layout do trocador de calor estudado, onde é possivel

reparar as entradas e as saidas dos fluidos, tanto dos gases/vapor, quanto da agua fria.

Temp. Entrada Gases

Temp. Saida Gases

Saida Condensado

Temp. Saida Agua

Temp. Entrada Agua

Figura22— Esquema de fluxo dos fluidos no trocador de calor cascatidpgrido (Fonte: Elaborada
pelo autor, 2016
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Como visto no Item 4.4.1, foi necessario o levantamento de informac¢des segu
do a necessidade do projeto estudado. A Tabela 3 apresenta tais dados e informacdes de
cada fluido, e a Tabela 4 apresenta as informacoes estruturais e do material do trocador.

Os dados sao levantados da Talbélam anexo, para as temperaturas médias.

Tabela 3- Dados e informacgdes dos fluidos estudados, e dos materiais.

Descricao Vapor Agua Unidade
Temperatura de Entrada | 120 25 °C
Temperatura de Saida 100 70 °C
Temperatura Média 110 47,5 °C
Vaz&o Volumétrica 6,10 @ 1,12.10° m?3/s
Densidade do fluido 0,820 1000 kg/ms3
Volume especifico 1,142 1,011.16° m3kg
Calor especifico 2080 4180 J/kg.K

Viscosidade cinematica = 14,49 571 10° N.s/m
Condutividade térmica 25,8 641 10°W/m.K
NUmero de Prandtl 1,004 3,77 -

Tabela 4- Dados e informacgdes do casco e dos tubos do trocador.

Descrigcéo Valor Unidade
Diametro do Casco 2000 mm
Diametro Interno dos Tubos 18,5 mm
Diametro Externo dos Tubos 20 mm
Passo Transversal (ST) 25 mm
Passo Longitudinal (SL) 30 mm
NUmero de Tubos 100 unidades
NUmero de Passes 2 passes
Condutividade térmica do Aco
Inox AISI 304 ; 14.9 Wim.K

Com os dados foi possivel iniciar os devidos calculos. Primeiramente calculou-
se a Capacidade térmica para os gases/vepog,para a aguéy, utilizando a Equacao

17e19.

Cq=Vq-pq (g
Cq, = 6,1m3/s.0,820 kg/m>. 2.080]/kg.K
C, = 10.404,16 W/K
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Cr = 1,12.1073 m3/s.990 kg/m>. 4180 /kg.K
Cr = 46348 W/K

A partir do balango de energia global, Equagdpa transferéncia de caloen

cessaria no trocador é:

q=cp. (T, —Tp,)
q = 4.634,8 W/K.(70°C — 25°C)
q = 208.565,3 W

Para prosseguir com o desenvolvimento, € necessario determinar o Coeficiente

de transferéncia de calor exterig)(e interno k;), em W/m2.K.

> Area do fluxo de vapor, em m2.

hoe <n f) ) th_np <nf>l

Ay, = <7r : (Zf m)2> _ [100 > <Tl’ : (0,22 m)2>l

Afv = 3,0 mz

» Velocidade do Vapor, em m/s.

. 14
Asy

_ 610 m3/s
T 3,0m?

V= 203m/s

» Velocidade Maxima do Vapor no interior da matriz, em m/s.
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St
V —_—.
max Si—Dy

0,025
Vinax =
0,025-0,02

Vinax = 10,16 m/s

2,03m/s

» Numero de Reynolds.

Pe - Vmax - De

Rep =
b He

0,820 kg/m?. 10,16 m/s. 0,02 m
14,49.1076

Rep = 11.499,2

ReD =

Ou seja, 0 escoamento é turbulento.
» Numero de Nusselt.
Nup = 1,13C,.Rep,™. Prt/3
Onde,

S 0,030 i
L=——=15 e ZL=—2=125
D, 0,020 De 0,020

Assim, utilizando a Tabela 1, tem-se qué; s 0,367 e an = 0,586. Da

equacao anterior temos que para o numero de Nusselt,

Nup = 1,13.0,367. (11499,2)%586(1,004)/3
Nup = 99,51

» Coeficiente de transferéncia de calor extefyd,em W/mz2.K.

ke
he = NuD.D—
e
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25,8.1073 W/m.K
0,02m

h, = 1284 W/m>K

h, = 99,51.

> Area do fluxo de agua, em m2.

T . Diz
Afa = 4

m.(0,0185 m)?
Afa = 4

Asq = 0,0145 m?
> Numero de Reynolds.

po _ o
> = T . Di' Ui
4.0,0110 kg/s

~ 7.00185m.571.10- N.s/m
Rep = 1.325,8

Rep

Ou seja, 0 escoamento € laminar.
» Numero de Nusselt.

Para escoamento laminar, o nimero de Nusselt se torna uma constante.

h. D; :
Nup = k—‘ = 4,36 qs = constante

L
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» Coeficiente de transferéncia de calor interig9, @m W/m2.K.

k.
.= N =
hl Up D;

641.1073 W/m.K
0,0185 m

h; = 151,07 W/m2.K

hi = 4,36

O coeficiente de transferéncia térmica global (U) leva em conta os coeficientes
de transferéncia térmicos individuais de cada corrente e a resisténcia do material do

tubo. Assim utiliza-se a Equacéo 32ra determina-lo.

1
U =
In (DE/D_>
1 1 i
R TR T T R
1
U J—
0,02 m
. . l”( /0,0185 m)
151,07 W/msK | 1284 W/mAiK T 149.10°W/m.K

U =50,92 W/m2K

O comprimento requerido dos tubos pode ser obtido a partir da Equacao 35 pelo

Método Média Log das Diferencas de Temperatura:
q= U.AF.ATp,,
Onde,

(Ts - te) - (Te - ts)
ATmlCC =
ln[(Ts - te)/(Te - ts)]
N (100°C — 25°C) — (120°C — 70°C)
mlee ™ n[(100°C — 25°C)/(120°C — 70°C)]
ATy, = 61°C
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Obtido a partir da Figura 17 o fator de corregdo= 0,96 Como A =
n.D, .L . N, ondeN, = 100 é o numero de tubos.
q= U.m.D,.L.Ny.F.ATyy_,

IsolandoL, tem-se que o comprimento do tubo é:

q

L=0=D. N, F AT
L 208.565,3 W
50,92 W/m?.K .7.0,02m .100.0,96 . 61°C
L=1125m

Levando em conta que o trocador possui 2 passes, temos que o comprimento do

casco sera de:

Desta forma foi possivel dimensionar o trocador de calor para a necessidade do
sistema de reaproveitamento de gases/vapor. Possuindo a aparéncia e instalacédo do tro-

cador da Figura 23 e 24, mas com algumas modificagdes.

Figura23— Trocador de calor casco tubo instalado (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016)
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Figura24 - Trocador de calor casco tubo aberto para observa¢éo da posicaoodo@g-tnte: Elaborada

pelo autor, 2016).

As informacdes e dimensdes fisicas ficaram com:

e Diametro do Casco: 2,0 m;

e Comprimento do Casco: 5,6 m;

e Quantidade de Tubos: 100 tubos;

e NuUmero de Passes: 2 passes;

e Diametro do tubo interno: 0,0185 m;

e Diametro do tubo externo: 0,020 m;

5.1.5. Resultado do equilibrio térmico da agua pré-aguecida

Para determinar o equilibrio térmico entre a agua de saida do trocador de calor
(T, = 70°C) e o retorno de condensadp £ 90°C), deve-se utilizar a Equacgao 42, ou

equacao fundamental do equilibrio térmico:

Cat.ﬁlat.(T—Tat) +Cc.mc.(T_TC) =0

Sabendo-se quera,, é aproximadamente 4,0 m¥h (1,12°h0%/s), é necessario
ser convertido para g/h. Desta forma temos que a massa do fluido que sai do trocador de

calor entrando no tanque é de 4,6d/@.
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O mesmo deve ser feito para o retorno de condensado (90°C), com valor de 7,22
m3/h. convertendo, temos que a massa do fluido que do retorno de condensado e entra
no tanque é de 7,22 3@h.

Dados calor especifico: agua = 1cal/g°C.

Assim temos que:

1.(4,0.10%g/h) . (T — 70°C) 4+ 1.(7,22.10%g/h) . (T —90°C) = 0
4,0.10°T — 280x10° + 7,22.10°T — 649,8.10° = 0
4,0.10°T + 7,22.10°T = 280.10° + 649,8.10°
T = 82,8°C
A temperatura de equilibrio no encontro dos dois fluidos dentro do tangaee isol

do se encontra em torno de 80°C, considerando perdas de calor, podendo, desta maneira,
abastecer a caldeira com 4gua a aproximadamente 55°C mais quente que anteriormente
(25°C).

5.2. Ganhos com o aproveitamento de gases/vapor de exaustdo e com o retorno
de condensado

5.2.1. Novo consumo de combustivel

Ap0s a temperatura de equilibrio térmico entre os dois fluidos estabelecida, e foi
possivel determinar o novo consumo de combustivel, por batelada, para a nova entrada
de agua na caldeira.

Para isso, foi utilizado o estudo da calorimetria, onde foi encontrado:

1° - O calor sensivel, em kcal, que € o calor necessario para elevar a massa de

agua a 100°C, utilizando a Equagéo 39 para determina-lo.
Qsensivelliq =m.cy AT

Qsensivelliq = 1900 kg 1 cal/g°C . (100°C — 80°C)
Qsensiyelliq - 38000 kcal
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2° - O calor latente, em kcal, que € o calor necessario para transformar a massa
de agua em vapor, utilizando a Equacéo 43 para determina-lo. Lembrand@ que

calor latente de vaporizacdo da 4gua, e possui o valor de 5R9 cal/

Qiatente =m.L

Quatente = 1900 kg .539 cal/g°C
Qiatente = 1.024.100 kcal

3° - O calor da vaporizacdo, em cal, que é o calor necessario para elevar a massa

de vapor a 170,5 °C, utilizando a Equacao 44 para determina-lo.

Qsensivelvap =m.c, .AT
Qsensivel,,ap = 1900 kg .0,5 cal/g°C .(170,5°C — 100°C)
Qsensivglvap = 66.975 kcal

4° - O calor total, em kcal, que é a soma do calor sensivel, calor latente e o calor
da vaporizacdo, necessario para elevar a massa de vapor a 170,5 °C, utilizarado a Equ

cdo 45 para determira-

Qtotal = Qsensivelliq + Qlatente + Qsensivelvap
Qtotar = 38000 + 1024100 + 66975
Qtotar = 1.129.075 kcal

Convertendo para kJ, tem-se:
Qtotar = 4.742.115 kJ

Assim, aplicando na Equacéo 46, é possivel chegar ao resultado do novo consu-

mo de combustivel para cada batelada.

_ Qtotal

Ccomb.novo - PCI
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_ 4742115 kj /batelada
omb-novo 10040 kJ /kg

C. = 472,3 kg/batelada

Ce

Omb.novo

Finalmente, depois de finalizado os calculos anteriores, o custo de combustivel
economizado anualmente pode ser determinado.

Afirmando que antes do projeto de reaproveitamentos o consumo de dembust
vel era de 0,30 kg de combustivel para cada kg de vapor. Ou seja, para cada batelada
(1.900kg) era consumido 570 kg de lenha de eucalipto. Desta forma € possivel afirmar
que, anteriormente, para as 76 bateladas o consumo de combustivel por dia era de
43.320 kg.

Apés o startup do novo sistema, o consumo de combustivel sera de 472,3 kg de
lenha de eucalipto para uma batelada. Desta forma, para 76 bateladas diarias, o consumo
de lenha para produzir vapor para os digestores sera de 35.894,8 kg, ou seja, 0,25 kg de
combustivel para cada kg de vapor.

Pode-se afirmar entdo que para o consumo diério dos digestores (144.400 kg)
mais o consumo diario da producédo de abate (81.000 kg), teremos:

e Consumo atual = 225.400 kg . 0,30 = 67.880

e Consumo proposto = 225.400 kg . 0;256.350kg

Obtendo uma economia diaria de 11.270 kg (22,54 m3) de lenha de eucalipto por
dia para abastecer os dois processos escolhidos.

5.2.2. Novo rendimento da caldeira

Com os valores novos de consumo de combustivel e utilizando a novaaemper
tura da agua de entrada da caldeira (80°C), se fez possivel determinar o novo rendimen-
to da caldeira utilizada no processo.

Para isso, novamente foi utilizado a Equacéo 2, para energia disponived-a Equ
cdo 3, para determinar a energia util, e a Equacéo 4, para determinar o novo rendimento

da caldeira. Os valores encontrados estao apresentados na Tabela 5:
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Tabela 5- Resultados com a utilizacado do novo sistema.

Descri¢cao Valor
Temperatura da agua de entrada da Caldeira 80°C
Consumo de Combustivel (Lenha) 0,53 kg/s
Energia Disponivel 10.592,2 kJ/s
Energia Util 9.459,9 kl/s
Rendimento da Caldeira 90%

5.3. Resultados da viabilidade do projeto

Apbs o desenvolvimento do estudo do sistema proposto foi possivel determinar a
possivel economia de combustivel anual da inddstria com um simples desenvolvimento
algébrico.

Economia gy, (Anual) = 22,54 m?.22 dias/més .12 meses/ano

Economia,ym, (Anual) = 5.950,5 m*/ano

Sabendo que o m3 de lenha custa, para a industria, R$ 58,00, pode-se afirmar e
tdo que a economia anual de combustivel sera em torno de R$ 345.129,00.

N&o se pode desprezar que ha também uma economia com a reutilizacdo da agua
do retorno de condensado, onde calculado anteriormente, e encontrado um valor de R$
952,6,00 por més, e R$ 11.430,00 por ano.

Ou seja, a economia anual disposto, com 0 novo sistema, sera de R$ 356.550,00.
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5.3.1. Custos do projeto
Para um estudo econémico € necessario que seja comparado com 0 custo que o
projeto ird possuir. Segue na Tabela 6 os custos detalhados de cada equipamento, estru-

tura ou mao de obras.

Tabela 6- Custos do fornecimento de equipamentos e servigos.

Descricdo Valor (R$)
Tubulacdo para conducdo de gases/vapor 100.000,00
Rosca transportadora de residuos dos gases/vapor 25.000,00
Trocador de calor casco tubo 300.000,00
Ventilador exaustao 35.000,00
Tanque para armazenamento de agua quente (50.000 litros) 55.000,00
Tubulacéo para interligar o trocador com o tanque de 4gua quente 25.000,00
Tubulacéo para transportar o condensado para o tanque de 4gua quente 25.000,00
Bomba para auxiliar no transporte do condensado 5.000,00
Materiais para suportes, estruturas de sustentacao, plataformas e passarel  30.000,00
Mao de obra para montagem mecéanica 200.000,00
TOTAL R$ 800.000,00

5.3.2. Payback do projeto

Assim o prazo de recuperacao do investimento, utilizando a Equacao 47, é:

Valor do investimento

Payback =
aybac Valor da receita esperada
P R$800.000,00
AYPaet = R$356.550,00

Payback = 2,3 anos
Em outras palavras, o faturamento dos créditos obtidos pela economia-de co

bustivel durante os 2,3 primeiros anos sera direcionado para »afacitcausado pelo

o investimento feito para o projeto.
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5.3.3. VPL do Projeto

O fluxo de caixa para o projeto em questdo pode ser visualizado na Figura 25.
Percebe-se que, os valores negativos, relativos aos trés primeiros anos, correspondem
aos investimentos necessarios para a realizacao do projeto. Ja os periodos subsequentes,
comecando em 2017 e terminando em 2037, representam 0s ganhos associados ao pro-

jeto.

VALOR PRESENTE LIQUIDO

7,00 -
6,00 -
5,00
4,00 -
3,00 -

2,00 - l l l
1,00 -
0,00 o= B ! l '

-1,00 A
-2,00 -

.105R$

Figura25- Fluxo de caixa acumulado (VPL) (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016).

5.3.4. TIR do Projeto

A taxa interna de retorno (TIR) representa a taxa que torna o VPL nulo, ou seja,
representa a taxa que devera ser comparada com o custo de capital exigido paefa o proj
to.

Assim, como apresentado na Figura 26, considerando uma expectativa de vida
util do sistema de 20 anos, a taxa interna de retorno que foi éligidal a 44% a.a., ou

seja, € superior ao custo do capital e o projeto deve ser aceito.
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Figura26 - Taxas de juros que tornaria nulo o VPL (Fonte: Elaborada pelo autoy, 2016
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6. CONCLUSOES E CONSIDERACOES

A finalidade deste estudo foi analisar a energia em forma de calor que pode ser
aproveitada para aquecimento de agua, evitando que seja dissipada para 0 meio ambien-
te, gerando assim economia no consumo de combustivel vegetal.

Apoés analisar as formas de aproveitar o calor rejeitado pelo sistema, a proposta
inicial de utilizar o calor rejeitado pef@ocesso de “cozimento” de visceras e miudos
rejeitados do frigorifico de aves para pré-aquecer a 4gua da caldeira foi atendida. Para
isso, sera instalado na planta frigorifica um trocador de calor casco tubo, que lpelos ca
culos se mostrou a melhor opcdo por obter um bom desempenho, teoricamente, para
atender a quantidade de vazéao de agua fria.

Os resultados obtidos pelo trabalho mostram que a instalacao do trocader de ¢
lor trard inUmeros beneficios para a empessanbém para o meio ambiente. A eppr
sa ganha em eficiéncia energética, o que reflete em economia de consumo ddeagua e
compra de lenha para a caldeira, dessa forma o lucro obtido por produto aumentara.

A formulacdo desenvolvida permitiu a definicdo do tipo de trocador e operacéo
que seria realizada. O essencial foi chegar ao valor que tornasse possivel a aplicacdo de
um trocador de calor com &rea de troca eficiente para os parametros de funcionamento
do sistema, permitindo a aquisicdo do mesmo. Com o resultado obtido e a pr@sosta re
lizada, a partir da area necessaria de troca de calor, concluiu-se que é possivel inserir
um trocador que realize a tarefa requisitada pelo sistema, possuindo um comprimento de
5,6 m, 100 tubos e com dois passes.

Os calculos mostraram que com a instalacdo do trocador de calor, o sistema de
pré-aguecimento proporcionara uma reducdo de 16,6% no consumo combustivel. Em
termos econdmicos, isso representa uma economia anual de aproximadamente 5.950,5
m3 (2.975.250 kg) de lenha de eucalipto, ou seja R$ 345.129,00 por ano. Com o retorno
de condensado sera possivel economizar R$ 11.430,00 por ano. Ou seja, a economia
anual disposto, com o novo sistema, sera de R$ 356.550,00 por ano.

O meio ambiente ganhara na reducdo do desmatamento, pois se dimin@-consid
ravelmente o uso de lenha e o calor que antes era jogado para 0 ambiente, estara sendo
aproveitado pelo sistema.

Este trabalho mostrou que a instalagdo de um trocador de calor so traz beneficios

para os frigorificos de aves, apesar de o investimento ser alto, o retorno do valor inve
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tido é obtido em um tempo curto, cerca de 2,3 anos, e contribui para que cada vez mais

as empresas sejam mais eficientes em suas produc¢des, e mais sustentaveis.

6.1. Sugestdes de Trabalhos Futuros

¢ Andlise de aproveitamento do vapor flash;

e Andlise de reducao de perdas de calor com isolamentos térmicos ea tubul
cOes de vapor e de agua quente;

e Andlise do vapor perdido pelos vazamentos e ma calibracdo de equipamen-

tos.
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7. ANEXOS

Tabela | - Poder Calorifico Inferior das Madeiras.

PCI DAS MADEIRAS

Tino Densidade Apa-| Umidade Poder Calorifico
P rente (kg/m3) | Nominal (%) | Inferior (kcal/kg)
Madeira Nativa - Lenha 400 - 500 20 - 60 3.290 - 1.370
Madeira '\;aet;:]’a “Serma- | 240.- 380 20 - 60 3.290 - 1370
Madeira - Cavaco 180 10 4.100
Eucaliptos - Lenha 450 - 550 20 - 60 3.380 - 1.400
Eucaliptos - Picado 550 - 700 20 - 60 3.380 - 1400
Eucaliptos - Casca - 20 - 60 3.000 - 1.200
Acécia - Lenha 380 - 480 20 - 60 3.500 - 1.600
Pinus - Lenha 380 - 480 20 - 60 3.570 - 1.500
Pinus - Serragem 160 - 380 20-60 3.570 - 1.500
Pinus - Casca - 20 - 60 3.720 - 1.560
Pinus - Cavacos 360 30 2.700

ADTEC — Caldeiras e Aquecedores



Tabela II- Propriedades da agua saturada (liquido e vapor), entrada de temperatu-

ras.
Specific volume Internal energy Enthalpy Entropy
= m?/kg kJ/kg kJ/kg kdfikg - K)
Temp. press. Sat. Sat. Sat. Sat. Sat, Sat. Sat. Sat.
‘c kPa tiquid vapor liquid Evap. vapor liqu Evap. vapor liquid Evap. vapor
T [ 5 vy u, ue g Uy hy ke hy Sy S LR
001 08113 Q001000 206.14 0.0 23753 23753 001 25013 25014 0.00C 91562 9.1562
5 08721 0001000 147,12 2097 2361.3 23823 2098 24896 25106 00761 89496 9.0257
10 12276 0001000 106.38 4200 23472 23882 4201 24777 25198 0.1510 8.7498 8£.2008
15 1.7051 0.001 001 77.93 6299 23331 239%€6.1 6299 24659 25289 02245 B5S569 8.7814
20 2,339 0001002 57.79 8395 23180 24029 8396 24641 25381 0.2966 83706 8.6672
25 3.169 0.001003 4336 10488 23049 24008 10489 24423 25472 0.3674 B.1905 8.5580
30 4.246 0.001004 32.89 12578 22308 24166 12579 24305 25563 0.4369 80184 84633
3 5628 0001006 2522 14667 22767 24234 14668 24186 25653 05053 7.8478 83531
40 7.384 0001008  19.52 16756 22626 24301 167.57 24067 25743 05726 7.6845 82570
45 0,593 0001010 1526 188.44 22484 24368 188545 23048 25832 0.6387 75261 8.1848
50 12.348 0001012 1203 20932 22342 24435 20933 23827 25921 0.7038 7.3725 80763
55 15.758 0.001015 9.568 230.21 22199 24501 23023 23707 26009 O0.7679 7.2234 7.9913
60 19.840 0.001017 7671 25111 22055 24566 25113 23585 260968 08312 70784 7.9006
65 2503 0.001020 6.197 21202 21911 24831 27206 23462 26183 08935 69375 7.8310
70 31.18 0.001023 5.042 29295 21766 24696 29298 23338 26268 009549 68004 7.7553
75 38.58 0.001028 4131 31390 21620 24759 31393 23214 26353 1.01585 66669 7.6824
80 47.39 0.001028 3.407 33486 2147.4 24822 33491 23088 26437 10753 65368 7.6122
85 57.83 0.001033 2828 35584 21326 24884 35590 22960 26519 1.1343 64102 7.5445
90 70.14 0.001038 2.361 37685 2117.7 24845 37892 22832 2660.1 1.1925 6.2886 7.479%
95 84.55 0.001040 1.982 39788 21027 25006 397.96 22702 2668.1 12500 6.1659 7.4159
Sat.
press.
MPa
100 0.10135 0001044 1.6729 41894 20876 25065 41904 22570 26761 13069 6.04B0 7.3549
105 0.12082 0.001048 1.4194 44002 20723 25124 44015 22437 28838 1.3630 5.9328 7.2958
110 0.14327 0.001052 1.2102 461,14 20570 25181 461.30 22302 26915 14185 58202 7.2387
115 0.16906 0.001056 1.0366 48230 20414 25237 48248 22165 26990 14734 57100 7.1833
120 018853 0.001 060 0.8919 503.50 20258 25293 503.71 22026 27063 15276 56020 7.1296
125 0.2321 0001085  0.7706 524.74 20099 25346 52498 21885 27135 15813 54962 7.0775
130 02701 0.001070 0.6685 546.02 19939 25399 54631 21742 27205 16344 53925 7.0269
135 03130 0.001075 0.5822 567.35 1977.7 25450 56769 2159.6 2727.3 1.6870 52007 69777
140 0.3613 0.001080 0.5089 588.74 19613 25500 589.13 21447 27339 1.7331 51908 69299
145 0.4154  0.001085 0.4463 610.18 1944.7 25549 61063 21206 27403 17907 50926 6.8833
150 04758  0.001091 0.3928 B631.68 19279 28595 63220 21143 27465 1.8418 448960 868378
155 05431  0.001008 0.3468 653.24 19108 2564.1 653.84 20986 27524 1.8925 49010 6.7935
180 06178 0001102 0.3071 674.87 18935 25684 67555 20826 27581 1.9427 4.8075 6.7502
165 0.7005 0.C01108 0.2727 €96.56 18760 25725 69734 20662 27635 19925 4.7153 67078
170 0.7917 0.001114 0.2428 71833 18581 25765 719.21 20495 2768.7 20419 46244 66663
175 0.8920 0.001121 0.2168 74017 18400 25802 741.17 20324 23736 20809 45347 66256
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Tabela Ill- Caracteristicas Fisicas do Vapor Saturado.

Presséo Entalpia Entalpia Entalpia
Temperatura | relativa | Pressdo| Volume | Volume espec’rﬁga da espec’rﬁga de espec’rﬁga de Calor | Viscosidade
de evaporagao| (valor absoluta [ massico |volumétrico Agua vaporizagio vapor especifico| dindmica
(fluido) pagina VApOr | vapar  \iealor sensivel, hf) | (calor laterte, hg) | (calortotal, hg) | VaPOr vapor
cataloga)
| k! REJ} ﬂ’fE@ik&} _ ki kﬁl _|(Reall }|_(kik "91' _____ | _(kifkg) __| (kg/ms) |

ey 1 T T W I
I IERIgE =T
[

Material Suplementar da Empresa ASVA (AplicagBes agua quente e vapor
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Tabela IV— Propriedades Termofisicas da Agua Saturada.

Calor

Volume Especi- Viscosi- Condutivi- Namero

Especi- Calor de fico sidade dade Térmica de Tensdo Coefici-
Tempera- fico (m'/kg) Vaporiza- (kJ/kg - K) (N - s/m?) (W/m - K) Prandtl Superficial, ente de Tempera-
tura, T Pressdo, ciohy, oy - 1P B, - 10° tura, T
(K) P (bar) v 100 v, (klkg) €, [ w105 g 100 k100 k- 1P Pr, Pr, (N/m) (K™ (K)
273,15 0,00611 1,000 206,3 2,502 4,217 1,854 1.750 8.02 569 18.2 12,99 0815 75.5 —68,05 273,15
275 0,00697 1,000 181,7 2.497 4,211 1,855 1.652 8.09 574 183 12,22 0,817 753 —32.74 275
280 (1,00990 1,000 130.4 2.485 4,198 1,838 1.422 8,29 582 18,6 10,26 0,825 74.8 46,04 280
285 0,01387 1,000 99,4 2473 4,189 1,861 1.225 8.49 590 18.9 881 0,833 74.3 114,1 285
290 001917 1,001 69,7 2.461 4,184 1,864 1.080 8,69 598 193 7.56  0.841 737 174,0 290
295 002617 i,D‘JZ 51,94 2.449 4,181 1,868 959 8,89 606 19.5 6,62 (0,549 727 2275 205
300 0,03531 1,003 39,13 2.438 4,179 1,872 855 9,09 613 19.6 583 0,857 71.7 276,1 300
303 0,04712 1,005 29,74 2426 4,178 1,877 769 9.2 620 20,1 520 0,865 70.9 320,6 305
310 0,06221 1,007 22,93 2414 4,178 1,882 695 9,49 628 204 4,62 0873 70,0 3619 310
313 0,08132 1,009 17,82 2.402 4,179 1,888 631 9,69 634 20,7 4,16 0,883 69.2 4004 315
320 0,1033 1,011 13,98 2.390 4,180 1,895 577 9,89 640 21,0 3,77 0,894 68.3 436,7 320
325 0.1351 1,013 11,06 2.378 4,182 1,903 528 10,09 645 213 342 0901 67.5 471,2 325
330 01719 1,016 8,82 2.366 4,184 1,811 489 10,29 650 21.7 3,15 0,908 66.6 504,0 330
335 0,2167 1,018 7,09 2.354 4,186 1,920 453 10,49 656 22.0 2,88 0916 65.8 535,5 335
340 0.,2713 1,021 5,74 2,342 4,188 1,930 420 10,69 660 223 2,660 0,925 64.9 566,0 340
345 0,3372 1,024 4,683 2.329 4,191 1,841 389 10,89 668 22.6 2,45 0,933 64.1 5954 345
350 04163 1,027 3,846 2.317 4,195 1,554 365 11,09 668 230 229 0942 632 624,2 350
355 0,5100 1,030 3,180 2.304 4,199 1,568 343 11,29 671 233 2,14 0,951 623 6523 355
360 0,6209 1,034 2,645 2.291 4,203 1,583 324 11,49 674 237 2,02 0,960 614 6979 360
365 0,7514 1,038 2,212 2.278 4,209 1,999 06 11,69 677 241 1,91 0,969 60.5 707,1 363
370 0.9040 1,041 1,861 2.265 4,214 2,017 289 11,89 679 245 1,80 0,978 595 728,7 370
373,15 1,0133 1,044 1,679 2.257 4,217 2,029 279 12,02 680 248 1,76 0,984 589 750,1 373.15
375 1,0815 1,045 1,574 2.252 4,220 2,036 274 12,09 681 249 1,70 0,987 586 761 378
380 1.2869 1,049 1,337 2.239 4,226 2,057 260 12,29 683 254 1,61 0,999 576 788 380
385 1,5233 1,053 1.142 2.225 4,232 2,080 248 12,49 685 258 1,53 1,004 56.6 814 385
380 1,794 1,058 0,980 2.212 4,239 2,104 237 12,69 686 263 147 1,013 55,6 841 390
400 2,455 1,067 0,731 2.183 4,256 2,158 217 13,05 588 272 134 1,033 53,6 896 400
410 3.302 1,077 0,553 2.153 4,278 2,221 200 1342 688 282 1,24 1,054 51,5 952 410
420 4,370 1,088 0,425 2.123 4,302 2,291 185 13,79 688 29.8 116 1,075 494 1.010 420
430 5,699 1,099 0,331 2.091 4,331 2,369 173 14,14 685 304 1,09 1,10 472 430

Livro Fundamentos de Transféncia de Calor e de Massa, 2013
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