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RESUMO

A forma de disposicdo dos residuos solidos urbanos tem se tornado assunto de grande
importancia devido, principalmente, a uma maior preocupacdo com a sustentabilidade
ambiental e as consequéncias de uma disposic¢ao incorreta tanto para 0 meio ambiente quanto
para a salde humana. Dentre as possiveis formas de disposicao/tratamento desse material
destacam-se as tecnologias de aproveitamento energético, ou como séo conhecidas, tecnologias
Waste to Energy (WtE), a reciclagem, compostagem/tratamento bioldgico e os aterros
sanitarios. A gestdo integrada dos residuos é papel do gestor pablico dos municipios no Brasil,
e assim é importante que ele possua dados que substanciem as suas decisdes a fim de elaborar
planos que melhor se adequem a situacdo local. Da literatura destaca-se, em especial, um
modelo capaz de realizar a otimizacdo de diferentes rotas tecnoldgicas de disposicao/tratamento
de residuos utilizando tecnologias consolidadas para o processamento deste material. O papel
desta pesquisa é estender o modelo citado de forma a abranger uma tecnologia que tem se
apresentado mais atrativa tanto do ponto de vista ambiental quanto energético e tem como
objetivo a insercdo de um ciclo combinado com gaseificacdo integrada neste modelo de
otimizag&o, visando avaliar a decisdo sobre as melhores rotas de processamento de residuo.
Para tanto, foi necessario desenvolver um modelo de gaseificacdo de residuos sélidos urbanos
para prever a composicdo do gas de sintese gerado neste processo. Com os dados obtidos se
inseriu esta tecnologia na superestrutura de tratamento térmico, optou-se também por se
considerar além do transporte dos residuos organicos e liquidos, o transporte de residuos
solidos. A partir da modelagem verificou-se que a receita financeira global das plantas de
processamento melhora quando as plantas menores se restringem a um uso minimo da
superestrutura térmica, sendo a gaseificacdo escolhida para as plantas maiores. Verifica-se
também que h& uma atratividade consideravelmente maior para o caso com gaseificacao e
transporte de residuos solidos, obtendo-se paybacks de até nove anos para 0 cenario mais
provavel sem o auxilio de subsidios, VPL de 2 bilhdes e TIR de 20,32%. Ao se considerar a
inclusdo da taxa de tratamento de residuos, os resultados se tornam significativamente

melhores, aumentando a atratividade das plantas de processamento.

PALAVRAS-CHAVE: Gaseificagdo. Residuo solido urbano. Otimizag&o. Processamento de

residuos.



ABSTRACT

The way of disposal of solid urban waste has become a matter of great importance due mainly
to a greater concern with environmental sustainability and the consequences of incorrect
disposal both for the environment and for human health. Among the possible ways of
disposal/treatment of this material, the technologies of energy use stand out, or as they are
known, technologies of waste to energy (WtE), recycling, composting/biological treatment and
landfills. Integrated waste management is the role of the public manager of municipalities in
Brazil, and so it is important that they have data to substantiate their decisions in order to
develop plans that best suit the local situation. From the literature, it stands out, a model capable
of optimizing different technological routes of disposal/treatment of waste using consolidated
technologies for the processing of this material. The role of this research is to extend the
aforementioned model to include a technology that has been presenting itself as more attractive
from both an environmental and an energetic point of view and it aims to insert a combined
cycle with gasification integrated with this optimization model, to evaluate the decision on the
best waste processing routes. Therefore, it was necessary to develop a gasification model for
solid urban waste to predict the composition of the gas generated in this process. With the data
obtained, this technology was inserted in the heat treatment superstructure; it was also chosen
to consider, in addition to the transport of solid and liquid waste, the transport of solid waste.
From the modelling, it was verified that the global income of the plants when improving the
smaller plants is restricted to minimum use of the thermal superstructure, being the gasification
chosen for the bigger plants. It is also verified that there is a considerably greater attractiveness
for the case with gasification and transportation of solid waste, obtaining paybacks of up to 9
years for the most likely scenario without the aid of subsidies, NPV of 2 billion and IRR of
20.32 %. When considering the inclusion of the waste treatment fee, the results become

significantly better, increasing the attractiveness of the plants.

KEYWORDS: Gasification. Municipal solid waste. Optimization. Waste management.
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1 INTRODUCAO

O aumento crescente no modo de disposicao e sua composicao heterogénea fazem dos
residuos solidos urbanos (RSU) uns dos principais problemas enfrentados pela sociedade
atualmente, tanto em paises desenvolvidos quanto subdesenvolvidos (CASAS LEDON et al.,
2016). Um dos desafios enfrentados pelos responsaveis pelo gerenciamento deste material é
encontrar uma solucdo eficaz, reduzindo passivos ambientais e com seguranca para a sua

disposicao final, problema este que tende a aumentar com o crescimento na geracdo de RSU.

Segundo a Agéncia Internacional de Energia, a producdo de residuos urbanos tende,
segundo projecdes estatisticas, a mais do que dobrar nas proximas décadas, indo de
1316 Mt/ano em 2013 para 2720 Mt/ano em 2050, fato este estimulado pelo aumento
populacional e desenvolvimento econémico (IEA, 2016). O gerenciamento/gestdo inadequado
deste tipo de residuo leva a consequéncias importantes, tais como, emissdo de gases poluentes,
impactos ambientais e na satde da populacdo (PIRES et al., 2011).

Atualmente, as principais formas de tratamento dos RSU sdo os aterros sanitarios,
reciclagem, compostagem e a incineracdo. A distribuicdo dessas alternativas entre alguns dos
principais paises do mundo pode ser vista na Tabela 1 (LINO; ISMAIL, 2017). Na Tabela 1,
percebe-se que dentre os paises avaliados, os EUA e a China apresentam as maiores producdes
de RSU anual, tendo os dois paises o aterro sanitario como principal forma de destinacéo final

dos residuos gerados.

Brasil, Alemanha e Japdo apresentam producdo de RSU em numeros gerais
relativamente similar, porém estes paises adotam estratégias bem diferentes com relacdo a
destinacdo final; enquanto Japdo e Alemanha utilizam em sua totalidade a incineragdo e
reciclagem/compostagem, o Brasil depende quase que unicamente dos aterros sanitarios
(LINO; ISMAIL, 2017). Dentre as alternativas de tratamento apresentadas na Tabela 1, os
aterros sanitarios provem a maneira mais facil e econdmica de se dispor de residuos ao redor
do mundo (LAMB et al, 2012). No entanto, este método apresenta varios problemas ambientais,
tais como contaminacgdo da superficie e de lencois freaticos, emissdo de gases do efeito estufa

e emissdo de odores.

Outros fatores fazem com que se procurem alternativas para 0s aterros sanitarios, sendo
que dentre eles destacam-se: espaco cada vez mais limitado para implantacdo deste processo,
custos de transporte, propagacgéo potencial de patdgenos de incidentes bioldgicos, oposicao de

moradores vizinhos, entre outros (ZUBERI; ALI, 2015). Devido a estes fatores, muitos paises
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desenvolvidos tém mudado sua forma de disposi¢éo final para incineracao, aléem da preferéncia

dada a reciclagem e reutilizacdo (MONNI, 2012).

Tabela 1 — Tratamento de RSU em alguns paises

Ao Popglagéo ' I?SU RSU per capit_a ,(Ao/t;rro Incineracéo (Sae;irt):cl)itg:gn;ni

(Milh&o) (milhdo-t /ano)  (kg/habitante/dia) (%) %)

Austria 2013 8,54 8,14 2,61 4,00 37,00 59,00
Dinamarca 2013 5,67 4,20 203 2,00 54,00 44,00
Alemanha 2013 80,69 47,7 162 0,00 35,00 65,00
Holanda 2013 16,92 9,8 158 1,00 49,00 50,00
Suécia 2013 9,78 4,36 1.22 1,00 50,00 49,00
Suica 2013 8,30 5,56 1.83 0,00 49,00 51,00
Bélgica 2013 11,22 6,13 1.49 1,00 44,00 55,00
Roménia 2013 19,51 0,78 011 97,00 0,00 3,00
Japéo 2013 126,57 45,00 0,97 1,00 80,00 19,00
China 2014 1376,05 158,05 031 60,00 30,00 10,00
EUA 2014 321,77 273,10 232 53,00 12,00 35,00
Brasil 2014 204,45 64,40 0.86 96,10 0,00 3,90

Fonte: Lino e Ismail (2017)

Esta tendéncia, aliada a reducdo das reservas de combustiveis fosseis e aos problemas
relacionados as emissfes geradas na sua combustdo, levou os paises a procurarem alternativas
renovaveis, como o aproveitamento energético do RSU em centrais térmicas conhecidas como
“Waste-to-Energy” (WHLE).

Nas centrais térmicas WtE, a tecnologia dominante é a incineragdo com mais de 1400
centrais térmicas no mundo (ARENA; ARDOLINO; GREGORIO, 2017), porém, no século 21,
algumas tecnologias inovadoras tém comecado a atrair a atencdo, impulsionada,
principalmente, por uma visdo mais sustentavel devido a esse processo ainda encontrar como
desafio o controle de NOx, SOx, dioxinas e furanos (DONG et al., 2018; CHENG; HU, 2010).

Dentre as principais alternativas, destaca-se a gaseificacdo que conta, atualmente, com
mais de 100 centrais térmicas em operacdo. A gaseificacdo apresenta algumas vantagens em
relacdo a incineracdo: maior eficiéncia na producdo de energia, a possibilidade da producéo de

combustiveis em vez de somente energia € um controle melhor das emissGes de poluentes.
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Segundo Malkow (2004), a redugdo na emissao de poluentes acontece pelo fato de se reterem
alcalis, metais pesados, cloretos e enxofre nos residuos do processo e também por prevenir a
formacéo de dioxinas e NOx térmico devido a mais baixas temperaturas e ao ambiente redutor.

A diferenca principal entre o processo de incineracao e a gaseificacdo esta na quantidade
de oxigénio no ar que é admitido no processo. Enquanto a incineragdo realiza a combustdo em
excesso de ar para que o material seja completamente oxidado e a energia seja extraida na forma
de calor, a gaseificacdo acontece em um ambiente com ar ou oxigénio limitado, fazendo com
que a combustdo ocorra, mas ndo seja completa (BREEZE, 2019).

Assim, o residuo é convertido em um gas que pode ser utilizado tanto para producao de
energia quanto para producéo de metano, metanol, dimetil éter, entre outros quimicos (ACC,
2013). Em centrais térmicas WtE, o gas produzido é geralmente utilizado como combustivel
em conjuntos a gas ou motores a combustdo interna para a producao de energia elétrica de uma
forma mais eficiente (YASSIN et al., 2009).

Ferreira e Balestieri (2018) realizaram uma analise comparativa entre estas duas
alternativas WtE, sendo as configuracbes avaliadas com capacidades entre 4 e 11 MW. Um
ciclo combinado hibrido queimando RSU em um incinerador concomitantemente com um
conjunto a gas queimando biogas de aterros foi comparado a um sistema de gaseificagdo de
RSU com a queima do gas de sintese (syngas) diretamente em um conjunto a gas. Os resultados
revelaram que a configuracdo com gaseificacao é mais eficiente que o ciclo hibrido (43% contra
35%).

Yassin et al. (2009) realizaram uma analise tecno-econémica de dois sistemas WtE:
combustdo em leito fluidizado e gaseificacdo, sendo que para diferentes opc¢des de tratamento
do residuo o estudo concluiu que a gaseificacdo tem maiores eficiéncias globais do que os
processos de combustdo, em especial a gaseificacdo em leito fluidizado com um ciclo
combinado com conjunto a gas.

Arena (2012) apresentou uma revisdo técnica sobre o processo de gaseificacdo de
residuos solidos urbanos, avaliando diferentes aspectos do processo como tipo de reatores e
configuracdes das centrais térmicas. A analise demonstra que a gaseificacdo € um processo
tecnicamente viavel, capaz de atingir os limites impostos para emissdes de poluentes e com um
grande efeito na reducéo da utilizacéo dos aterros sanitarios.

Analisando de um ponto de vista de passivo ambiental, Dong et al. (2018) realizaram uma
avaliacdo de ciclo de vida para trés diferentes sistemas de conversdo térmica (pirdlise,
gaseificacdo e incineragdo). Os resultados encontrados permitem afirmar que a pirdlise e a

gaseificacdo em conjunto com um conjunto a gas/ciclo combinado tém o potencial de diminuir



23

as cargas ambientais e atingir eficiéncias energéticas mais elevadas que os ciclos de incineragéo.
Outro resultado apresentado neste estudo permite assumir a central térmica de gaseificacéo
como a com 0 menor impacto ambiental com relacdo a aquecimento global (global warming,
GW).

Nas diversas maneiras de disposicéo final dos residuos e visando buscar solucfes para a
gestdo integrada destes métodos, Balcazar (2014) realizou um estudo de modelagem e
otimizacdo que abrange diferentes tecnologias de geracdo de energia e rotas tecnologicas de
processamento e distribuicdo dos produtos obtidos a partir de residuos municipais visando
maximizar a receita de processamento multiplo de RSU em trés regiGes metropolitanas (Séo
Paulo, Campinas, Vale do Paraiba e litoral norte).

O modelo utilizado visa alocar em nove diferentes aterros em funcionamento nessas trés
regides outras possibilidades para processamento de residuos, como o tratamento bioldgico,
tratamento térmico e a reciclagem. A estrutura de tratamento térmico utilizada no modelo foi
fundamentado em sistemas WtE baseados em ciclos a vapor com incinerador de RSU em
comparacdo com sistemas hibridos (conjuntos a gas queimando gas natural e associados a
incinerador de RSU).

1.1 JUSTIFICATIVA

Em um aspecto nacional ha, ainda, muito a se desenvolver sobre o assunto de
aproveitamento energético de RSU, visto que o aterro sanitario € a medida mais adotada para
disposicdo final deste material. A politica nacional dos residuos solidos (PNRS) afirma que as
técnicas de recuperacao energética de RSU podem ser usadas, contanto que suas viabilidades
técnicas e ambientais sejam garantidas (BRASIL, 2010). A PNRS instituida por meio da Lei
12.305/2010 também destaca a importancia da gestdo integrada de residuos sélidos com a
adocdo e desenvolvimento de tecnologias limpas de maneira a reduzir impactos ambientais.

Do discorrido, percebe-se a importancia de se estudar tecnologias mais avancadas como
a gaseificagdo frente a tecnologias ja estabelecidas como a incineracdo, de maneira a buscar
solucBes mais sustentaveis e que sejam vidveis — neste contexto, tal como sugerido por Ferreira
e Balestieri (2018), o emprego de sistemas de gaseificacdo se revela mais atrativo e eficiente
que as tecnologias contempladas por Balcazar (2014) para tratamento térmico, devendo ser

considerado seu emprego nas rotas de integragdo das plantas de processamento de residuos.
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1.2 OBIJETIVOS

1.2.1 Objetivos gerais

Desenvolver a modelagem do ciclo combinado com gaseificagdo integrada na
superestrutura descrita no trabalho realizado por Balcazar (2014), avaliando a decisdo sobre as
melhores rotas tecnoldgicas para o gerenciamento de residuos. Neste trabalho serdo utilizadas
a superestruturas de processos bioldgicos e processos renovaveis com as mesmas tecnologias

apresentadas no trabalho do Balcazar (2014).

1.2.2 Objetivos Especificos

e Realizar uma revisao bibliografica acerca dos tipos de gaseificacdo, parametros e
aspectos relevantes do processo e tipos de modelagem de simulacdo da
gaseificacdo.

e Desenvolver um modelo de gaseificacdo para 0 RSU a fim de se determinar a
composicdo e propriedades do gas de sintese gerado na queima de combustivel
derivado de residuo (CDR).

e A partir do modelo estudar parametros e variagcdes no processo e seus efeitos na
composicdo e caracteristicas do gas de sintese gerado. Com as equacdes e
restricdes dos modelos, melhorar os pardmetros operacionais através de métodos
de otimizacao.

e Modelar um ciclo combinado com gaseificador integrado de RSU a ser inserido
na superestrutura térmica.

e Avaliar as rotas tecnoldgicas e o comportamento da megaestrutura com a insercao

da tecnologia de gaseificagdo na superestrutura térmica.

1.3  CONTRIBUICOES E IMPACTOS DA DISSERTACAO

A principal contribuicdo desta dissertacdo € a apresentacédo da tecnologia de gaseificacéo
de residuos solidos urbanos em um contexto de gerenciamento integrado de residuos revelando
o0 potencial desta tecnologia através de um modelo de otimizacao que busca maximizar o lucro

das plantas de processamento. Este trabalho faz uma comparacdo entre a gaseificagdo e a
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incineracdo atraves da insercdo desta tecnologia na superestrutura de tratamentos térmicos
proposta por Balcazar (2014).

Além do supracitado, a presente dissertacdo também tem como contribuicdo a
apresentacdo de um modelo que promove a valorizacdo dos residuos urbanos, um importante
passivo ambiental que deve ser equacionado. Neste modelo tem-se a redugéo da quantidade de
residuos que seriam aterradas e a geracdo de energia elétrica através de combustivel ndo fossil,
pontos importantes do ponto de vista ambiental. Do ponto de vista socioeconémico este modelo
pode ser visto como fonte geradora de recursos, principalmente atraveés do incentivo a

reciclagem.



26

2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 GASEIFICACAO NO PROCESSAMENTO DE RESIDUO

Segundo Yadav e Jagadevan (2019) e Kaur et al. (2019), a gaseificagdo de RSU pode ser
definida como o processo termoquimico de conversdo de material carbonaceo na presenca de
uma quantidade de oxidante menor que a estequiométrica para formacao de um produto gasoso
a alta temperatura; este gas € conhecido como gas de sintese ou syngas. Este processo pode ser
auto-térmico, ou seja, parte do combustivel é queimado para fornecer o calor necessario para
gaseificar o material restante ou alotérmico, no qual o calor é fornecido por uma fonte externa.

Ha diferentes tipos de gaseificacdo de RSU, sendo que uma das possiveis classificacdes
destes tipos se refere ao meio oxidante utilizado. Dentre os principais destacam-se: gaseificacdo
a ar, com ar rico em oxigénio, com oxigénio puro, com vapor e a plasma (WATSON et al.,
2018; ARENA, 2012). Dependendo do tipo de agente gaseificante utilizado, 0 processo tera
diferentes caracteristicas. O agente oxidante possibilita, por meio de diferentes reacOes
heterogéneas, que a matéria-prima da gaseificacdo seja rapidamente convertida em produto
gasoso (LEE et al., 2014)

A gaseificacdo a ar (agente do processo) produz um syngas diluido em nitrogénio (ndo
ativo nas reacGes quimicas) e de baixa qualidade com poder calorifico superior na faixa entre
4-7 MJ/Nm3 (SCHUSTER et al., 2001). A gaseificacdo com ar rico em oxigénio, ou seja, com
mais de 21% de O2 no ar, podendo chegar até 50%, tem como objetivo obter um gas com um
poder calorifico mais elevado devido & menor quantidade de nitrogénio. O processo com
oxigénio puro produz um syngas com nenhum ou quase nenhum teor de nitrogénio, assim
possuindo um poder calorifico mais elevado que os anteriores (entre 10 - 15 MJ/Nm3).

No entanto, para este processo € necessario realizar investimento em uma unidade de
separacdo de ar para fornecer o oxigénio puro, fazendo com que este processo somente seja
viavel para operagdes em grande escala. A gaseificagcdo com vapor de agua gera um syngas com
alto teor de hidrogénio e com um maior valor de poder calorifico (faixa entre 15 - 20 MJ/ Nm3),
sendo que para este processo é necessario fornecer calor, visto que ndo ha reacdes exotérmicas
(ARENA, 2012).

Segundo Arena (2012), o processo de gaseificagdo € composto de reacfes endotérmicas
e exotérmicas que acontecem de maneira sucessiva e repetidamente; 0 processo acontece em
diferentes etapas, tais como aquecimento e secagem, volatizacéo (pirélise) e reagdes quimicas

(gas-sdlido e fase gas). A etapa de aguecimento e secagem ocorre em temperaturas de até 160°
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C, fase em que acontece a evaporagao de parte da umidade contida no residuo.

A pir6lise ocorre em temperaturas de até 700° C; nesta etapa sdo formados gases
permanentes (Hz, CO, CO2, CHa, H20), alcatrdo (vapores de hidrocarbonetos condensaveis) e
char (o residuo solido restante volatizado, que consiste principalmente de carbono fixo e
cinzas). Parte dos vapores passa por um processo de craqueamento térmico em gas e char. A
ultima etapa de reagdes quimicas acontece em um ambiente redutor, com quantidade de
oxigénio muito abaixo da estequiométrica (entre 25% a 50%) (ARENA, 2012).

No processo auto-térmico, a combustdo parcial dos gases combustiveis, vapores e residuo
carbonéceo (char) prové o calor necessario para o craqueamento térmico do alcatrdo (Tar) e
hidrocarbonetos e para gaseificagdo do char, mantendo a temperatura operacional do
gaseificador. Existem diferentes tecnologias para gaseificacdo de residuos solidos urbanos
comercialmente disponiveis. Estas tecnologias utilizam diferentes tipos de reatores que serdo
discutidos a seguir.

- Gaseificador de leito fixo: Nestes reatores, o residuo preenche quase que a totalidade
do reator, podendo-se distinguir diferentes zonas que se movem para cima ou para baixo. Ha
dois tipos de gaseificadores de leito fixo, downdraft e updraft. No downdraft, o residuo é
alimentado pela parte superior do reator e o agente gaseificante pela parte superior ou lateral,
ou seja, o residuo e gases movem-se na mesma direcao.

O tamanho e portabilidade deste tipo de reator sdo algumas de suas vantagens. No entanto,
apresenta como desvantagens o fato de necessitar a separacdo do material de alimentacéo e que
o0 residuo tenha um baixo teor de umidade. Este tipo de gaseificador é utilizado para baixas
capacidades (menores que 1 MW) e é muito sensivel as caracteristicas do combustivel, o que
faz com que seja raramente aplicado para RSU ou outros tipos de residuos (LARS
WALDHEIM, 2018).

No gaseificador updraft, o residuo € alimentado pelo topo do reator e o oxidante pela
parte inferior, e desse modo o residuo se move no sentido contrério aos gases, que secam 0
residuo; assim, para este tipo de gaseificador é possivel utilizar residuo com maior percentual
de umidade. Os gases deixam o gaseificador neste modelo com temperaturas relativamente
baixas, 0 que faz com que o processo apresente elevada eficiéncia térmica, diferentemente do
downdraft, no qual os gases deixam o gaseificador com altas temperaturas.

No gaseificador updraft, o alcatrdo formado na zona de pirdlise € arrastado pelos gases
antes de ser craqueado, fazendo com que o syngas produzido apresente uma elevada
concentracédo deste componente, na ordem de 40-100 g/Nm3 (BELGIORNO et al., 2003; LARS
WALDHEIM, 2018). A Figura 1 apresenta uma representacado esquematica destes dois tipos de



gaseificadores de leito fixo contendo as principais zonas de rea¢do nestes equipamentos.

Figura 1 - Tipo de gaseificadores de leito fixo
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Fonte: Adaptado de Dutta e Acharya (2011)

Gaseificador de leito fluidizado: O gaseificador de leito fluidizado pode ser do tipo
borbulhante ou circulante. No gaseificador de leito fluidizado borbulhante, o fluxo de gases

oxidante é soprado na dire¢do ascendente e permeia o material inerte contido no leito; o residuo

é colocado em contato com este material no leito do reator.

A velocidade do fluxo de gases é tal que da as particulas do leito uma caracteristica de
fluido, o que favorece a mistura e o contato gas-sélido. Para este tipo de reator, a velocidade do

fluxo de gases estar4, tipicamente entre 1 e 2 m/s e ndo ha arraste de material (WIDELL, 2013).

Um esquema deste tipo de gaseificador é apresentado na Figura 2.

Figura 2 - Esquema de um gaseificador em leito fluidizado
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As reacgdes de gaseificacao neste reator ocorrem logo acima do leito, na regido de maxima
turbuléncia (induzido pela erupcéo das bolhas) e as temperaturas de reagéo devem ser limitadas
de forma a ndo haver fuséo e sinterizacdo das cinzas. Uma caracteristica deste tipo de reator é
que ele ndo contem partes mdveis fazendo com que a sua manutencdo seja mais barata e
simples.

O tipo circulante apresenta velocidades do fluxo de gases acima da velocidade terminal
dos sélidos, o que faz com que uma grande quantidade de particulas seja arrastada do leito. Para
que o regime seja considerado permanente € necessario um ciclone para captar o material
arrastado e que este material seja retornado ao leito. A principal vantagem do tipo circulante é

sua capacidade de processar diferentes matérias primas com composi¢des variaveis e umidade.

Gaseificador de fluxo arrastado: Sdo geralmente operados a altas pressdes (25 bar),
podem processar carvdo e mistura de residuos de plasticos, pois esses materiais podem formar
uma polpa/lama de maneira a se obter um combustivel s6lido que possa ser alimentado a altas
pressdes de forma barata e com um conteldo energético capaz de manter as reacdes de
gaseificacdo. Neste tipo de gaseificador € utilizada uma mistura de agua com pequenas
particulas de combustivel (triturado) de maneira a formar uma lama, que é alimentada no
gaseificador com o agente gaseificante pressurizado; uma chama na parte superior do
gaseificador € responsavel por queimar parte do combustivel de forma a fornecer calor e manter
altas temperaturas (1200 - 1500 °C). Nesta temperatura, as cinzas séo derretidas e descarregadas

na camara de resfriamento. O esquema descrito anteriormente € apresentado na Figura 3.

Figura 3 — Gaseificador de fluxo arrastado
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Gaseificador de forno rotativo: Este tipo de gaseificador apresenta como principais
objetivos mover solidos na zona de reacdo a alta temperatura e misturar os sélidos, processando
quase todo tipo de residuo, indiferentemente do tipo e composicao. O forno € composto de uma
casca cilindrica de metal revestida com material refratario resistente a abrasao de forma a prever
0 sobreaquecimento do metal. A velocidade de rotagdo controla o movimento dos solidos que
estédo sendo processados, conforme apresentado na Figura 4.

Figura 4 — Gaseificador de forno rotativo
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Gaseificador a plasma: Processa residuos ndo tratados e o reator utilizado
frequentemente é de leito mdvel. O residuo entra em contato com um plasma gerado
eletricamente por uma tocha de plasma localizada na regido inferior do gaseificador, fazendo
com que a parte organica do residuo seja convertida em syngas e a parte inorganica seja
vitrificada em escdria inerte. As unidades de gaseificagdo a plasma requerem um alto gasto de
eletricidade para operar as tochas de plasma, em torno de 15-20% da poténcia bruta da central
térmica. Um esquema deste tipo de gaseificador é apresentado na Figura 5.

Além dos tipos de agentes gaseificantes utilizados e dos diferentes tipos de reatores,
alguns parametros operacionais e de desempenho de processos devem ser considerados, sendo
descritos a seguir os mais importantes. Razdo de equivaléncia (ER) é a relacdo entre a
quantidade de oxigénio no oxidante e a quantidade necessaria para combustdo completa
estequiométrica (ARENA, 2012). Este parametro é um dos mais importante no processo de

gaseificacdo, pois afeta a composi¢éo e rendimento do gas resultante e o contetdo de alcatrdo.
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Uma razdo de equivaléncia igual a zero indica uma condicédo de pirdlise, enquanto que, valores
préximos a um indicam uma condigdo de combustdo. Para gaseificacdo, a razdo de equivaléncia

geralmente assume valores na ordem de 0,25 a 0,35 (ARENA, 2012).

Figura 5 — Gaseificador a plasma
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Fonte:Helsen e Bosmans (2010)

A temperatura do reator € um parametro importante tanto para gaseificacdo alotérmica
(ou indireta, com fonte de energia externa) como para gaseificacao auto-térmica. A temperatura
pode afetar o estado das cinzas e o contetdo de alcatrdo no syngas, observando-se que o tempo
de residéncia dos gases e do residuo é um parametro que dependera do tipo do reator. As
propriedades e composi¢cdo dos residuos no processo de gaseificacdo sdo importantes, como
poder calorifico, composicdo elementar, conteldo de umidade, conteldo de material volatil,

outros contaminantes, densidade e tamanho.

No processo de gaseificacdo, algo comum que tem sido feito € a utilizacdo de combustivel
derivado de residuos (CDR). O CDR é oriundo de residuos néo perigosos, com valor energético,
que tenha passado por um pré-tratamento de segregacéo, trituracdo e mistura, de forma a obter
um material com caracteristica homogénea. Este material € geralmente constituido de plastico,
borracha, papel, madeira, entre outros, que ndo sejam viaveis para o0 processo de reciclagem ou

que tenham sido rejeitados por este processo.

A composicdo e temperatura do agente gaseificante sdo parametros que afetam os
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balancos de massa e energia no reator e também a distribuicdo de temperatura ao longo do
gaseificador. Além destes parametros operacionais é importante conhecer alguns parametros de

eficiéncia do processo de gaseificacdo, 0s quais sao:

Eficiéncia de gés frio, sendo definido como a razéo da energia quimica do gas de sintese
(vazdo volumétrica do gas de sintese gerado pelo poder calorifico deste gas, V;,) e a energia
quimica do residuo fornecido a planta (vazdo volumetrica do residuo fornecido a planta pelo
poder calorifico do residuo, V,.;) , ou seja, EGF = V;,,PClsing/ V,¢sPClres. Este pardmetro nio

leva em conta o calor sensivel do gas, somente sua energia quimica.

Eficiéncia do gas quente, diferentemente da eficiéncia de gés frio, leva em conta o calor
sensivel do gés e do residuo, ou seja, EGQ = (Csaidat VinPClsin) / (V;esPClrestCentr), N0 qual
Csaida € 0 calor sensivel do gas produzido e Centr € 0 calor sensivel do residuo.

Eficiéncia de conversdo de carbono, sendo um parametro que quantifica a razéo entre
a conversao do carbono em produtos gasosos e o carbono contido nos residuos fornecido a
planta, ou seja, ECC = (V i, Cecarbono_syngas) / (VyesCcarbono_residuo), N0 qual Cearbono_syngas € a fracio
de carbono presente no syngas, excluindo-se o presente no alcatrao e cinzas, e Ccarbono_residuo € @

fracdo de carbono presente no residuo.

O conteudo de alcatrdo € um elemento que se forma no processo de gaseificacdo, sendo
um dos principais impeditivos ao uso desta tecnologia em escala industrial. O alcatrdo é uma
mistura complexa de hidrocarbonetos pesados, tais como hidrocarbonetos aromaticos
policiclicos, podendo causar problemas como entupimento da tubulacdo e de equipamentos,
reduzindo assim a eficiéncia do processo. Por essa razdo, esse se torna um parametro
fundamental no processo, uma vez que, conhecendo o conteudo de alcatrdo da gaseificacéo, é
possivel definir o equipamento de conversdo de energia que pode ser utilizado e as tecnologias

necessarias para limpeza do syngas produzido.

2.2 MODELOS DE SIMULACAO DO GASEIFICADOR

No processo de gaseificacdo, qualquer variagdo dos pardmetros operacionais
mencionados anteriormente pode afetar a composicao final do gas produzido e o desempenho
do gaseificador. A composic¢do da matéria-prima também é um fator que influencia fortemente
0 sistema e a composic¢éo do syngas, de tal modo que o processo de experimentagdo para achar

as condicdes Otimas para um reator especifico acaba se tornando muito custoso e demorado.
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Torna-se, assim, importante estudar modelos matemaéticos que simulem o comportamento
do gaseificador com vistas a otimizar sua operacao e projeto sem a necessidade de recorrer a
experimentacao fisica. De acordo com Basu (2010), existem quatro diferentes tipos de grupos
de modelos de simulacdo de gaseificador: equilibrio termodinamico, equilibrio cinético,
dindmica dos fluidos computacional (DFC) e rede neural artificial, cada uma com suas
vantagens e dificuldades, conforme seré discutido a seguir.

2.2.1 Modelo de equilibrio termodinamico

O modelo de equilibrio termodindmico considera uma quantidade infinita de tempo para
as reacGes nos gaseificadores acontecerem, deste modo prevendo o rendimento maximo
atingivel do produto desejado (BASU, 2010). Este modelo utiliza os conceitos de
termodindmica e de equilibrio quimico, como a busca da minimizagao da energia livre de Gibbs
e as constantes de equilibrio.

Algumas suposi¢des comumente adotadas nesta abordagem de modelagem sao: condicédo
de regime permanente, reator e reacdes consideradas zero-dimensionais e longo tempo de
residéncia. Devido a essas caracteristicas, este modelo é considerado uma maneira simples,
porém (til, de estimar o processo de gaseificacdo; no entanto, apresenta desvantagens, tais como
o fato de ndo levar em consideracdo parametros relacionados a geometria do reator ou a
hidrodinamica (como altura do gaseificador e velocidade de fluidizacao), dentre outros.

Uma caracteristica dos modelos de equilibrio termodindmico € que eles superestimam a
geracgdo de elementos como Hze CO e subestimam a de COz e ndo consideram no fluxo de saida
de gases elementos como CHa, alcatrdo e carvio (GOMEZ-BAREA; LECKNER, 2010). Os
modelos de equilibrio termodindmico podem ser utilizados de forma a obter resultados
consideravelmente precisos para simulacdo de gaseificadores de fluxo arrastado, em
simuladores de processos quimicos, ou para gaseificadores de leito fixo concorrentes,
considerando que se tenham altas temperaturas e alto tempo de residéncia. Para que se possa
modelar gaseificadores de leito fixo contracorrente, de leito fluidizado de duplo e Gnico estagio,
é necessario realizar modificagdes no modelo de equilibrio (VILLANUEVA, 2010). O modelo
de equilibrio termodinamico pode ser abordado utilizando-se dois métodos diferentes,

conhecidos como ndo-estequiométrico e estequiométrico.
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2.2.1.1 Método estequiométrico

Neste caso, 0 modelo inclui as rea¢fes quimicas e as espécies envolvidas, sendo baseado
no balango estequiométrico de elementos como carbono, hidrogénio, oxigénio ou, ainda, outros
elementos relevantes. Elementos que estdo presentes no gas resultante em pequenas

quantidades s&o geralmente desconsiderados do balanco (BASU, 2010).

O modelo pode considerar ou a reacdo de gaseificacdo global, ou cada um dos processos
de gaseificacdo (secagem, pirdlise, oxidacéo e reducdo). Um exemplo da abordagem da reacéo

global é apresentada pela equacéo (1).

CH,0, + wH,0 + a(0; + 3,76N,) © n.C + ny,H, + ngoCO + ngp,CO, +
Ney, CHy + 1y, oH,0 + 3,76aN, 1)

Esta equagdo representa a reacdo de gaseificagdo de um mol de biomassa (CH,0,) com
“w” mols de dgua/vapor e na presenga de “a” mols de ar (0, + 3,76N,). A formulacéo conta
com seis incognitas, sendo necessario dispor do mesmo numero de equacOes distintas para
resolver o sistema. Trés destas seis incognitas (7, ny,, nco,Nco,r Ncw,» Mu,0) POdeM ser
encontradas ao aplicar um balanco de massa dos atomos de carbono, hidrogénio e oxigénio por

meio das equacdes (2) a (4):

Balango de carbono: n. +n¢o +nep, + nep, =1 (2)
Balango de hidrogénio: 2ny, +4ncy, +2ny,0 = x + 2w (3)
Balango de oxigénio: n¢p + 2 ngp, + ny,0 =y +w+ 2a 4)

As outras trés equacOes podem ser determinadas ao se utilizar o conceito de equilibro de
reacOes e de constantes de equilibrio, cujo processo de gaseificacdo pode ser representado por
um grupo de diferentes equagOes, das quais as principais sdo de carbono, oxidacdo, shift,
formagéo de metano e reacdo de reforma de vapor. De todos estes tipos diferentes de equacoes,
as principais sdao Boudouard, gas-agua, hidrogaseificacdo (todas reacdes de carbono) e troca
gés agua de vapor (shift). As constantes de equilibrio, representada por “kindice”, € as respectivas

reagOes séo apresentadas pelas equagoes (5) a (8), para um gaseificador a presséo P.

_ nlo (pY .

Kpoud = oo (PO) - C+C0, - 2CO (5)
_ Ninco (P 1+1-1-1 .

kg = i (PO) © C+H,0 > CO+H, (6)
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nen, (P\172-1 _

kniar = o (77) . C+ 2H,~CH, 7)
_ niynco, (P\1*1-1-1 .

Ktroca = 22 () . €O+ H,0-CO,+ H, ®)

Na qual Po é a pressdo padrdo a 1 atm.

Resolvendo estes dois conjuntos de equagfes, a composi¢do do gas resultante no estado
de equilibrio é determinada. A temperatura adiabatica do sistema pode ser encontrada ao se

aplicar um balango de energia na gaseificacdo de reacao por meio da equacéo (9) (BASU, 2010).

Yin; [hf; + AHJgg]i, reagentes = ¥;n;[h{; + AHZgg]i, produtos (9)

2.2.1.2 Método ndo-estequiométrico

Este método é baseado na minimizacdo da energia livre de Gibbs (condicéo de equilibrio
estdvel) e ndo requer conhecimento de quaisquer reacdes ou espécies de mecanismos
especificos. Este € um método util quando a formula quimica da biomassa néo é conhecida. No
entanto, é necessario conhecer a composicao elementar do combustivel, que pode ser obtido
através de sua anélise elementar. A energia livre de Gibbs, G, para o produto da gaseificacdo
composto de N espécies (i = 1, ..., N), é deduzida na equacéo (10) (RASUL, 2017).

Geor = Eia Gy + Xty mRTIn(G ) (10)

na qual, G%l- é a energia livre de Gibbs de formacdo da espécie i em pressdo normal e R € a

constante do gés.
O primeiro passo é minimizar a equacdo (10) resolvendo-a para os n; valores

desconhecidos, considerando-se também o balanco de massa dos elementos individuais. Para
cada elemento j, o balanco pode ser descrito como apresentado na equagao (11).

N —

i=1Qi,j i = A; (11)
no qual A;j é o nimero total de &tomos do j-ésimo elemento no reator; a;jé o niUmero de atomos
do j-ésimo elemento na i-ésima espécie; n; é tal que Gt Serd minimo. Para resolver tais

equacOes, um possivel método € o do multiplicador de Lagrange (BASU, 2010), o qual pode

ser definido como

L = Giotar — Zfﬂlj (ZIiV=1 a;;n; — Ai) (12)
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no qual L é a fung&o lagrangiana e Aj é o multiplicador de Lagrange.

Para encontrar o ponto extremo, ou seja, o equilibrio, a derivada parcial da funcao

lagrangiana deve ser zero.

oL
an,:

=0 (13)

Os ltimos passos para chegar na equacao da energia livre de Gibbs sdo: 1° - substituir a
equagao (10) na equacéo (12); 2° - dividir a equacéo (12) por R (J/ mol* K1) T (K) e 3° - realizar
a sua derivada parcial como deduzido na equacéao (14).

JaL Go,i i 1
( ) = é + X, ln( . ) + EZ;{=1 A (Zy a;jn) =0 (14)

on; Ntotal

Apesar das diferencas entre os métodos descritos acima, as duas abordagens sao
essencialmente equivalentes, segundo Smith e Missen (1982); no entanto, 0 método ndo

estequiométrico € mais utilizado para modelagem do equilibrio termodinamico da gaseificacéo.

Pesquisas utilizando o modelo do equilibrio termodindmico sdo bem representadas na
literatura técnica de gaseificacdo e, dentre as principais, destacam-se algumas com boa
aderéncia a esta pesquisa. Arafat e Jijakli (2013) analisaram o potencial da gaseificacdo a ar
versus a incineracdo para recuperacdo energética dos residuos sélidos urbanos (considerando
cada um dos seus componentes individualmente, ou seja, papel, plastico, material téxtil,
madeira, restos de comida, residuos de jardim e o residuo como um todo). De modo a avaliar
este potencial, os produtos da gaseificacdo foram modelados sob diferentes parametros
operacionais empregando-se a abordagem do equilibrio termodinamico para modelagem € o

método estequiométrico.

Em tal trabalho, uma fungdo solver baseado no MATLAB, o Gasify (V2.01), um
software com modelo de gaseificacdo integrado, foi utilizado para testar o processo de
gaseificacdo para estes diferentes materiais em dada faixa de temperatura. Os resultados do
modelo foram comparados com resultados disponiveis para um processo de gaseificacdo
experimental registrado na literatura, atestando-se uma boa aproximacdo do modelo para

temperaturas elevadas.

Outro resultado interessante permite deduzir que a temperatura influencia os produtos da
gaseificacdo — quanto mais alta for a temperatura, menor serd a quantidade de combustiveis
como Hz e CH4 e maior serd a quantidade de O,, H.O e CO,. Com relagéo ao potencial da

gaseificacdo frente a incineracdo, a partir do trabalho desenvolvido pode-se afirmar que a
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incineracdo ird produzir mais energia do que a gaseificagdo devido ao pré-tratamento que o
syngas tem que passar antes de ser utilizado para geracdo de energia, 0 que ocasiona a reducgao
na eficiéncia. No entanto, esse resultado foi obtido ao se considerar uma eficiéncia elétrica
(rendimento térmico tomando como base a poténcia elétrica liquida) para a central térmica de
gaseificacdo de 20%. O potencial da incineragdo versus a gaseificacdo vai depender das

tecnologias utilizadas para converter o residuo em energia.

Em contrapartida, Ferreira e Balestieri (2018) realizaram uma analise comparativa de
diferentes possibilidades de tecnologias WtE, composta de trés configuracdes de ciclos
hibridos, com um conjunto a gas queimando biogas de aterro e um incinerador queimando
residuo sélido, e um ciclo combinado com gaseificacdo integrada. Os resultados do trabalho
permitem afirmar que o ciclo combinado com gaseificacdo integrada (IGCC) apresentou
rendimento térmico mais alto quando comparado com o ciclo hibrido (43% contra 35%), menor

custo de producéo de energia e melhor eficiéncia de converséo de RSU.

Gallego et al. (2019) propuseram a modelagem e simulagdo no software Engineering
Equation Solver (EES) de um ciclo combinado composto de um motor de combustao interna
gueimando biogas com um sistema de gaseificacdo de RSU acoplado a um sistema para queimar
o0 syngas gerado. O RSU utilizado como matéria prima do processo de gaseificacdo passa por
um processo de tratamento, onde é secado, separado dos materiais ndo combustiveis e vidros,
sendo a fracdo restante triturada. O método ndo-estequiométrico de equilibrio termodindmico
foi utilizado para modelar a gaseificacdo a ar. A composic¢do do syngas foi determinada em uma
temperatura constante de 800 °C. As correlacbes empiricas do trabalho realizado por Li et al.
(2004) foram utilizadas para modificar o modelo termodinamico a fim de se estimar os volumes

de CH4e de carbono ndo convertido.

Xu et al. (2017) realizaram uma analise termodinamica da gaseificacdo de RSU de forma
a melhor entender a influéncia de certos parametros operacionais, tais como temperatura, razdo
vapor-RSU e agente gaseificante no processo; diferentes tipos de RSU foram empregados como
matéria-prima para gaseificacdo (restos de comida, residuos verdes ou biologicos, papel,
material téxtil, borracha, plastico livre de cloro e RSU efetivamente) e trés diferentes agentes
gaseificantes foram testados (ar, vapor e hidrogénio). Um modelo de equilibrio termodinamico
(baseado no metodo estequiométrico) foi desenvolvido para estimar o desempenho da
gaseificacdo. Os resultados encontrados permitem afirmar que destes diferentes tipos de
residuos, para a gaseificagdo a vapor, uma variagdo na temperatura do vapor (de 973 K para

2273 K) levaria a um aumento linear na temperatura do reator.
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Quanto ao rendimento dos principais produtos gasosos, Xu et al. (2017) constataram que
existe uma temperatura do vapor utilizado como agente gaseificante (1650 K) que ir& gerar uma
quantidade méaxima de H> e CO2 e minimo de CH4. Também foi possivel deduzir que o efeito
da razdo vapor-RSU no rendimento dos produtos gasosos € muito proximo ao efeito da
temperatura de vapor. Quando utilizado o hidrogénio como agente gaseificante, os produtos
gasosos obtidos tiveram a maior quantidade de H> e CO; por sua vez, gaseificagdo a ar tem a
maior eficiéncia energética, consumindo a menor quantidade de energia dentre os trés tipos de
agentes gaseificantes, enquanto que a gaseificacdo a vapor produziu resultados intermediarios

entre as duas outras opgdes mencionadas

Mozafari et al. (2017) avaliaram a termélise e a gaseificacdo a ar de residuos de pneu e
o efeito da pressdo, temperatura e a razdo ar combustivel nestes processos. Um modelo de
equilibrio termodinamico nao estequiométrico foi utilizado para predizer o produto final. Para
validar o modelo, os resultados foram comparados com dados da literatura, concluindo-se que
0 mesmo poderia ser considerado um bom ajuste para ambos 0s processos (termdlise e

gaseificacao).

Fortunato et al. (2017) utilizaram o modelo de equilibrio termodinamico nao
estequiométrico para implementar um modelo de gaseificador co-corrente no software Cycle-
Tempo; o diferencial deste trabalho esta no fato do modelo ser capaz de operar com diferentes
tipos de biomassas em termos de composicao, granulometria e conteido de cinzas, predizendo
com maior precisao a fracdo molar de metano no syngas gerado. Este modelo foi desenvolvido
considerando-se trés diferentes reatores (para pirdlise, oxidacdo e reducdo). Outros fatores
considerados foram a extracdo parcial do contedo inicial de carbono (5% em massa) para
formagéo de char e a extracdo parcial de metano. O resultado foi uma boa aproximacgéo do

modelo criado com os dados experimentais encontrados na literatura.

Um fator importante a se considerar para utilizagdo do syngas em aplicagdes posteriores
é a presenca de impurezas como alcatro, particulado, HCL, cloretos alcalinos dentre outras. E
importante que Se pesquise e que se desenvolvam novas tecnologias visando realizar a
purificagdo do syngas com maior eficiéncia na remocéo de alcatrdo, maior aproveitamento do
syngas e maior rendimento de gas frio. Neste sentido, Chan et al. (2019) desenvolveram uma
analise experimental e tedrica de um processo de purificacdo multi-estagio do syngas quente.
Residuo sélido urbano na forma de CDR foi processado em um gaseificador de leito fixo tipo
concorrente, sendo o sistema de purificagdo do syngas gerado composto de um reformador

catalitico de alcatrdo de leito fluidizado, um filtro de particulado e reator de leito fixo para
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descloracéo e dessulfuracdo. Um modelo de equilibrio termodinamico ndo estequiométrico foi
desenvolvido no software HCS Chemistry 9.0; a partir deste modelo, pode-se perceber uma
diferenca entre as propriedades do syngas nao purificado, o tratado e o tedrico, o que evidenciou
a presenca de restricGes cinéticas na gaseificacdo e no sistema de purificacdo. Os resultados
encontrados para o syngas purificado foram os que mais se assemelharam aos valores teoricos,

obtidos a partir do equilibrio termodindmico.

Puig-Arnavat et al. (2012) desenvolveram um modelo em regime permanente de
equilibrio termodinamico modificado baseado nas constantes de equilibrio. Em um primeiro
momento foi desenvolvido um modelo de equilibrio termodindmico “puro”, baseado em
balancos de massa e energia e associado com o equilibrio quimico na fase gasosa, empregando
as reacOes de troca gas-agua e a reacdo de formacdo de metano. No entanto, tal modelo
apresenta predicGes inconsistentes para certos elementos, exigindo que se fizessem
modificacfes no modelo (como adicionar uma unidade de pirdlise) utilizando-se correlacdes
para prever a formacdo de gas, carvdo e volateis nesta etapa do processo. Consideraram-se
também, dentre outras modificacdes, perdas de calor nas unidades de gaseificacdo e pirolise,
geracdo de alcatrdo e carvdo como produtos da gaseificacdo com base na quantidade gerada

desses elementos na unidade de pir6lise adicionada.

O modelo de Puig-Arnavat et al. (2012) construido no software EES foi capaz de predizer
a composicdo do gas produzido, rendimento e poder calorifico para certas biomassas com
determinadas composicdes e contetdo de umidade. Para testar a validade do modelo, foram
comparados 0s resultados obtidos com dados experimentais para diferentes reatores e
biomassas publicados. O modelo de equilibrio termodindmico modificado pelos autores

revelou-se capaz de gerar bons resultados e com consideravel preciséo.

Villanueva Perales et al. (2008) avaliaram as consequéncias de se considerar o modelo
de equilibrio para os principais tipos de gaseificadores, fornecendo diretrizes para as estratégias
de modelagem a serem adotadas para os gaseificadores de fluxo arrastado, de leito fluidizado
simples e duplo e leito fixo. Concluiu-se que o equilibrio quimico € uma boa abordagem para
os gaseificadores de fluxo arrastado quando analisados em simuladores de processo quimico.
O mesmo pode ser concluido para os gaseificadores de leito fixo concorrente quando se conta
com elevadas temperatura e tempo de residéncia de gases na zona da garganta. Por sua vez,
para os gaseificadores de leito fixo contracorrente e de leito fluidizado simples e duplo,

indicam-se modelos revisados de equilibrio.

Apesar das diferentes abordagens, observou-se uma tendéncia no emprego da modelagem
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de equilibrio termodinamico, seja 0 método estequiométrico ou ndo-estequiométrico devido,
principalmente, a sua simplicidade e consideravel precisdo. Destaca-se também a utilizacdo de

diferentes softwares pelos pesquisadores como Gasify, EES, HCS Chemistry e Cycle-Tempo.

2.2.2 Modelo de equilibrio cinético

O modelo de equilibrio termodindmico muitas vezes fornece uma previsdo para
composicdo do gas que varia com relacdo as medicBes nos gaseificadores. A variacdo
encontrada é um indicativo de que o modelo de equilibrio termodindmico tem suas limitacdes
e pode n&o ser o modelo mais adequado para modelagem do processo de gaseificacdo, sendo
necessario utilizar modelos cinéticos que melhor representam o comportamento do

gaseificador.

O modelo de equilibrio cinético, diferentemente do modelo termodinamico, considera um
tempo finito para determinacdo da composicao dos produtos gasosos gerados no gaseificador.
Desse modo, este modelo é mais adequado para aplicagdes praticas, visto que as reacdes ndo
possuem uma quantidade infinita de tempo para acontecer. Outra diferenca entre os modelos
esta no fato que o modelo de equilibrio cinético leva em consideragdo a cinética de reacdo
dentro do gaseificador assim como sua hidrodindmica (MUTLU; ZENG, 2020).

A cinética de reacgdo esta relacionada a hidrodinamica do leito e aos balan¢os de massa e
energia com a finalidade de obter os rendimentos de gas, alcatrdo e carvéo; a hidrodindmica do
reator, por sua vez, esta relacionada ao processo de mistura fisica. Este modelo é capaz de
prever a composicao do gas e a temperatura dentro do gaseificador, assim como o desempenho
geral do gaseificador.

Em baixas temperaturas (menores que 800 °C), o modelo cinético é mais preciso e viavel
devido, principalmente, & taxa de reacdo ser muito baixa, fazendo com que o tempo de
residéncia requerido para conversdo completa seja longo (ALTAFINI et al., 2003). Para
temperaturas mais elevadas, nas quais a taxa de reacdo € mais alta, 0 modelo de equilibrio

termodinamico é mais apropriado.

No decorrer do processo de gaseificacdo de biomassa, a particula pode sofrer ou uma
reducdo de tamanho com manutencdo da densidade ou passar por uma reducdo na massa
especifica com manutencdo do tamanho; independentemente do caso, a taxa da reacdo de

gaseificacdo do carvao esta relacionada a area da superficie do carvao de biomassa. A taxa de
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reacdo pode ser baseada também no volume do reator no caso de uma reacdo constituida
somente de carvao (BASU, 2010).

Desse modo, podem-se considerar trés modelos para reacdo de gaseificacdo de carvao
para biomassa: modelo de encolhimento do ndcleo, modelo do encolhimento da particula e
modelo de taxa de reagdo volumétrica. Existem, também, modelos baseados na hidrodindmica
do reator, podendo ser zero dimensional (reator perfeitamente agitado), unidimensional (reator
de fluxo em pistdo), bidimensional e tridimensional que possuem sofisticacdo e precisdo
crescente. Diferentemente de outros métodos, 0 modelo de equilibrio cinético é sensivel ao
processo de contato gas-solido que acontece no gaseificador, podendo-se dividi-lo em 3 grupos,
(i) leito fixo ou mavel, (ii) leito fluidizado, e (iii) fluxo arrastado (BASU, 2010).

Apesar de serem precisos e detalhados, os modelos de equilibrio cinético requerem
significativa capacidade computacional; a complexidade do modelo aumenta com o tipo de
saida desejada do modelo. No entanto ha maneiras de se reduzir a complexidade do modelo ao
se fazer suposicoes simplificadoras. Serdo apresentados a seguir exemplos de como o0 modelo

pode ser aplicado para modelagem em diferentes reatores.
2.2.2.1 Gaseificadores de leito movel / fixo

A modelagem deste tipo de gaseificador pode assumir as seguintes suposicoes:

e Gaseificador radialmente uniforme, ou seja, ndo ha variacdo de concentragdo ou
temperatura na direcdo radial.

e Nos gaseificadores de corrente ascendente, os sélidos se movem para baixo em um fluxo
em pistao.

e O gas formado flui no sentido contrario ao s6lido na diregdo ascendente, também em um
fluxo em pisté&o.

e O intercambio entre duas fases acontece por difuséo.
Com base em tais suposicOes, pode-se escrever a 0 balango de massa de uma espécie de

gas j de acordo com a equacdo (15) (SOUZA-SANTOS, 2010).

dpgj _ d’pg,j
ug _d = Dg,j _d > + Rm,j (15)
Z Z
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na qual ug,, € a velocidade superficial do gas, z € a distancia, Py é a massa especifica do j-
eésimo gas e D, ; € a difusividade do j-ésimo gas. R,,,; € a produgdo ou consumo do j-ésimo

elemento de gas e é relacionada a Qgaseificagao - Calor de geragéo ou absorgao.

Da mesma maneira um balanco de energia para o gaseificador na direcdo z pode ser

escrito como apresentado na equacéo (16).

ar d*r
pgcpgug d_z = /19 d_zz + QGaseifica(;éo + Qconv + Qrad + Qmassa (16)

na qual, Qg eificacior Ceonv @rad » @massq S30 08 fluxos de calor liquido para o elemento devido

a gaseificacdo, conveccao, radiacdo e transferéncia de massa, respectivamente; p g C elysdo
g

a massa especifica, calor especifico e condutividade térmica do gas, respectivamente. Essas

equacOes podem ser resolvidas simultaneamente.
2.2.2.2 Gaseificadores de leito fluidizado

Para o gaseificador de leito fluidizado existem diversas versdes possiveis de modelos.
A modelagem desses gaseificadores requer varias suposicdes com relacdo a hidrodinamica do
leito fluidizado em termos de transferéncia de massa e calor e fluxo de gas através do leito. A
hidrodindmica do leito acaba influenciando as reacGes quimicas na superficie da biomassa.

Algumas das versdes de modelos possiveis sdo (BASU,2010):

Leito fluidizado borbulhante de 2 fases (fase de bolha e emuls&o)

Leito fluidizado borbulhante de 3 fases (fase de bolha, nuvem e emulséo)

Leito fluidizado dividido em se¢des ou fatias

Estrutura nucleo-anel.

Nesses tipos de modelos de leito fluidizado, a simplificacdo acontece ao néo se considerar
a complexidade da dindmica gas-solido, porém, mantendo os efeitos fluidodindmicos ao se
considerar as diferentes fases e regiGes no reator. Por sua vez, 0 escoamento de gas através do

leito nestes modelos pode ser considerado como:

o Fase de bolha como fluxo em pistéo e fase de emulsdo como gas idealmente misturado
o Ambas as fases como gases idealmente misturados

o Ambas as fases como fluxo em pistdo, com trocas entre as duas fases
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o Fluxo em pistdo nas fases de bolha e emulsdo sem que haja transferéncia de massa entre
as fases
o Fluxo em pistdo do gas no sentido ascendente no nucleo e fluxo reverso sélido no anel.

Como citado anteriormente, existem dois tipos de gaseificadores de leito fluidizado,
borbulhante e circulante. O gaseificador de leito borbulhante pode ser modelado como tendo
duas zonas principais, zona densa e zona diluida, ao passo que o leito circulante teria a zona
nucleo-anelar. Na zona densa, o fluxo de gas consiste das fases de bolha e de emulsdo que lida
com a secagem, pirdlise e a gaseificacdo da biomassa. Na zona diluida ndo ha presenca de

particulas so6lidas e somente reagdes na fase gasosa continuam no leito.

2.2.2.3 Gaseificadores de fluxo arrastado

A modelagem do gaseificador de fluxo arrastado é feita considerando o reator como
unidimensional, de fluxo em pistdo e em condi¢des de regime permanente. Considera-se
também que as particulas solidas no reator sdo distribuidas de maneira uniforme na direcédo

radial e a fase gasosa misturada perfeitamente radialmente.

Assim como no modelo de equilibrio termodindmico, varias pesquisas tém sido realizadas
utilizando o modelo cinético para gaseificacdo de biomassa, sendo que os trabalhos mais
recentes e relevantes utilizando este modelo serdo discutidos a seguir. Kibria et al. (2020)
desenvolveram um modelo cinético de gaseificacdo de biomassa utilizando CO2 em um reator
de fluxo arrastado baseado na analogia do fluxo em pistéo para os balan¢os de massa e energia.
Os resultados encontrados para a reacéo na fase gasosa no modelo foram comparados com um
reator de fluxo arrastado em escala de bancada, evidenciando que a rea¢do homogénea reversa
de troca gas-agua é a dominante na quimica da fase gasosa; foi observado ainda um aumento

na taxa de desvolatilizagio e uma diminuic¢do na limitag&o difusional.

Yan et al. (2018) utilizaram um modelo cinético para co-gaseificagdo de carvéo e
biomassa. Nesse modelo foram considerados a difusdo intra-particulas, a evolucéo da estrutura
da particula e fragmentacéo periférica, assim como os efeitos da razdo de mistura da biomassa,
a temperatura de gaseificacdo e a pressdo parcial do vapor na cinética aparente da co-
gaseificacdo. Os resultados preditos pelo modelo foram comparados com uma série de

resultados experimentais encontrados na literatura, obtendo-se uma boa aproximacao.
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Thakare e Nandi (2016) desenvolveram um modelo matematico e um estudo de simulacéo
para um gaseificador concorrente queimando RSU de forma a determinar o potencial desta
solucdo como forma de eliminacdo de residuos. O modelo desenvolvido pelos autores foi uma
combinacdo dos modelos de equilibrio termodindmico e cinético, em que o gaseificador foi
divido em trés zonas (secagem-pirolise, oxidacao e reducdo). Para as zonas de secagem-pirolise,
a modelagem foi desenvolvida com base no equilibrio estequiométrico termodinamico. A saida
dessa zona foi utilizada como dado de entrada para a zona seguinte de oxidacéo. A zona de
reducdo foi modelada com base em um modelo cinético considerando quatro equacdes
principais: reacdo de Boudouard, reacdo gas-agua, formacgdo de metano, reacdo de reforma de

vapor.

2.2.3 Modelo de dinamica de fluidos computacional (DFC)

A modelagem de DFC resolve uma série de equacdes simultaneas (conservacdo de
massa, energia, momento, espécies) em um determinado dominio ou regido de forma a fornecer
a temperatura do gaseificador, os pardmetros hidrodindmicos em diferentes lugares e a
concentracdo do produto. Este tipo de modelagem pode ter um papel importante para modelar
gaseificadores de leito fluidizado. A maioria dos modelos DFC de gaseificacdo, atualmente, sdo
para gaseificacdo de carvdo em reatores de fluxo arrastado (FLETCHER; HAYNES;
CHRISTO, 2000; MARKLUND et al., 2007).

Um cddigo para modelagem DFC do processo de gaseificacdo inclui, normalmente,
varias sub-rotinas detalhando as sequéncias de operac6es do processo, tais como vaporizagdo
da particula de biomassa, pir6lise, reacdo secundaria em pirdlise e oxidacao do carvado (BABU,;
CHAURASIA, 2004a; BABU; CHAURASIA, 2004b ; DI BLASI, 2008). O c6digo pode ser
aprimorado ao ser incluidas outras sub-rotinas mais sofisticadas que, junto com fenémenos de
transporte, sdo Uteis, especialmente no caso do gaseificador de leito fluidizado (SYRED et al.,
2007).

Para escoamento laminar, a hidrodindmica ou transporte de fendmenos pode ser
completamente definida pelas equagdes de Navier-Strokes, porém, no caso do regime
turbulento, ndo ha solucéo trivial. Duas possiveis solugdes para se considerar a turbuléncia no
escoamento sdo 0 modelo de equacbes médias de Reynolds Navier-Strokes (k-g) e simulagao
de grandes escalas (WANG; YAN, 2018). Do ponto de vista da DFC, outra possivel abordagem
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é a do modelo de dois fluidos, no qual os métodos utilizados para discretizacdo sdo o das

diferencas finitas, elementos finitos e volumes finitos.

Pode-se considerar DFC como uma solu¢do em aprimoramento para modelagem da
gaseificacdo. A maioria dos modelos desenvolvidos ainda utiliza algum submodelo, parametros
de ajuste ou considerdvel suposicdo em assuntos que ndo possuem informacfes precisas.

Alguns dos trabalhos desenvolvidos na &rea sdo discutidos a seguir.

Couto et al. (2015) utilizaram um modelo de DFC bidimensional de forma a avaliar o
potencial do syngas produzido através da gaseificacdo de RSU, na forma de CDR, em uma
central térmica de gaseificacdo semi-industrial. Os autores utilizaram o software Fluent para
descrever o transporte de massa, momento e energia para ambas as fases, solido e gés. Os
resultados da modelagem foram comparados com os resultados experimentais, obtendo bons

resultados entre ambos.

Zhang et al. (2011) desenvolveram um modelo Euler-Euler permanente multifase de
forma a predizer o desempenho da gaseificacdo dentro de um reator de gaseificacdo por fusdo
a plasma. O modelo considera diferentes processos quimicos e fisicos, como secagem, pirolise,
reacOes homogéneas, reacGes heterogéneas de carvdo, assim como fusdo dos principais
componentes inorganicos do RSU. Os resultados foram validados por compara¢do com 0s

resultados obtidos de forma experimental em um reator piloto.

2.2.4 Modelos de rede neural

Uma rede neural artificial (RNA) é uma alternativa de modelagem para processos muito
complexos. Este tipo de modelo depende, basicamente, da analise de uma grande quantidade
de dados experimentais; no entanto, ndo € capaz de produzir uma solucdo analitica, somente
resultados numéricos. O modelo de rede neural artificial imita o funcionamento do cérebro
humano provendo algumas caracteristicas humanas na modelagem. Uma diferenca deste tipo
de modelo para os modelos cinéticos e termodinamicos estd no fato de ser necessario pouco
conhecimento dos fendmenos do sistema, visto que o modelo ndo € baseado na modelagem da
combustdo fisica e equacbes de transporte, mas é um tipo de regressdo ndo linear genérica que
aprende a partir dos dados de entrada.

Pandey et al. (2016) utilizaram rede neural artificial para predizer o poder calorifico
inferior dos produtos da gaseificacdo, incluindo alcatréo e carvao arrastado, e o rendimento do

syngas gerado durante a gaseificagédo de RSU em um reator de leito fluidizado. Os resultados
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foram capazes de evidenciar que a RNA € uma solucéo viavel para predizer o desempenho deste
tipo de gaseificador. Xiao et al. (2009) desenvolveram trabalho similar ao simular um processo
utilizando RSU em um gaseificador de leito fluidizado, indicando novamente que ¢ aceitavel
predizer as caracteristicas de gaseificacdo por este modelo. Também foram reportados bons
resultados do uso deste modelo para predizer o rendimento e composi¢do do gés gerado na
gaseificacdo de bagaco e serragem de pinho (GUO et al., 1997).

2.3 CICLOS COMBINADOS COM GASEIFICACAO INTEGRADA

O syngas, produto gerado na gaseificacdo de residuos sélidos urbanos, pode ser utilizado
em conjuntos a gas para geracdo de energia elétrica. Uma forma de aumentar a eficiéncia no
processo € utilizar o calor proveniente dos gases de exaustdo do conjunto em uma caldeira de
recuperacdo (HRSG, heat recovery steam generator) interligada a um ciclo a vapor (ciclo
Rankine). A este sistema se da 0 nome de ciclo combinado com gaseificacdo integrada.

Ciclos combinados com gaseificacdo integrada ou Integrated gasification combined
cycles (IGCC) sdo considerados uma tecnologia promissora para geracdo de energia. Faz parte
deste sistema uma unidade de separacdo de ar, um gaseificador e um ciclo combinado com
conjunto a gas (FREY; ZHU, 2006). Um fluxograma do processo simplificado é apresentado
na Figura 6.

Neste processo o combustivel liquido ou sélido é gaseificado com oxigénio ou ar e 0 gas
resultante (syngas), que € composto primariamente de monéxido de carbono (CO) e hidrogénio
(H2), é resfriado e o material particulado é removido, posteriormente, € queimado em um
conjunto a gas. O processo de remocdo dos materiais constituintes das emissdes previamente a
combustdo faz com que estes sistemas atinjam padrdes de emissao altamente rigorosos (EPRI,
2001).

Sistemas IGCC oferecem grande flexibilidade de combustiveis e podem produzir
multiplos produtos (eletricidade, hidrogénio e quimicos como metanol) (FREY; ZHU, 2006).
Dentre os combustiveis utilizados como matéria prima para gaseificacéo esta o residuo solido
urbano (GABBAR; ABOUGHALY; RUSSO, 2017 ; LIYANAGE, 2013; SUBRAMANYAM
; GORODETSKY, 2017; HOGNERT; NILSSON, 2016).



Figura 6 — Fluxograma do processo simplificado de um IGCC.
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2.3.1 Ciclos termodinamicos
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O termo ciclo combinado refere-se a conexao térmica entre tecnologias de conversao de

energia distintas. E a conjuncao de um ciclo superior, ou seja, um sistema que aceita calor a alta

temperatura e um ciclo inferior que aceita calor rejeitado de outro ciclo. O sistema IGCC ¢

composto de dois ciclos termodinamicos principais, o ciclo Brayton (ciclo superior) do qual faz

parte o conjunto a gas no qual serd queimado o syngas gerado pelo processo de gaseificacao, e

o ciclo Rankine, do qual faz parte a turbina a vapor que recebe vapor gerado no HRSG no

processo de troca térmica com os gases de exaustdo do conjunto a gas.

2.3.1.1 Ciclos Rankine

O ciclo Rankine é composto de quatro processos que ocorrem em regime permanente,

que sdo: bombeamento adiabatico reversivel na bomba (1-2), transferéncia de calor a pressao

constante (2-3), expansao adiabatica reversivel na turbina (3-4) e transferéncia de calor a

pressdo constante no condensador (4-1). O diagrama termodinamico de temperatura versus

entropia para este ciclo e apresentado na Figura 7.
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Figura 7 — Diagrama Temperatura versus entropia para um ciclo Rankine ideal
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2.3.1.2 Ciclos Brayton

O ciclo para a turbina a gas € o ciclo padrdo a ar Brayton, o qual é composto de dois
processos isobaricos e dois isentropicos na condicéo ideal, situacdo em que este ciclo pode ser
representado como na Figura 8. No ciclo ideal, o processo 1-2 é uma compressdo internamente
reversivel, 2-3 representa a combustdo em uma camara de combustdo em que ndo ha queda de
pressao, 3-4 é o processo de expansao na turbina a gas também representado em um ciclo ideal
por um processo internamente reversivel e 4-1 representa a troca de calor com o ambiente dos

gases de exaustdo.

Figura 8 — Ciclo padrdo a ar Brayton ideal
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2.3.2 Sistemas principais

Um sistema IGCC é composto de trés areas de processos principais que sdo: unidade de

separacdo de ar (ASU), ilha de gaseificacéo e ciclo combinado com conjunto a gas.

2.3.2.1 Unidade de separacgéo de ar

A unidade de separacédo de ar produz oxigénio pressurizado de alta pureza, que pode ser
utilizado como agente gaseificante no processo de gaseificacdo, produzindo um gas rico em
hidrogénio (H2) e oxigénio. O ASU é um item significativo no custo capital da planta IGCC,
podendo representar de 10-15% do custo da planta (120-170 US$/kW) (EPRI, 2001).

A utilizacdo de ASU pode ser realizada com uma maior ou menor integracao. Sistemas
altamente integrados utilizam ar pressurizado extraido diretamente do compressor do conjunto
a gas; nos menos integrados, a ASU possui seu proprio compressor de ar. A injecdo do
nitrogénio separado no ASU na camara de combustdo do conjunto a gas é outra forma de
aumentar a integracdo do sistema; na Figura 9 € apresentado um esquema de niveis de
integracdo. As vantagens obtidas nestas integracdes séo, respectivamente, um menor consumo
de energia no ASU e uma reducgdo nas emissdes de NOxy, visto que o nitrogénio reduz a
temperatura de chama do syngas (EPRI, 2001).

Figura 9 — Diagrama de bloco de uma central térmica IGCC integrada
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Frey e Zhu (2006) avaliaram os efeitos de injecdo de diferentes niveis de nitrogénio no
desempenho e emissdes do sistema. Também avaliaram o efeito de diferentes porcentagens de
extracdo de ar do compressor do conjunto a gas assim como o papel das diferentes concepcdes
(baixa e alta pressdo) das ASUs no desempenho e emissdo. Para tal, foi desenvolvido um
modelo de simulagdo do processo em ASPEN PLUS e realizadas mdltiplas analises de casos.
O caso com somente injecdo 6tima de nitrogénio em combinag¢do com uma ASU de concepcao
de alta presséo foi 0 que apresentou mais alta eficiéncia e aproximadamente a que teve a menor
guantidade de emissdes. A concep¢do com extracdo Otima de ar apresentou resultados

ligeiramente inferiores.

Apesar dos resultados encontrados e das vantagens apresentadas pela integracéo
completa, hé de se considerar um aumento inerente na complexidade de construcéo, operacao
e manutengdo, o que pode acarretar em atrasos na fase de construcdo, excesso de gastos,
aumento na manutencdo e perda de confiabilidade do sistema. Assim, alguns desenvolvedores
defendem o uso de uma menor integracéo a custos de uma menor eficiéncia por uma mais alta
confiabilidade e disponibilidade (WANG, 2017).

2.3.2.2 llha de gaseificacdo

A ilha de gaseificacdo é composta do gaseificador em si e do sistema de limpeza e
resfriamento do syngas gerado, como foi apresentado na Figura 6. O syngas, ao sair do processo
de gaseificacdo encontra-se a altas temperaturas, podendo chegar até na ordem de 1500 °C para
gaseificadores de fluxo arrastado (WANG, 2017). O ideal é utilizar o syngas quente direto na
turbina gas fazendo-se, assim, um aproveitamento da energia térmica. Porém, na realidade, o
syngas gerado apresenta impurezas e necessita ser limpo. Os processos convencionais
utilizados para fazer a limpeza deste syngas devem ser realizados a baixas temperaturas. Dois
destes processos de limpeza, a hidrdlise de COS (um composto a base de enxofre) e a remogéo
de mercurio, se materializam nas faixas de 150-200 °C e 30-38 °C, respectivamente (HIGMAN,

2010; WANG, 2017), o que faz com que haja a necessidade de haver o resfriamento do syngas.

Uma maneira de se realizar o aproveitamento do calor do syngas é integrar termicamente
o0 sistema de resfriamento com um recuperador de calor (HRSG), aproveitando o calor do
syngas para gerar vapor de alta/média pressao que sera utilizado em uma turbina a vapor para

produzir energia. H& quatro esquemas principais de resfriamento de syngas empregados em
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sistemas IGCC — resfriamento convectivo, resfriamento radiante, water quench e recycled
syngas quench, sendo que a escolha de quais utilizar ir4 depender do projeto do sistema
(WANG, 2017)

Dentre estes esquemas, o sistema radiante consegue utilizar a energia térmica do syngas
de forma eficiente para produzir vapor de alta pressdo, porém, esse processo possui grandes
dimensGes, alto custo e necessidade de manutencdo frequente. De forma a reduzir estes custos,
utiliza-se o método water quench, que consiste em injetar diretamente no syngas um spray de
agua, tendo este se tornado um método bastante popular em sistemas IGCC. Comparativamente
ao sistema de water quench, o uso do método radiante leva a um incremento aproximado de 4
a 5% no rendimento geral da planta (LONG; WANG, 2016).

O método de recycled syngas quench utiliza parte do syngas a jusante no processo para
misturar com o syngas na saida do gaseificador, causando o efeito de resfriamento a gas. O
resfriamento convectivo é composto de um superaquecedor, um evaporador e um
economizador. Geralmente, nesse sistema, agua ou vapor encontra-se dentro de um conjunto
de feixes de tubos e troca calor com o syngas que passa por fora, porém, a configuracdo

contraria também é possivel.

Um processo da Tampa Electric IGCC, uma planta real, é apresentado na Figura 10. Essa
planta foi desenvolvida usando tanto resfriamento radiante como resfriamento convectivo para
resfriamento do gas a alta temperatura e recuperacéao de calor. O gas é primeiramente resfriado
no trocador de calor radiante gerando vapor a alta pressao que é mandado para a turbina a vapor.
O syngas estd a uma temperatura aproximada de 594 °C quando deixa o trocador de calor
radiante e entdo passa pelo trocador de calor convectivo gerando vapor de média pressao. Apos
resfriamento o syngas € levado ao processo de limpeza (NETL, 2000).

Alguns dos principais poluentes formados durante o processo de gaseificacdo sdo o
sulfeto de carbonila (também conhecido como oxissulfeto de carbono, COS), sulfeto de
hidrogénio (H.S), didxido de enxofre (SO2), amonia (NHs), mercurio (Hg), dentre outros. As
equac0es (17) a (20) correspondem as principais reacdes formadoras de poluentes no processo
de gaseificacdo (WANG, 2017).

CO+S - COS (18)

S+ H, - H,S (29)
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S+ 0, - SO, (20)

Figura 10 — Planta IGCC e processos de resfriamento e limpeza do gas
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Apesar de existirem varias maneiras de se realizar a limpeza do syngas, 0s principais
processos utilizados em um sistema IGCC consistem dos seguintes: remocéo de particulas por
deposicdo seca e Umida, hidrolise (para conversdo de COS para H2S e HCN para NHz3),
depurador umido (utilizado para particulas, remoc¢do de NHs e cloro), sistemas de gas acidos
(que utilizam solventes fisicos e quimicos) para remocao de enxofre e leitos de carvao ativado

para remocao de mercudrio e metais volateis.

A maioria dos processos de aplicacdo do syngas gerado na gaseificacdo requer mais de
99% da remocdo de particulas, visto que essas particulas podem levar a problemas com
incrustacao, eroséo e corrosdo, prejudicando a eficiéncia do sistema (WOOLCOCK; BROWN,
2013). O processo de remocdo de particulas em um sistema IGCC pode ser feito usando tanto
0 método Umido quanto o seco. No método Umido utiliza-se, principalmente, um depurador
umido que é um processo que ocorre em temperaturas abaixo da de condensacdo da agua de
maneira que as particulas solidas ajam com um nucleo para condensacgéo garantindo que todos
os solidos sejam removidos de maneira eficiente. Este método pode ainda remover HCN, NHs,
HCI e H2S. No método seco utilizam-se filtros de barreira (filtros de vela) e/ou ciclones, o que

ird depender do sistema de gaseificacdo e das condi¢es operacionais.

Os separadores de particulas tipo ciclone constituem uma tecnologia dominante e podem

ser utilizados em operacOes a altas temperaturas por seus revestimentos de material refratario.
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Os filtros de vela a alta temperatura foram desenvolvidos e conseguem remover particulas do
syngas na faixa de temperatura de 300-500 °C (NETL, 2000).

O meétodo seco utilizando um ciclone tem como vantagens ser capaz de reciclar carvédo
ndo reagido de volta para o gaseificador de forma a aumentar a eficiéncia do processo de
gaseificacdo, diminuir as perdas de pressdo, poder ser utilizado em sistemas de gaseificacdo a
baixa pressdao e diminuir 0os custos de operacdo e manutencdo. No entanto, esse sistema
apresenta como desvantagem o tamanho limitado das particulas capazes de remover. Os filtros
ndo possuem essa limitacdo, porém, possuem problemas com relacdo a perdas de presséo
(WANG, 2017)

Outro elemento poluente formado durante o processo de gaseificacao, a ser removido pelo
sistema de limpeza, € o mercurio; na fase vapor, esse elemento é comumente removido através
de um leito de carvédo ativado, no qual a eficiéncia de remocdo diminui conforme ha um
aumento de temperatura, 0 que faz necessario que o syngas esteja numa faixa de temperatura
de 30-38°C para passar por este processo. Assim, um ponto importante a se destacar é onde
localizar este processo no fluxo de limpeza do gas; geralmente, de forma a reduzir o impacto
no rendimento térmico, esta etapa é estabelecida apds o processo de hidrolise de COS, mas
antes da unidade de remocéo de gases acidos (AGR) (WANG, 2017).

O termo AGR, que significa “acid gas removal”, e descreve os dispositivos e sistemas
para remover espécies contendo enxofre do syngas, espécies que se encontram, principalmente,
na forma de COS e H>S. Em sistemas IGCC, a remocéao de COS é realizada de forma indireta,
através de sua conversdo para H»S, visto que nestes sistemas a quantidade de COS é muito
pequena (3-10%) e a maioria do enxofre € convertido em H»S tornando-se mais vantajoso fazer
a remoc¢do de H.S. Para se converter o COS em H»S € utilizado o processo de hidrdlise
representado na equacao (21), que trata de uma reacdo ligeiramente exotérmica, geralmente
sendo colocado logo apds o depurador imido (WANG, 2017; NETL, 2000)

COS + H,0 <> H,S + CO2 (21)

Tendo convertido 0 COS em H>S, ha processos que podem fazer a remocéo do HS, dentre
eles processos comerciais utilizados na industria de 6leo e gas. O processo de remocao varia de
acordo com a necessidade de captura de dioxido de carbono, pois alguns dos solventes
utilizados para absorver H>S podem também ser utilizados para absorver CO,. Como
mencionado anteriormente, o processo de remocao de gases acidos (enxofre) utiliza solventes

quimicos (por meio de rea¢fes quimicas) e fisicos (por meio de absorc¢éo fisica). Na Figura 11
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sdo apresentados os principais solventes fisicos, quimicos e hibridos empregados no processo
de remocéo de gases acidos (ABDOULMOUMINE et al., 2015).

Os solventes hibridos sdo aqueles que relinem as caracteristicas de ambos o0s solventes
fisicos e quimicos. Os solventes fisicos sao preferidos quando o sistema opera a altas pressoes
com quantidades relativas maiores de H»S. Para os solventes quimicos, as condi¢des de menor
pressao de operacao sdo ideais e possuem como vantagem a entrega de um gas tratado altamente

purificado.

2.3.2.3 Ciclo combinado com conjunto a gés.

Os principais componentes do ciclo combinado utilizado para geracdo de energia sdo o
conjunto a gas, o recuperador de calor para geracao de vapor e a turbina a vapor. O syngas, apds
passar pelo processo de resfriamento e limpeza, é enviado para queima no conjunto a gas para
geracgdo de energia; 0 gas de exaustdo resultante da queima na cAmara de combust&o e ap0s ser
expandido na turbina a gas é enviado ao HRSG para aproveitamento de sua energia térmica e

geracdo de vapor para mover a turbina a vapor e gerar mais energia.

Figura 11 - Diagrama dos principais solventes utilizados no processo de AGR.
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Fonte: adaptado de Abdoulmoumine et al. (2015).
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O conjunto a gas é operado em um ciclo Brayton, como visto no item 2.3.1.2 e é
constituido de um compressor, uma cadmara de combustdo e uma turbina ou expansor. Os

conjuntos a gas comerciais sdo classificados conforme sua poténcia e temperatura de entrada.

Os conjuntos a gas de grande porte que apresentam melhores avancos tecnoldgicos
contam com compressores do tipo axial; em contrapartida, 0s conjuntos a gas menores e mais
compactos podem possuir compressores centrifugos. Para um ciclo Brayton, o rendimento
térmico pode ser aumentado ao se elevar a razdo de pressao (PR) e/ou a temperatura de entrada
da turbina (TIT, turbine inlet temperature). Nos compressores, cada estagio prové uma
oportunidade de se aumentar a PR e assim 0s compressores axiais de multi-estagios oferecem

uma maior razao de pressdo do que um compressor centrifugo (SOARES, 2006).

Tem-se havido alguns avancos tecnoldgicos com relagcdo aos conjuntos a gas, como o
aumento da eficiéncia, elevando-se cada vez mais os valores da razdo de pressdao (PR) e
temperatura de entrada da turbina (TIT); recentemente se conseguiu alcancar valores de
eficiéncia de 41% para conjuntos a gas queimando gas natural em ciclos simples e 62% em
ciclos combinados. Para a queima de syngas sdo necessarias TIT menores do que para gas
natural devido aos produtos da combustéo do syngas possuirem um contedido de umidade maior
0 que pode levar a um sobreaquecimento dos equipamentos da turbina (BRDAR; JONES,
2000).

Um outro problema causado pelo elevado valor do TIT é a formacdo de NOx. Os 6xidos
de nitrogénio (NO e NO2— NOx) séo poluentes atmosféricos primarios e também responsaveis
pela chuva acida. A formagdo de NOx por processos industriais de combustdo é atualmente
regulada no Brasil por legislagdo nacional (CONAMA, 2006) e ela pode ocorrer de trés formas
principais: NOx combustivel, quando o nitrogénio do combustivel combina com o oxigénio do
ar de combustdo; NOx imediato, quando hidrocarbonetos do combustivel se desintegram e se
combinam com nitrogénio no ar de combustdo; e NOx térmico, quando nitrogénio e oxigénio
no ar de combustdo se combinam devido ao intenso calor gerado no processo de combustéo
(LADEIRA, 2019).

A formacédo de NOxem um conjunto a gas €, em sua maioria, NOx térmico e sua formacao
aumenta conforme ha um aumento de temperatura; assim, uma das maneiras de reduzir a
formagéo de poluente € reduzir a temperatura de combustdo. Em sistemas IGCC com ASU, o
nitrogénio pode ser utilizado para ser injetado na cAmera de combustio de forma a diluir 0s

gases de combustdo para reduzir as emissoes de NOx.
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No syngas gerado na gaseificagcdo, os elementos principais sdo CO e Ha, possuindo um
conteido energético cerca de 35% menor que o do gas natural para sistemas com ar como agente
gaseificante e 10% menor para sistemas com oxigénio como agente gaseificante. Devido a esse
menor conteddo energético do syngas quando comparado ao gas natural, Sdo necessarios cerca
de 3 a 8 vezes mais combustivel para acionar o conjunto a gas e obter a mesma quantidade de
poténcia gerada (WANG, 2017). Isso faz com que sejam necessérias adaptacdes no sistema,
como por exemplo, modifica¢do no projeto dos injetores dos combustores de forma a permitir
maior passagem de combustivel. Outra modificacdo necesséria esta relacionada ao tamanho da
camara de combustdo, que necessita ser maior para acomodar um maior fluxo de combustivel
e 0 gas de diluicdo (NO2 ou CO). E também necessario modificar o algoritmo de controle da
velocidade de fluxo no bocal da aleta guia da entrada da turbina (WANG, 2017; WIMER et al.,
2006).

Um ultimo problema a ser resolvido é o da estabilidade do syngas usado como
combustivel. Os gases CO e H» possuem maior velocidade de chama do que o gés natural,
fazendo com que seja necessario evitar o fendmeno de flash back; este fenbmeno ocorre quando
¢ atingida uma condicdo na qual a velocidade do gas (do combustivel) torna-se menor que a
velocidade de queima fazendo com que a onda de combustdo se propague para dentro dos
injetores de combustivel (CARVALHO JUNIOR; MCQUAY, 2004).

Outro equipamento presente no ciclo combinado é o HRSG, no qual os gases de exaustao
do conjunto a gas sdo enviados a este trocador de calor composto de economizador, evaporador
e superaquecedor utilizado para aquecer agua e gerando vapor superaguecido. Este esquema é

apresentado na Figura 12.

Figura 12 — Esquema do recuperador calor e suas se¢des.
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Para modelagem térmica da caldeira de recuperacdo, a representacdo dos processos de
troca térmica pode ser desenvolvido no diagrama temperatura — poténcia térmica. No grafico
apresentado na Figura 13, um valor de interesse € a variacdo no pinch point (ATpp), que € a
diferenca minima entre a temperatura de saturacdo da agua (na pressdo do vapor Vvivo) e a
temperatura dos gases de exaustdo na saida do economizador. Outro valor de interesse para 0
projeto térmico € a variagao no approach point, que na Figura 13 é representada pela diferenca
entre Tsat € Tapproach (temperatura de saturacdo da &gua e temperatura da agua na saida do

economizador).

Alguns dos beneficios da disposi¢do contracorrente dos fluxos dos gases de exaustao e da
agua, sdo o fato de se superaquecer o vapor, o que leva a um aumento do rendimento do ciclo

e de se ter o pré-aquecimento da &gua a partir da recuperacdo de uma parte do calor do gas.

Recuperadores de calor podem ser de dois tipos, horizontal e vertical, o que ira depender
da direcdo do fluxo dos gases. O tipo horizontal € o mais adotado, sendo que nessa concepg¢ao
a circulacdo natural faz com que néo seja necessario utilizar bombas de circulacdo para mover

a gua/vapor.

Em sistemas IGCC, normalmente, os recuperadores sdo projetados de forma a fornecer
vapor em trés diferentes niveis de pressao (baixa, média e alta pressdo) de forma a atender as

pressOes para turbinas de trés estagios (WANG, 2017).

As turbinas a vapor operam no ciclo Rankine como discutido na se¢do 2.3.1.1; ha duas
maneiras principais de se aumentar a eficiéncia na geracdo de energia nestes equipamentos em
sistemas IGCC, que sdo reaquecimento e regeneracdo. O reaquecimento consiste em levar o
vapor, o qual foi expandido na turbina, de volta ao recuperador de calor a fim de aquecer este
vapor a uma temperatura aproximada a da entrada da turbina. Este processo pode aumentar a

temperatura média neste ciclo e assim aumentar a eficiéncia do processo.

Outra vantagem € que o processo de reaquecimento pode aumentar o titulo do vapor na
saida da turbina de baixa pressdo, ficando o sistema menos suscetivel a problemas com erosao

nas pas da turbina.

Regeneracdo € o processo que utiliza parte do vapor da turbina de alta presséo para pré-
aquecer a agua de alimentacdo que, por sua vez, também ira proporcionar um aumento de

rendimento do ciclo.
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Figura 13 — Perfil de temperatura em um recuperador de calor.
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2.4 OTIMIZACAO

Otimizacdo é o processo no gqual uma ou mais variaveis sdo variadas de maneira a
maximizar ou minimizar uma funcéo objetivo. Um dos principais objetivos de se desenvolver
modelos de sistemas fisicos é justamente o de otimizar, visto que este processo permite

encontrar uma melhor solucdo para um projeto fisico ou uma melhor condicao operacional.

Na modelagem matematica, existem dois tipos de modelos principais, os descritivos e 0s
prescritivos. Os modelos descritivos sdo utilizados para investigacdo de variados cenarios e
politicas de acdo de sistemas reais, ou seja, busca prever o desempenho de um sistema modelado
em um campo de planejamento possivel. E uma ferramenta utilizada para tomada de deciso
por meio comparativo com base em acdes pré-determinadas, ndo gerando uma solucdo ideal,
entretanto, recomendando alternativas (MEYER, 2004; NISS, 2015).

Os modelos prescritivos baseiam-se na implantacdo de objetivos e restricGes de forma a
se encontrar solugdes otimizadas para um processo, ou seja, este processo permite encontrar a
melhor solucdo com base em condic¢des pré-determinadas, podendo ser resolvidos de maneira

exata ou aproximada. Os modelos com solucdo exata representam a melhor condi¢do de
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determinado objetivo, entre todas as possiveis, dadas as restricbes do problema modelado. A
solugéo otimiza, ou seja, maximiza ou minimiza uma funcéo (funcdo objetivo) e a0 mesmo
tempo ndo viola as restricdes do problema; no entanto, nem sempre € vantajoso, ou mesmo
possivel encontrar uma solucao exata, sendo necessario recorrer a uma solucao aproximada ou
heuristica (WEBER; COSKUNOGLU, 1990).

A solugdo aproximada significa que o método ndo garante que a solugéo encontrada seja
Otima, mas sim de boa qualidade e baixo custo computacional (MEYER, 2004). Na Figura 14

é apresentada uma classificacdo dos modelos matematicos conforme discutido nesta secéo.

Figura 14 — Classificagdo dos modelos matematicos.
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Fonte: Autoria propria

No processo de modelagem existem elementos que devem ser considerados, tais como:

- Pardmetros do modelo: sdo todas as informacdes conhecidas do sistema, ou seja, 0s
dados de entrada. Por exemplo, em um modelo de gaseificacdo por equilibrio termodinémico,
os dados de entrada sdo a composicdo do combustivel, o conteddo de umidade deste material,

0 contetido de ar para reagao e a temperatura estimada da reacéo.

- Variaveis de decisdo: no modelo as varidveis de decisdo sdo representadas pelas
incognitas do sistema e seus valores exercem influéncia no desempenho do modelo. No
exemplo supracitado, as variaveis de decisdo sdo os numeros de mols dos reagentes da equacgéo

global de gaseificacéo.

- Restri¢des: Estabelece relagdes entre as varidveis de decisdo e a dinamica do sistema,

estipulando limitagdes fisicas como as necessidades a serem atendidas pelo processo a ser
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modelado. Como exemplo, as equagdes de balango de massa dos elementos quimicos, as

equacdes de constante de equilibrio e a conservacao de energia do sistema.

Por fim, tem-se a funcédo objetivo que representa a fungdo matematica cujo objetivo deve
ser atendido pelo modelo. No exemplo mencionado, seria a equacdo de minimizacdo da
diferenca entre a temperatura estimada inicial e a temperatura calculada pela equacdo de

conservacao de energia.

Na tese de Balcazar (2014), utilizou-se o software EES para solucdo do modelo através
de otimizacdo matematica com o emprego da técnica de algoritmo genético, que € um pacote
disponivel no software para otimizagdo multidimensional. Como se pode observar na Figura
14, o método de otimizacdo por algoritmos genético é um tipo de modelo matematico
prescritivo heuristico. O método de otimizacdo por algoritmos genéticos é desenvolvido para
encontrar de forma confiavel valores 6timos mesmo em casos onde existam, na superficie da
solucgdo, varios picos locais (KLEIN; NELLIS, 2014).

O algoritmo genético é um método que tenta imitar o processo que ocorre na evolugao
bioldgica, opera com populacdes de individuos (amostra de pontos) representados por

Cromossomos que séo submetidos ao processo de selecéo e reproducao.

Essa amostra de pontos inicial, escolhida de maneira aleatdria, é investigada com relacdo
a sua qualidade de ajuste com a funcdo objetivo e entdo uma nova geracdo de individuos é
gerada de maneira estocastica, “reproduzindo” os membros da populagio atual que apresentem

boa qualidade de ajuste.

Essas caracteristicas dos individuos originais sdo passadas para 0s novos; desse modo, a
probabilidade que um individuo da atual populacdo seja selecionado para gerar 0s proximos
individuos é uma funcéo crescente da qualidade do ajuste, sendo este processo de selecdo visto
como um principio de sobrevivéncia. Tal como na natureza, existe a possibilidade da ocorréncia

de mutacgdes que levam 0s cromossomos a ter caracteristicas diferentes dos seus geradores.

As Figuras de 15 (a) a 15 (d), as quais ilustram a progressédo do metodo de otimizagao por

algoritmos genéticos, séo as geracdes 1, 5, 23 e 77, respectivamente.

Cada uma dessas figuras representa uma populagédo que evoluiu da populagéo anterior,
permitindo perceber-se que os membros da primeira geracéo estdo distribuidos uniformemente
atraves do espaco de solucées, com um membro localizado no exato ponto de valor inicialmente
arbitrado (x=0,7 e y=0,7). A populacao converge inicialmente no sentido do pico mais largo,

as mutagdes fazem com que alguns membros individuais movam-se para longe deste pico



Figura 15 (c), em direcdo ao pico

para esta regido, Figura 15 (d).
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mais ingreme, 0 que causa a aproximacao de toda populacdo

Figura 15 — Progressdo do método de algoritmos genéticos.
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3 MATERIAL E METODO

3.1 ESTRUTURA DE OTIMIZACAO INTEGRADA DE RESIDUOS SOLIDOS
URBANOS

Neste trabalho foi avaliada a inser¢éo de um sistema de gaseificagdo em ciclo combinado
integrado na analise de otimizacdo de uma megaestrutura, para selecdo de tecnologias de
processamento e distribuicdo de produtos dos residuos municipais, desenvolvida por Balcazar
(2014).

CompOem a megaestrutura trés superestruturas: de processos renovaveis, processos
bioldgicos e processos térmicos, além do aterro sanitario. Segundo Balcazar (2014),
superestrutura € o conjunto de tecnologias dedicadas a um mesmo objetivo e que devam
abranger uma grande quantidade de opcdes das quais uma delas seré selecionada como solucao
do problema de otimizagdo. Por sua vez, a megaestrutura apresenta uma dinamica de
competicdo e mutualismo entre as superestruturas e tecnologias que a complem. A

megaestrutura descrita € apresentada na Figura 16.

Figura 16 — Megaestrutura e seus sistemas.
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Na megaestrutura, o residuo, seja sélido ou liquido, é passado por um setor de triagem,
que é responsavel por separar os materiais reciclaveis, os bioldgicos e os de aproveitamento
térmico. No estudo apresentado no trabalho de Balcazar (2014), foram considerados os residuos
gerados diariamente nas trés maiores regides metropolitanas do estado de Sao Paulo (regido
metropolitana de Sdo Paulo — RMSP), regido metropolitana de Campinas — RMC, e regido
metropolitana do Vale do Paraiba e Litoral Norte - RMVPLN) e como local das instala¢@es das
plantas de processamento de residuos foi assumido que elas devam estar localizadas proximas

dos locais atuais de recebimento e destinacéo final dos municipios nessas regides.

O local de instalacdo das plantas de processamento é fator determinante no modelo, visto
que este considera a possibilidade de haver transporte de residuos (organicos e liquidos) de um
aterro sanitario sem potencial de geracdo de biogas para outra com maior potencial. Um dos
resultados apresentados por Balcazar (2014) sinaliza que o transporte de residuos melhora a
eficiéncia, a geracdo de energia elétrica e a receita financeira da planta. Os locais escolhidos
constam da Figura 17.

Figura 17 — Locais das 9 plantas de recebimento e destinacao para as 3 regides metropolitanas.

Fonte: Balcazar (2014)

As plantas de processamento de um (1) a nove (9), apresentadas na Figura 17, estdo
localizadas nas cidades das trés regides metropolitanas avaliadas, como apresentado na Tabela
2. Neste trabalho, é dada uma atencao especial a superestrutura de processos térmicos na qual
sera incluida o sistema IGCC. No trabalho de Balcazar (2014) foram consideradas tecnologias
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consolidadas de geracdo de energia, como o incinerador com caldeira acoplada, caldeira
convencional (a gas natural ou biogés) e caldeira de recuperagdo com conjunto a gas, como

apresentado na Figura 18.

Tabela 2 — Cidades das plantas de recebimento e destinacéo final

Planta Cidade RM Planta Cidade RM
1 Maua RMSP 6 Paulinia RMC
2 Santana de RMSP 7 Indaiatuba RMC
Parnaiba
3 Caieiras RMSP 8 Tremembé RMVPLN
. Cachoeira

4 Itapevi RMSP 9 Paulista RMVPLN
5 Sao Paulo RMSP

Fonte: Adaptado de Balcazar (2014)

Figura 18 — Superestrutura de tratamento térmico
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Fonte: Balcazar (2014)

Ainda considerando a Figura 18, os nimeros de 1 a 5 das caldeiras de recuperacao

representam as linhas de fornecimento e retorno de vapor, na qual as linhas 1, 3 e 5 s&o as saidas
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de vapor das caldeiras e os numeros 2 e 4, o retorno de vapor. Essas linhas sdo utilizadas no
processo térmico e nas turbinas a vapor a direita da figura. Ha quatro possiveis configuracoes
para as turbinas a vapor: a de condensacao (TV1), com 2 niveis de pressao (alta e méedia presséo
—TV2), com trés niveis de pressdo (alta, média e baixa pressdo —TV3) e a quarta é uma turbina
de contrapressd@o em conjunto com uma turbina de condensacao com 2 niveis de pressdo (TV4).
Nas linhas de suprimento e retorno, EV significa entrada de vapor, RV retorno de vapor, AP,
MP e BP significam alta, média e baixa pressdo, respectivamente, e COND representa
condensacgédo. Abaixo das linhas de suprimento e retorno encontra-se a torre de resfriamento e

abaixo desta esta o processo térmico.

A escolha das tecnologias a serem utilizadas € realizada de forma que se tenha a maior
geracdo de lucro global, ou seja, a soma do lucro obtido em cada planta. As equac@es (22) a

(25) representam este procedimento.

Receitaror = Yieq Receitali] (22)
Receita[i] = Lucroggal; — Custogotal, (23)
Lucroggta), = Lucrorr, + Lucrog, + Lucrog, (24)
Custoyota); = Custory, + Custog, + Custoog, (25)

nas quais os elementos i, TT, R e B sdo, respectivamente:
I, representa as nove (9) plantas;
TT, processo de tratamento térmico;
R, processo renovaveis e

B, processo bioldgico.

3.2 MODELAGEM DA GASEIFICACAO

De maneira a realizar a modelagem de um gaseificador, a escolha do modelo de simulacéo
da gaseificacdo é fundamental no desenvolvimento de um sistema tdo complexo como este.
Neste sentido, 0 modelo de equilibrio termodindmico tem sido utilizado por inumeros
pesquisadores de forma a representar o processo de gaseificagdo, tal como apresentado na

revisao da literatura. Modelos de equilibrio termodinamico simulando o desempenho de um
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gaseificador sdo encontrados em Chowdhury et al. (1994), Mendiburu et al. (2014), Arafat e
Jijakli (2013) e Jarungthammachote e Dutta (2007).

No presente trabalho, sera considerado um modelo de equilibrio termodindmico devido a
sua maior simplicidade e consideravel precisdo. Tendo-se escolhido o modelo de simulagéo,
ainda é preciso considerar 0 método a ser utilizado, ou seja, estequiométrico ou nao
estequiométrico. Segundo Jarungthammachote e Dutta (2007), o método ndo-estequiométrico
requer o uso de modelo de otimizacdo com restricdes e o entendimento de teorias matematicas
complexas, o que limita sua utilizacdo, fazendo com que seja escolhido para este trabalho o

método estequiométrico baseado nas reacfes quimicas e constantes de equilibrio.

3.2.1 Modelo do gaseificador

Nesta secdo, 0 modelo termodindmico utilizado para predizer a composi¢cdo dos gases
formados durante a gaseificacdo de RSU € apresentado. As premissas assumidas pelo modelo
sdo listadas a seguir (XU et al., 2017; JARUNGTHAMMACHOTE; DUTTA, 2007) :

e Todas as reagdes da zona de gaseificacdo acontecem na condicdo de equilibrio
termodinamico;

e O sistema é considerado adiabatico, ou seja, sem perda de calor. A temperatura
ndo é dada e é determinada através da quantidade do agente gaseificante baseado
no balanco de energia.

e Todos os gases sdo assumidos como ideais e todas as reacdes formam a 1 atm.

e Somente os contetidos de carbono (C), hidrogénio (H), oxigénio (O) e nitrogénio
(N) no residuo foram considerados de forma a validar o modelo; outros conteidos
de minerais ndo foram considerados devido a suas quantidades insignificantes

presentes.

Com base nestas premissas pode-se estabelecer uma equacgéo global representativa das

reacOes quimicas durante o processo de gaseificacdo, expressa pela equacao (26).
CH,O,N, + wH,0 + m(0; + b = 3,76N,) & ny H, + ncoCO + n¢o,CO, + ney, CHy +
ny,oH,0 + (ny,)N, (26)
A matéria-prima a ser gaseificada neste caso € o0 RSU na forma de combustivel derivado

de residuo (CDR), que séo os residuos pré-separados ou pré-selecionados. Um diagrama
esquematico do processo de recuperacéo e producdo do CDR é apresentado na Figura 19.
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O CDR pode ser representado pela formula quimica genérica CH, 0, N,, sendo os valores
de X, y e z 0s numeros de atomos de hidrogénio, oxigénio e nitrogénio por nimero de atomos
de carbono no CDR, sendo esses valores obtidos através da analise elementar. Foi considerado
também que o CDR é composto da porcdo seca de biomassa e de um conteldo de umidade
representado na equacdo global por wH,0, no qual w corresponde ao nimero de mols de

umidade presente no CDR.

Figura 19 — Diagrama esquemaético da producdo de CDR.
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Fonte: Adapatado de Dias et al. (2006)

Para se calcular o valor de w € utilizada a equacdo (27), na qual PMcpr € 0 peso
molecular do CDR, PMw:0 € 0 peso molecular da 4gua e CM € o conteido de umidade presente

no CDR (que é a razdo entre a massa de dgua pela massa de residuo umido).

= Phtagoncioci) @

Como agente gaseificante, serd considerada a utilizacdo de ar atmosférico (composto de
nitrogénio 79% e oxigénio 21%) e oxigénio puro, sendo representado na equacdo global por
m*(0, + b * 3,76N,), no qual m é a quantidade de ar/oxigénio por kmol de CDR e b uma
variavel que vai de 0 a 1 sendo que 0 representa gaseificagdo com oxigénio puro e 1 gaseificacdo
com ar atmosférico. No lado esquerdo da equagdo (26) consideram-se os elementos a uma
temperatura de 25 °C (298 K); no lado direito, ny, ,n¢o,nco,. Ncn, »Nu,0 representam a
quantidade de mols de hidrogénio, mondxido de carbono, didxido de carbono, metano e agua

presentes no gas de sintese gerado.
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Para encontrar as quantidades de mols dos elementos formados na gaseificagdo é
necessario especificar cinco equagdes de forma a se determinar as cinco incognitas do sistema
(nu, »Nco »Nco, N, »Nl,0)- TTES destas equacdes sdo determinadas a partir do balanco de
massa dos elementos carbono, hidrogénio e oxigénio, como apresentando nas equacgdes (28) a

(30), respectivamente.

Neo + ncoz + nCH4 —1=0 (28)
ny, + Np,o + 4nCH4 —x—2w=20 (29)
Neo + choz + Nyp,0 — W — 2m — y = 0 (30)

O balango de massa para o0 nitrogénio pode ser escrito como apresentado na equacao (31);
no entanto, esta equacdo ndo faz parte do sistema de equaces, visto que todos seus elementos

sdo determinados.
b *3,76m + E = Ny, (31)

As duas equac0es restantes podem ser determinadas a partir das constantes de equilibrio
das reacOes que acontecem na zona de gaseificacdo. Para isto foram escolhidas trés reacdes
quimicas independentes que incluem os cinco componentes dos gases produzidos. Essas
reacOes sdo as de Boudouard, dgua-gas e hidrogaseificacdo, respectivamente equacdes (32) a
(34) JARUNGTHAMMACHOTE; DUTTA, 2007 ; LEE et al., 2014).

C+ CO,=2C0 (32)
C + H,0 = CO + H, (33)

A combinacdo das equacOes (32) e (33) resulta na equacdo de troca gas-agua que é

apresentada na equacao (35).

Em posse destas reacBes e levando-se em consideracdo as premissas citadas no inicio
desta secéo, é possivel determinar as equacgdes das constantes de equilibrio para as reacoes
expressas nas equacdes (34) e (35), respectivamente. A equacdo geral para as constantes de
equilibrio em funcdo da energia livre de Gibbs e em funcdo do nimero de mols das espécies

quimicas envolvidas na reagdo é apresentada na equacdo (36) (MENDIBURU et al., 2014).

ntotPo

Ky = exp [~ 55t = (Tan), (1820 ™), (i)™ @
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na qual n é os nimeros de mols das espécies na reacdo, P € a pressdo no reator, Po é a pressao
na condicdo padrdo (1 atm), R € constante universal dos gases (8,314 kJ/kmol), T é a
temperatura da zona de reacéo, p é o subindice que indica os produtos da reacao e r os reagentes,

Ntotal € O total de moles do gés produzido e Av pode ser representado como se segue.
Av = (L, v, — (B, vj)r (37)

Na equacéo (36), AG_79 ¢ a variacao da energia livre de Gibbs de formacdo de uma reagéo

em kJ/mol, que por sua vez pode ser representada pela equacéo (38).

AGY = Yividir (38)
na qual v; € coeficiente estequiométrico da espécie gasosa i e g?’m representa a funcao de Gibbs
padrdo de formacdo a uma dada temperatura T da espécie gasosa i.

Segundo Probstein e Hicks (2013), y%m pode ser expresso empiricamente atraves da
equacéo (39).

ger =hY —aTin(m) —b'1? = (S) T2 = () T4+ (5) + £ +g'T (39)

na qual h{ ¢ a entalpia de formagio nas condicBes de pressdo e temperatura de referéncia, ou
seja, 1 atm e 25°C (kJ/mol), a’- g’ sdo os coeficientes empiricos fornecidos por Probstein e

Hicks (2013) e apresentados na Tabela 3.

Tabela 3 — Valores de entalpia de formacao (71; em kJ/mol) e coeficientes da equacdo

empirica para 9fr (kJ/mol)

Componente a b c d e f g
co -110,5 561 x10° -1,19x10° 6,38 x10° -1,84x10™ -4,89 x 10 8,648 x 10" -6,13 x 10
CO,  -3935 -194x10” 3,12x10° -2,44x10° 6,94x10™ -489x10° 527 -120x10"
HO  -2418 -895x10? -3,67 x10® 520x10° -1,47x10™ 0,00 286  -1,72x107
CH, -748 -462x10% 1,13x10° 1,31x10° -6,64x10™ -4,89 x10° 1,41 x10" -2,23x10"

Fonte: Probstein e Hicks (2013)

A primeira parte da equacéo (36), quando aplicado o logaritmo neperiano em ambos 0s

lados da equacéo, resulta na expressao apresentada na equagao (40).

0
Ink = — 2 (40)

RT
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O conceito das constantes de equilibrio descrito na equacdo (36), quando aplicado as
reacOes de gaseificacdo referentes as equacgdes (34) e (35), resulta nas equacgdes (41) e (42),

formando o sistema de equaces para solugcdo do problema.

Constante de Equilibrio para reagdo de troca gas-agua:

— (TIN Vi M Vi P \A  (nCo,)(nH,)
K1 = (TTZn; )p( j=11; J)r (nTotPo) - (nco)z(nﬂzé) (41)

Constante de Equilibrio para hidrogaseificacao:

<2 = (M), (M) () = e “2)

] ntotPo (nHy)?

As equacdes (41) e (42) podem ser reescritas como:

K;(nCO)(nH,0) — (nCO,)(nH,) =0 (43)

K, (nH;)? — (nCH,) (7o¢q) = 0 (44)

As equaces (28) a (30) e (43) a (44) sdo as cinco equagdes necessarias para se encontrar
as cinco incognitas ny, ,nco ,Nco, Nen, »NH,0- NO entanto, as constantes de equilibrio
fornecidas nas equacdes (43) e (44) sdo dependentes da temperatura, que ndo é conhecida. Uma
maneira de se calcular a temperatura da zona de gaseificacdo, de forma a se obter essas
constantes, é realizar um balanco de energia para a reacdo global de gaseificacdo. Assumindo
que a temperatura na zona de gaseificacdo é T, que a temperatura no estado de entrada é 25°C
(298K), que ndo ha trabalho externo nem variac6es significativas da energia cinética, e um
processo adiabatico (temperatura de chama), pode-se escrever a equagdo de conservagdo de

energia como apresentado na equacao (45).
2j=reagente f_l]g] = Zi:prod ni(ﬁfo,i + AE%L’) (45)
na qual E]‘? é a entalpia de formacdo em kJ/kmol e assumi o valor zero para todos o0s elementos

quimicos nas condi¢cdes padrdo de temperatura e pressdo (25 °C , 1 atm). O termo Aﬁg
representa a variacdo de entalpia entre a temperatura padréo no estado inicial e a temperatura

de gaseificacdo (T em Kelvin) e pode ser aproximado pelas equacgdes (46) e (47).

ARY = [} Co(T)dT (46)
na qual,
Cp(T)=a+bT +cT2+dT3 (47)

Substituindo a equacdo (47) na equagéo (46) tem-se a equacao (48).

ARY = [} Cp(T)dT = aT + bT? + cT® + dT* +k (48)



Desse modo, a equacao (44) assume a forma da equacéo (49).

Z]’:reagente Hg] = 2i=prod nj 1_1?,1 + (Ziniai)T + (Zinibi)T2 + (Zinici)Tg +

Cind)T* + Xinik;
Na qual as constantes a, b, ¢ e d sdo os coeficientes de calor especificos de espécies gasosas,

seus valores para os gases produtos da gaseificacdo sdo apresentados na Tabela 4 e k é a

constante obtida na integracdo da equacao (48).

(49)

Tabela 4 — Coeficientes de calor especifico para equagdo empirica

Faixa de Temperatura

Gés a b c d (K)
Hz 2011  -0,1916*107  0,4003*10°  -0,8704*10° 273 -1800
co 2816  0,1675%102  0,5372*10°  -2,222*10° 273 -1800
CO; 2226  5981*102  -3501*10°  -7,469*10° 273 -1800
H20 %102 *1()5 } %109

o) 3224  0,1923*102  1,055*10 3,595*10 273 -1800
CHa 19,89  5204*102  1269*10°  -11,01*10° 273 -1500
N 2890  -0,1571*10%  0,8081*10°  -2,873*10° 273 -1800

Fonte: Jarungthammachote e Dutta (2007)

Para se resolver a equacdo (49) é necessario dispor da entalpia de formacdo do
combustivel no reagente. Para um combustivel sélido genérico, a entalpia de formacéo pode ser
calculada a partir da equacéo (50) (SOUZA-SANTOQOS, 2010).

-0 N —0
hf,comb = PCI + Zkzproduto nk(hf)k (50)

no qual (E}?)k é a entalpia de formacdo do produto k sob combustdo completa do combustivel

sdlido e PCI é o poder calorifico inferior (Lower Heating Value) do combustivel sélido em
kJ/kmol.

De posse de todas essas informac@es torna-se possivel calcular a temperatura da zona de
gaseificacdo a partir da equacdo de conservacdo de energia. O procedimento normalmente
adotado para solugdo deste problema € o método iterativo, no qual, inicialmente, se estipula
uma temperatura inicial (TO) para o célculo das constantes de equilibrio e determinagédo do
numero de mols dos produtos da gaseificacdo. Estes valores sdo entdo utilizados como dados
de entrada da equacédo de conservacéo de energia que calcula a temperatura real de gaseificagéo.
O procedimento é repetido até que se tenha uma diferenca menor que 0,1 K entre a temperatura

estimada e a temperatura calculada. Este procedimento é apresentado na Figura 20.
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Figura 20 — Procedimento iterativo
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Fonte: Autoria prépria

No entanto, o procedimento seguido neste trabalho sera utilizar a propria ferramenta do
software EES (Engineering Equation Solver) Academic Professional (F-CHART, 2020) de
otimizacdo para se encontrar o valor de temperatura na zona de gaseificacdo. Para isso, a
temperatura inicial ndo sera fornecida e sera criada uma variavel para calculo da diferenca entre
a temperatura inicial e a temperatura calculada. O objetivo do processo de otimizacdo sera
minimizar a diferenca entre essas temperaturas como apresentado na equacéo (51). O algoritmo
referente a esta modelagem é apresentado no APENDICE A.

Min: dif = abs(T-TO) (51)

3.2.2 Dados para o modelo

O residuo utilizado no processo de gaseificacdo estara na forma de CDR, ap0s ter passado
por um processo de triagem e separacdo. Balzacar (2011) apresenta uma composi¢ao tipica para
0 CDR da cidade de Sao Paulo, conforme Tabela 5.

Para se determinar a formula quimica do CDR € necessario determinar os numeros de

mols de cada elemento em base seca e sem cinza. Com os dados da Tabela 5 e considerando-se
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base seca e livre de cinzas é apresentado na Tabela 6 o niUmero de mols dos principais elementos
contidos em 1kg de CDR.

Tabela 5 — Composicdo do combustivel derivado de residuo em % massica

Anélise da Composicao (% em base seca)

Contetdo de Umidade Cinzas

Cor?Fg(I)Dn:)ntes Séo Paulo (%oem  (%em c H N S
(% em Peso)  peso) peso)

Papel 26,09 10,20 6,00 4350 6,00 0,30 0,20 44,00
Papeldo 14,78 5,20 500 44,00 590 0,30 0,20 44,60
Plastico 49,78 0,20 10,00 60,00 7,20 0,00 0,00 22,80
Tecidos 5,22 10,00 250 5500 6,60 4,60 020 31,20
Borracha 0,65 10,00 10,00 78,00 10,00 2,00 0,00 0,00
Couro 0,65 10,00 10,00 60,00 800 1000 040 11,60
Madeira 2,83 1,50 150 4950 6,00 0,20 0,10 42,70

Fonte: adaptado de Balcazar (2011)

Tabela 6 — Numero de mols (principais elementos) em 1kg de CDR em base seca e livre de
cinzas.

Proporcéo em massa

Elemento % em massa @) MM mols
C 57,38 573,83 12,01 47,78

H 7,21 72,07 1,01 71,36

N 0,47 4,71 14,01 0,34

S 0,10 1,033 32,07 0,03

0] 34,84 348,35 16,00 21,77
H.O 0,00 0,00 18,02 0,00

Fonte: adaptado de Balcazar (2011)

Os valores da proporcdo em massa foram obtidos considerando uma massa de CDR de
1 kg (1000 g), de modo que o numero de mols representa o nimero de mols de cada elemento
nessa quantidade de residuo. A férmula quimica deste residuo para um tnico mol de carbono
pode ser definida como CHy 4935500,456N0,007. Devido ao baixo teor de enxofre, este elemento
foi desconsiderado. Obtida a férmula quimica do combustivel, é possivel obter-se os outros

dados do modelo por meio da equacéo (52).

CM (Contetido de umidade) = —H20 (52)

MyesiduoUmida

Para se calcular a entalpia de formacéo do combustivel (Tl?mmb) através da equacéo (50)
é preciso dispor do valor do PCI do CDR. O procedimento utilizado para o calculo deste

parametro € apresentado a seguir.
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Channiwala e Parikh (2002) apresentaram uma correlacdo baseada nas porcentagens
massicas do combustivel para o poder calorifico superior a ser utilizado na situacdo em que
nenhum poder calorifico da matéria-prima é conhecido, esta relacdo € apresentada na equacéo
(53).

PCS = 0,3491C + 1,1783H + 01005S — 0,10340 — 0,0151N — 0,0211ASH (53)

na qual 0,00% < C <92,25%; 0,43% < H< 25,15; 0,00% <0<50,00%; 0,00%<N<5,60%; 0,00%
<S<94,08%; 0,00% <ASH<71,4% e 4,745 MJ/kg < PCS < 55,345 MJ/kg.

Pela definicdo de poder calorifico, a diferenca entre o poder calorifico superior e inferior
é que o poder calorifico superior considera o resfriamento dos gases gerados na combustdo, o
que ndo acontece com o poder calorifico inferior. A partir desta definicao, segundo Mendiburu
et al. (2014) e Jarungthammachote e Dutta (2007), o PCI pode ser calculado a partir do valor
obtido de PCS através da equacao (54).

PCI = PCS — hy, (== (54)
g\100

na qual h, € a entalpia de vaporizagao e o termo H/100 representa a porcentagem de hidrogénio
no combustivel solido.

3.2.3 Calculo do poder calorifico inferior do syngas

Seré utilizado o procedimento descrito em Fonseca Filho, Matelli e Balestieri (2016) para
calculo do poder calorifico do gas de sintese e das propriedades do gas de exaustdo para
posterior modelagem do conjunto a gas. O PCI do gas de sintese gerado e calculado pelo modelo
descrito acima pode ser determinado a partir das fracbes volumétricas dos componentes deste
gés, principalmente CO, Hz e CHa que sdo os elementos combustiveis do syngas e que possuem
PCI padréo de 12,6 MJ/kg, 10,7 MJ/kg e 35 MJ/Kg, respectivamente; a equacdo (55) determina
0 PCI (WALDHEIM; NILSSON, 2001)

PCISing = YCO * PCICO + YHZ * PCIHZ + YCH4_ * PCICH4 (55)

Para o calculo das propriedades dos gases de exaustdo do conjunto a gas no qual sera
queimado o syngas em conjunto com o biogéas, pode-se considerar a reacdo simplificada de
combustdo com ar atmosférico descrita na equagéo (56).

(ACO + BH; + CCH,)sing + d(0.6 CHy)pio + M(0, + 3,76N,) - (E)CO, +
(F)H,0 + (F)N, (56)
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O célculo do calor especifico dos gases de exaustdo é realizado considerando-se uma
temperatura média de 1073 K e a massa molecular do gés é calculada como sendo a média
ponderada das massas moleculares dos componentes individuais, com base na equacdo de

combustdo (equacdo 56).

3.3 ADAPTACAO DA ESTRUTURA DE OTIMIZACAO

De maneira a se realizar uma anéalise comparativa dos resultados obtidos por Balcazar
(2014), serdo mantidos os valores dos parametros utilizados em sua pesquisa. Desse modo,
também serd considerada a andlise de trés cenarios de preco de venda de insumos, custos e
taxas, ou seja, cenarios otimista, mais provavel e pessimista com os valores apresentados na
Tabela 7.

Tabela 7 — Estimativa dos pardmetros operacionais

Parametros operacionais

Mais

Precos de venda de insumos Unidade Otimista  provdvel  Pessimista
Preco de venda de metal US$/kg 1,20 1,10 1,00
Preco de venda de papel US$/kg 0,13 0,11 0,09
Preco de venda de pléastico US$/kg 0,13 0,11 0,09
Preco de venda de vidro US$/kg 0,13 0,11 0,09
Preco de venda de energia elétrica US$/kwh 0,15 0,11 0,07
Preco de venda de cinzas US$/kg 0,13 0,11 0,09
Preco de venda de adubo organico US$/kg 0,14 0,12 0,10
Custos - - - -
Custos dos residuos US$/kwh 0,08 0,08 0,09
Custo da transmissdo de energia elétrica US$/kwh 0,01 0,01 0,01
Taxas a serem empregadas - - - -
Taxa de recolhimento dos residuos US$/ton 0,044 0,034 0,024
Creditos concebidos - - - -
Crédito de Carbono US$/ton 8 6 4

Fonte: Balcazar (2014)

Outros parametros de interesse obtidos do trabalho de Balcazar (2014) tratam das vazdes
massicas de residuos nas plantas de processamento, rendimento/preco de venda/custo de

manutencdo (dos processo bioldgicos, reciclaveis e térmicos), preco de venda de materiais
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reciclaveis , custo de transporte e custo de pedagio entre as plantas em anélise no estudo. Estes

dados sdo apresentados nas Tabelas 8, 9, 10, 11, 12, 13 e 14, respectivamente.

Tabela 8 — VVazdo massica de residuos nas plantas em estudo.

Reg. Metr. Cidade Planta MmRs| mRro mRL fhEpIéstica Ii'lEpapeI MEmetal  MEvidro
(kg/s) (kg/s) (kg/s) (kg/s) (kgs) (kgs) (kgls)
Maua Plantal 8,91 11,39 1,95 0,95 0,78 0,64 0,35
o Sant. de
= . Planta2 3,41 436 0,81 0,36 0,3 0,25 0,13
3 Parnaiba
g Caieiras  Planta3 32,49 4156 5,45 3,46 284 235 1,26
%)) Itapevi Planta4 159 2,04 0,38 0,17 0,14 0,12 0,06
Sdo Paulo Planta5 38,84 49,69 6,22 4,14 3.4 281 151
gg Paulinia  Planta6 11,79 15,08 2,96 1,26 1,03 085 0,46
& = Indaiatuba Planta7 0,68 0,87 0,16 0,07 0,06 0,05 0,03
Sy Tremembé Planta8 5,38 6,88 1,35 0,57 047 039 0,21
hi’ B H
g3z ga"hoe'ra Planta9 092 117 028 01 008 007 0,04
aulista

Fonte: Balcazar (2014)

Tabela 9 — Parametros de rendimento, preco de venda e custo de manutengdo processo

bioldgico.
Parametro Valor Unidade
nB 1 40% -
nB 2 60% -
nB 3 0% -
Kee BG1 1,2 kwWh/kg
Kee BG2 1,2 kwWh/kg
Kee BG3 1,2 kwWh/kg
Ket BG1 0,24 kWh/kg
Ket BG2 0,24 kWh/kg
Ket BG3 0 kWh/kg
C_MO_BIO1 32 US$/MWh
C_MO_BIO2 32 US$/MWh
C_MO_BIO3 32 US$/MWh
PVBIO_3 0,1 US$/kg

Fonte: Balcazar (2014)



Tabela 10 — Parametros de rendimento, preco de venda e custo de manutencao processo

reciclagem.
Parametro Valor Unidade
nR_1 100 -
nR 2 85 -
nR 3 85 -
nR 4 100 -
Kee R1 106,8 kWh/kg
Kee R2 88,2 kWh/kg
Kee R3 49,8 kWh/kg
Kee R4 251,4 kWh/kg
Ket R1 0 kWh/kg
Ket R2 0 kWh/kg
Ket_R3 1,7 kWh/kg
Ket R4 3,33 kWh/kg
C_MO_REC 3,2 US$/MWh
PVREC1 1 US$/kg
PVREC?2 0,09 US$/kg
PVREC3 0,09 US$/kg
PVREC4 0,09 US$/kg

Fonte: Balcazar (2014)

Tabela 11 — Pardmetros de rendimento, preco de venda e custo de manutencao processo

térmico.

Parametro Valor Unidade
nCI 75 -
nred rs 25 -
nCinzasV 80 -
nger 95 -
nresf 85 -
nCcv 80 -
nCR 75 -

CMO;TV 0,003 US$/kWh

CMO;CG 0,0032 US$/kWh

CMO;GAS 0,0296 US$/kg de residuo
CMO;ASU 0,0044 US$/kg de residuo

CBG 0 US$/kWh

CGN 0,0024 US$/kWh

PVEE 0,085 US$/kWh
PVCinzas 0,11 US$/kg

Fonte: Balcazar (2014)
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Tabela 12 — Preco de venda de material reciclavel.

Material Valor [R$/kg]
Papel 0,10
Papelao 0,10
Plastico fino 0,10
Plastico duro 0,10
Metal ferroso 0,03
Metal ndo ferroso 1,00
Vidro 0,03

78

Fonte: Balcazar (2014)

Tabela 13 — Custo de transporte entre plantas.

Custo por carga [R$/ton]

dist. dist. dist. dist. dist. dist. dist. dist. dist.
Cidade Planta P1 P2 P3 P4 P5 P6 P7 P8 P9
Maua Plantal 12,2 186 186 186 122 249 249 313 37,7
Santana de
Parnaiba Planta2 186 12,2 12,2 122 122 249 186 31,3 37,7
Caieiras Planta3 186 122 122 122 122 249 186 31,3 37,7
Itapevi Planta4 18,6 122 122 122 122 249 186 31,3 377
Sédo Paulo Planta5 12,2 122 122 122 122 249 249 313 377
Paulinia Planta6 249 249 249 249 249 122 18,6 37,7 440
Indaiatuba Planta7 249 186 186 186 249 18,6 12,2 440 44,0
Tremembé Planta8 31,3 313 313 313 31,3 37,7 37,7 122 186
Cach. Paul. Planta9 37,7 37,7 377 37,7 37,7 440 440 186 12,2

Fonte: Balcazar (2014)
Tabela 14 — Custo de pedéagio entre plantas.
Pedagio Rodoviario (reais)

Cidade Planta  dist.py dist.p» dist.p3 dist.ps dist.ps dist.pg dist.p; dist.pg dist.pg
Maua Plantal 000 3,30 150 330 0,00 1450 2500 9,80 19,90
Santana de Planta2 330 000 480 000 330 720 000 1310 2280
Parnaiba
Caieiras Planta3 150 150 000 150 150 16,00 26,50 11,30 21,40
Itapevi Planta4 0,00 0,00 480 0,00 330 19,30 6,60 13,10 22,80
Séo Paulo Planta5 000 330 150 330 0,00 1450 2500 9,80 19,90
Paulinia Planta6 14,50 7,20 16,00 16,00 1450 0,00 10,50 23,20 33,30
Indaiatuba Planta7 25,00 17,70 26,50 9,00 25,00 10,50 0,00 34,80 44,50
Tremembé Planta8 9,80 13,10 11,30 13,10 9,80 23,20 33,70 0,00 10,10
Cach. Paulista Planta9 1990 2320 21,40 2320 19,90 33,30 43,80 10,10 0,00

Fonte: Balcazar (2014)
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3.3.1 Superestrutura de tratamento bioldgico

Neste item sera abordada a superestrutura de tratamento bioldgico; no presente trabalho
realizou-se uma modificacdo na estrutura proposta por Balcazar (2014) com relacdo ao
transporte de residuos: diferentemente do que foi anteriormente considerado, os residuos
organicos e liquidos (destinados as trés tecnologias consideradas, termofilica, mesofilica e
compostagem) de uma planta i irdo necessariamente ser enviados todos a mesma planta j, ndo
havendo divisdo entre as plantas. Esta nova condi¢do foi assumida de forma a se manter a
homogeneidade da composi¢do do combustivel a ser utilizado no processo térmico entre as
diversas plantas. A Figura 21 ilustra a superestrutura biol6gica com a adaptacdo assumida.

Figura 21 — Superestrutura biol6gica

[ Superestrutura de tratamento Biologico J

Poteéencia Elétrica

!

Triagem dos residuos
Orgénicos e Liquidos e
Processo de homogeneizagio
1hi_Lodo | diy1 |diiTj

i ros |aiy3 |asiTi miRos |diy? |d2iT) | |rhi_se2

|mi_ps1c-| s I mi_rie |
TS

Poteéncia Elétrica Processo

Fonte: adaptado de Balcazar (2014)

As equaces (57) a (61) se referem ao transporte de residuos organicos e liquidos, nas
quais d é a variavel booleana, k é a variavel que representa a superestrutura do processo
bioldgico, i representa 0 nimero de plantas de processamento de residuos analisadas, T
representa o transporte, ROeL € o residuo organico e liquido, D representa a disponibilidade de
residuos de uma tecnologia k, Transp € a variavel que indica se o residuo sera ou ndo tratado

na planta em analise.
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rh;_ROeL = Y3_, m_Dy[i] (58)
Transp;_ROeL. = ﬂoor(w) (59)
Mpadrio

Transp;_ROeL +0 1) (60)

du; = round
! (Transpi_ROeL ’

DiTj = du;. (1 — du;). round(diTj) (61)

Na equacdo (59), mpadrdo representa a vazdo massica minima para que haja ciclos
combinados (gaseificacdo ou incineracdo) nas plantas de processamento em andlise); diTj é a
variavel booleana que indica se havera o transporte de residuos (organicos, liquidos e solidos)
da planta i para a planta j. Quando ocorre o transporte de residuos entre as plantas, esta atrelado
a este transporte um custo composto, referente ao custo de pedagio entre as plantas e ao custo
do transporte da carga. Este custo é representado pela equacao (62), em que HA representa a
quantidade de horas de trabalho das plantas em um ano; CT € o custo de transporte apresentado
na Tabela 13 e P é o preco de pedagio entre as plantas, apresentado na Tabela 14; Fcrd é o fator

de conversdo de real para dolar.

. (3221 2921, ROEL.IT} 3,6 HACT j+round (TR OISCHR) p )
Custoiransp_bio; = ord (62)

Nas equacdes (63) a (66) esta representado o calculo das vazfes massicas dos processos
bioldgicos e as vazdes que serdo aproveitadas no processo de gaseificacdo ou incineracao.
Nestas equac0es, diyk é a variavel binaria que indica se existira ou ndo determinada tecnologia
de bioestabilizacdo; a variavel n | representa a eficiéncia do processo de biodigestao, n € a
eficiéncia de aproveitamento dos residuos gerados no processo de compostagem; o subindice
B representa o biogas que é gerado no processo; o subindice R representa a producao de adubo
organico, RS representa os residuos solidos gerados no processo e RIG os residuos que serdo

incinerados ou gaseificados.

m;_BGy = (m;_Dy—; + 1i;_Dy. diyk) .ng (©9)

m;_RSy = (m;_Dy_; + m;_Dy.diyk) . (1 —ng k) (64)
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rhi_RSk = r'ni_RIGk + rhi_Rk (65)
m; RSy = m;_Ry. Mg« (66)

Com as equacdes (67) a (69) calculam-se o consumo total de energia elétrica e a geragédo
total de biogas dos processos de bioestabilizacdo. A variavel Kee_ BGk (em kWh/kg) representa
o desempenho de energia elétrica, na qual o indice K representa o desempenho de uma
tecnologia k para o consumidor de energia elétrica, representado pelo subindice ‘ele’.

W;_ele, = m;_BGy, - Kee_BGy (67)
W,_ele_bio = Y3_, W,_eley (68)
m;_BGD = Y2_, m;_BGy (69)

O custo total dos processos bioldgicos consiste no custo combinado entre o transporte do
residuo organico e liquido e os custos de manutencéo e operacdo (C_MO_BIO) das tecnologias
do processo de bioestabilizacdo e esta representado na equacdo (70). A receita total dos
processos de bioestabilizagdo consiste na venda de adubo orgénico representado na equacéo
(71) onde PVbio_k é uma estimativa do preco de venda do adubo organico.

Custojpjo_Total = (¥j_;(m,_BGy + h;_Ry). C_MO_BIOy ). HA. 3600 + CustOyyansp_bio; (70)
ReceitaiBiO_Total = r'ni_RK. HA. 3600. PVBIO_k (71)

3.3.2 Superestrutura de tratamento térmico

Neste item serd abordada a superestrutura de tratamento térmico, a qual foi modificada
pararealizar a insercdo da tecnologia de gaseificacdo. Na presente pesquisa considerou-se, além
do transporte de residuos organicos e liquidos, o transporte dos residuos sélidos; esta decisdo
se deve ao fato de a utilizacdo da gaseificagdo com oxigénio (atraves da tecnologia de separagédo
do ar atmosférico) revelar-se viavel somente em largas escalas. O transporte dos residuos é

representado através das equacdes (72) e (73).

m;_RESD = ¥?_, mi_RSTD . DiTj (72)

¥7-, DiTj = 1 (73)
A equacdo (72) representa a somatoria da vazdo dos residuos solidos disponiveis nas
plantas de processamento, a variavel DiTj é a varidvel binaria que no programa de otimizagédo

indica o transporte do residuo de uma planta i para uma planta j. A equagdo (73) representa a
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restricdo de transporte, ou seja, 0s residuos organicos, liquidos e solidos sé podem ir de uma
planta i para uma planta j, ndo podendo ser dividido entre duas ou mais plantas.

Na Figura 22 ¢é apresentada a superestrutura de processamento de residuos por tratamento
térmico com a inclusdo da tecnologia de gaseificacdo, composta de uma unidade de separagédo
de ar para fornecimento de oxigénio e uma se¢do de limpeza do gas de sintese gerado. As outras
tecnologias sdo as mesmas utilizadas no trabalho do Balcazar (2014), conforme discutido na
secdo 3.1. No conjunto a gas na Figura 22 sdo representados 0s possiveis combustiveis a serem
utilizados nesta tecnologia, na qual BIO representa o biogas gerado no processo biologico,
SING o syngas gerado no processo de gaseificacdo (também representado nessa figura) e GN
0 gas natural comprado para suprir possiveis demandas. Para o caso com gaseificacdo utiliza-
se um conjunto a gas de 57 MW (CG3), de maior rendimento que o conjunto a gas utilizado
para 0 caso com incineracdo proposto por Balcazar (2014) de 16,9 MW (CG2). Os dados
comparativos entre 0s conjuntos a gas sao apresentados na Tabela 15.

Figura 22 — Superestrutura térmica modificado

[Concessondria

Caldeira ( | 1 ™ R

B0 i ] ' | ' i H YT

S LA B, SO ! H : 1 !
A g

Pot. Elétrica E 3

ExP

&

L
L

U

@i RS T

i RS T

HO
3 ! 3
B3 d = s
— . " s
o E Gaseificador| Limp.

Fonte: Autor.
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Tabela 15 — Comparativo conjuntos a gés.

CG; CG3 CG2
Fabricante GE Hitachi
Modelo 6F.01 H-15
Wiquido [KW] 57000 16900
HR [kJ/KWh] 9369 10495,17
Redimento 38,4 34,3

RP 20,7 14,7
thgss [Kg/s] 132,8 52,66
Texaustao[ °C] 600 563,89
Rotacado[RPM] - 9710
Custo [US$] RS RS
19.167.197,00 7.373.000,00
Custo US$/ 336,27 436,27
kw

Fonte: Autor

A vazdo maéssica de residuos a ser incinerado e/ou gaseificado em cada planta é calculada
conforme apresentado na equacdo (74). Nesta equacdo, o subindice j representa o material
7reciclado (j=1, metal; j=2, plastico; j = 3, papel; j=4, vidro). O subindice k representa a
tecnologia do processo bioldgico (k=1, termofilica; k=2, mesofilica; k=3, compostagem). O

subindice i representa as plantas de processamento em analise no cenario em estudo.

m;_RSTD = m;_RS + ¥, m;_GI; + ¥} _; m;_RGI, (74)
O custo relacionado ao transporte dos residuos sélidos é calculado de maneira similar ao

custo de transporte dos residuos organicos e liquidos, como apresentado na equag&o (75).

( ?=1Z?-=1(ml_RSTD.diTj.3,6.HA.CTL-j+round(ml‘RSTDEIT]B’G'HA).Pij))

FCrd

Custoiransp_ter; = (75)

Como apresentado na Figura 22, a superestrutura apresenta a possibilidade de se utilizar
tanto a tecnologia de incineragdo como a de gaseificagdo; no entanto, o residuo solido devera
ser destinado em sua totalidade para uma Unica tecnologia, ndo podendo haver a gaseificacédo e

a incinera¢do em uma mesma planta.

As equacdes (76) a (82) séo referentes ao ciclo combinado hibrido com incinerador. A
variavel diz2 é a variavel booleana que determina se havera ou ndo a tecnologia de incineragdo

na planta em andlise, ni_inc € a razdo entre a vazao massica de residuo sélido da planta e uma
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vazdo massica padrdo (rh_RS_padrdoinc) que torna atrativa a instalagéo de ciclos combinados.
A variavel n[i] representa a quantidade de ciclos hibridos que serdo instalados na planta.

m;_RSTD

n;_inc = ————.
m_RS_padriopnc

diz2 (76)

n[i] = floor[n;_inc] (77)

A equacdo (78) representa o calculo de vapor da caldeira de incineracdo da planta em
analise, em que nci é o rendimento da caldeira de incineracdo, PCI_RS o poder calorifico
inferior do residuo sélido e mi_VCI € a vazdo maéssica do vapor gerado na caldeira de

incineracéo.
PCLRS - m;_RSTD - ¢y = ¥X_, Ah, - ;_VCI - diz2 (78)

As equacdes (79) a (81) sdo referentes ao conjunto a gas e séo utilizadas para calcular a
poténcia liquida gerada nos conjuntos a gas, a poténcia elétrica e a quantidade de combustivel
requerida nestes equipamentos. Nestas equac@es, o subindice cg2 refere-se ao conjunto a gas
utilizado na planta com incineragdo, HR € o heat rate do conjunto a gas, nger é a eficiéncia do
gerador, PCI_GN e PCI_BG séo, respectivamente, o poder calorifico inferior do gas natural e
do biogas. A equacdo (83) limita o uso de combustivel utilizado no conjunto a gas a somente
um tipo de combustivel (no caso, ou gas natural ou biogas): se o combustivel escolhido for
biogas diz1 tera o valor de 1 e diz3 o valor 0; se gas natural for o combustivel escolhido para

alimentar o conjunto, o inverso ocorrera.
W,_lig_cg2 = W_lig_cg2 - n[i] (79)
W,_ele_cg2 = W,_liq_cg2 - (diz1 + diz3) “TMger (80)

rhi_BG_Z _ (Wi_liq_cg2~n[i]-dizl~HR).diZZ (81)
(3600-PCI_BG)

rhi_GN_Z _ (W;_lig_cg2-n[i]-diz3-HR) diz? (82)
(3600-PCL_GN)

dizl + diz3 =1 (83)

O processo de gaseificacdo e representado no modelo de otimizagcdo como apresentado
nas equacdes (84) a (86).
rh;_SINGLD = 1,4361392 .m,_RESD .diz4 (84)

m,_SINGLD
0,8887

r;_SINGD = (85)
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m, RESD = rth;_SINGD — i;_0, (86)

Nestas equacOes, o subindice SINGLD representa o syngas limpo disponivel, SINGD
identifica 0 syngas e O 0 oxigénio; as relagfes utilizadas foram obtidas através da modelagem
de gaseificacdo, conforme secéo 3.2. A variavel booleana diz4 indica se esta tecnologia estara
presente na planta em analise.

Nas plantas de processamento com gaseificagdo existirdo dois combustiveis a ser
utilizados no conjunto a gas, o biogas e o syngas. Neste trabalho foi considerado o uso
simultaneo destes dois combustiveis injetados na cAmara de combustdo do conjunto a gas, sendo
essa uma possibilidade discutida por Axelsson et al. (2014), Gallego et al. (2019), Kan et al.
(2018).

Na equacéo (87) é calculada a vazdo massica do combustivel utilizado no conjunto a gas
composto de uma mistura de syngas e biogas. Nesta equacdo, o subindice CG3 refere-se ao
conjunto a gas utilizado nas plantas com gaseificacdo e PCl_COMB é o poder calorifico inferior
da mistura.

m; COMB = WillaCGHR) ) (87)
(3600-PCI_COMB)

Nas equaces (88) a (91) é calculada a quantidade de conjuntos a gas que irdo fazer parte
das plantas de processamento em analise, a poténcia liquida gerada nos conjuntos a gas e a

poténcia elétrica.

m;_SINGL+r;_BGD

n;_CG = T COMB .diz4 (88)
n_CGJi] = floor[n;_CG] (89)
W,_lig_CG3 = W_lig_CG3 - n;_CG([i] (90)
W;_ele_CG3 = W;_liq_CG3 - (diz4) - Nger (91)

A equacdo (92) calcula a poténcia elétrica gerada pelo conjunto a gas dada a tecnologia
escolhida para fazer parte da superestrutura térmica. A escolha da tecnologia é representada
pela equagéo (93), na qual as variaveis booleanas diz2 e diz4 representam as tecnologias de

incineracéo e gaseificacdo, respectivamente.
W,_ele_CG = W,_lig_CG3.diz4 + W,_liq_CG2. diz2 (92)

diz2 + diz4 = 1 (93)
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As equacdes (94) a (96) permitem calcular as vazbes de cinzas geradas pelo proceso
térmico, as cinzas com poténcial de comercializacéo e as cinzas a serem depositadas no aterro.
O subindicei_cinzasV representa as cinzas com caracteristicas de serem comercializadas, nred_rs
representa a eficiéncia de redug¢do em massa do residuo solido, ncinzasv a eficiéncia para venda

das cinzas e i_cinzasAS as cinzas que serdo depositadas no aterro.

m;_cinzas = m;_RSTD -n_, .. (94)
m;_cinzasV = m;_cinzas-n__ (95)
m;_cinzas = m,_cinzasV + m;_cinzasAS (96)

O combustivel que ndo for utilizado nos conjuntos a gas podera ser queimado em uma
caldeira a vapor convencional para gerar vapor adicional a ser expandido nas turbinas a vapor.
O calculo da vazdo massica de combustivel a ser queimado na caldeira e da vazdo massica de
vapor sao apresentados nas equacdes (97) e (98), respectivamente. Nestas equacdes o subindice
i_combcev representa o combustivel queimado na caldeira, i VCV o vapor produzido, Aha,
representa as variagfes entélpicas para os diferentes niveis de pressdo, nev € 0 rendimento da
caldeira convencional, diz6 é a variavel booleana que indica se a caldeira a vapor convencional

estara presente na superestrurura.

m;_combev = ((riy;_SINGL + ri;_BGD) — (n_CG[i] .rn;_COMB)) . diz4 (97)

(24°*PCILCOMB - m;_combustiv - DIZy) - ey = Y34 Ah, - m;_VCV - diz6 (98)

Na equacdo (99) é calculada a vazdo de vapor superaquecido na caldeira de recuperacéo,
sendo m_gasesta vazdo massica dos gases de exaustdo do conjunto a gas considerado, cp_get
o calor especifico dos gases de exaustdo do conjunto a gas em questao, tge € tch_cra temperatura
dos gases de exaustdo e de chaminé, respectivamente. O subindice i_VCC representa o vapor
produzido no ciclo combinado, ner € 0 rendimento da caldeira de recuperacdo e diz7 a variavel

booleana que indica a presenga da caldeira de recuperagdo na planta em analise.

m_gases; - cp_ge; - (n[i] . diz2 + n_CGJi] . diz4) - (Tge - Tch_cr) ‘Ner = Xx-1 Ah, - m;_VCC -

diz7 (99)
A vazdo maéssica de vapor disponivel na planta é representado na equagdo (100),

correspondente a soma do vapor gerado na caldeira de incineragéo, caldeira convencional e na

caldeira de recuperacdo do ciclo combinado. Na equagdo (101), miTa é a vazdo maéssica na
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entrada da turbina a vapor para geracdo de energia e miPaé a vazdo massica de vapor dos

processos que demandam energia térmica.

mit, = m;_VCL, - diz5 + m;_VCV, - diz6 + m;_VCC, - diz7 (100)

miT, = mit, — miP, (1012)
Para a geracdo de energia mecanica/elétrica a partir do vapor gerado nas caldeiras séo

considerados, tal como em Balcazar (2014), quatro possiveis tipos de turbina a vapor. A

poténcia da turbina a vapor escolhida é calculada como apresentado na equacédo (102) a partir

da turbina escolhida para operar na planta em analise. Nesta equacéo, diTV1 a diTV4 séo as

variaveis binarias utilizadas para sele¢do da turbina a vapor. A equacdo (103) representa a

restricdo que indica que somente um tipo de turbina a vapor estara presente na planta em anélise.
WIi_TV = ¥E_, Wi_TVy, - diTV,, (102)
YEodiTV, =1 (103)

O célculo da poténcia da turbina a vapor e das equacfes de conservacdo de massa dos
elementos da turbina sdo apresentados nas equacdes (104) e (105), nas quais ha representa a
entalpia dos pontos termodindmicos, antes e depois dos equipamentos. O subindice b indica as

turbinas a vapor que podem ser empregadas:

b=1 representa a turbina com condensacgdo sem extracdo e sem reaquecimento,

b=2 representa a turbina a vapor de condensacdo com uma extracdo e um nivel de
reaquecimento

b=3 representa uma turbina de condensacdo com extracdo e dois niveis de reaquecimento

b=4 representa uma turbina de contrapressao de alta pressdo e com saida de vapor sendo

reaquecida e direcionada a uma outra turbina, no caso, sendo esta de condensagéo e extracao

com reaquecimento.

WIi_TV,, = (Z8_; h, - miT,) - diTV,, (104)
b=1=> a= [1, 6] m1 6

b=2= a=[1;2;3;6] m; = m, # m; =My (105)
b=3= a=[1,2;3;4;5;6] m; =m, =m3 =m, # ms =g

b=4= a=[1;2;3;4;56] m; =nm, # m3=nmy # ms = g

A equagéo (106) representa a restricdo das tecnologias de geracdo de vapor; esta equagao
indica que sO6 podem existir até trés tecnologias de geracdo de vapor, sendo o programa

responsavel por escolher quais fardo parte da configuracdo final da planta em anélise. O



88

software EES n&o trabalha com inequacdes e por isto foi utilizado o artificio da introducdo de
uma variavel artificial, VAtt, para transformar uma inequacdo em equagdo, conforme

apresentado na equacéo (107).
diz2 + diz6 + diz7 <3 (106)
diz2 + diz6 + diz7 + VAprr =3 (107)

A poténcia elétrica gerada pelas tecnologias de geracédo de vapor é calculada conforme
equacdo (108). A equacdo (109) representa a poténcia elétrica total gerada na planta, ou seja, a

soma da poténcia elétrica gerada com a turbina a vapor e o conjunto a gas.

Wi_Ele_TV = Wi_TV - (108)

ger
Wi_Ele_Gerado = Wi_Ele_TV + Wi_Ele_CG (109)

As poténcias das bombas sdo representadas nas equacgdes (113) a (116). Para o célculo da
poténcia das bombas de agua do sistema de resfriamento do syngas € necessario calcular a vazao
massica de agua bombeada; isso é realizado nas equacdes (110) a (112). Nessas equaces, 0
subindice sing indica syngas, cp ¢ o calor especifico e AT a variagdo de temperatura do Syngas.
A poténcia elétrica total gasta pelas bombas é apresentado na equacdo (117). A geracdo total de
energia elétrica da planta € apresentada na equacdo (118). Nesta equacdo, Wi_Ele rec é a
energia gasta com os processos de reciclagem, Wi_Ele_bio a energia gasta com 0s processos

bioldgicos e WiTJ_Ele a energia transferida de uma planta para outra em que ndo ha geracédo

elétrica.

Qresfsing_1 = m;_sing. (cp_sing . (AT_sing)) . diz4 (110)
Qresfaguai = Qresfsing i/ Nrest (111)
Mgy resfsing-i = Qresfagua_i/ (hos —hg4) (112)
Wi_bomba_1 = Mi_vci - diz2 - (hg ; — hg) (113)
Wi_bomba_2 = Mi_vev - diz6 - (hg_ , — hg) (114)
Wi_bomba_3 = Mi_vcc - diz7 - (hg 3 — hy) (115)
Wi_bomba_4 = Mi_ag resfsin - diz4 - (hg 4 — hy) (116)

Wi_bomba_Total = (¥#_; Wi_bombay)/Myomba (117)
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Wi_Ele_To tal = Wi_Ele_Gerado — Wi_bomba_Total — Wi_Ele_rec — Wi_Ele_bio —
WiTj_Ele (118)

O custo total da estrutura de tratamento térmico da planta é representado pela equacao
(121), que é a soma dos custos dos insumos apresentado na equacao (119) na qual ins1 = residuo
solido e ins2 = gas natural, custo de manutencao e operacdo dos equipamentos apresentado na
equacdo 120 na qual eql = turbina a vapor e caldeiras, eq2 =conjunto a gas, eq3 = unidade de
separacao de ar e eq4 = secdo de gaseificacao e custo de transporte de residuos sélidos. A receita
da planta é apresentada na equacdo (122) e € composta da parte relativa a venda da energia

elétrica e da venda das cinzas.

custo;_OM_eq = Y2_, W_ele_eq,. HA.C_MO_eq, + Ye_;m,_RESD .HA .3600.C_MO_eq, (119)
custo;_ins = Y4_, custo_ins,. HA. PCly . m_ins, (120)
custo;_tt_total = custo;_ins + custo;_OM_eq + custOiransp_ter; (121)

lucro;_tt_total = Wi_ele_total . HA. PV_EE + m;_cinzasV.HA .3600 .PV_CINZAS (122)

3.4 ANALISE ECONOMICA

Para realizar a analise econémica do empreendimento serdo utilizados os mesmos
métodos propostos por Balcazar (2014). O primeiro método consiste no periodo de amortizacao
do investimento inicial (payback) que define o prazo de retorno necessario para o
empreendimento recuperar o investimento inicial. O valor de amortizacdo é calculado como
apresentado na equacdo (123), nesta equacao, f é o fator de amortizacao, que € funcdo do tempo
de operacdo da planta (q) e da taxa de juros utilizada (kj), sendo seu célculo apresentado na
equacdo (124). Ipl é o investimento inicial total das plantas, ou seja, € a soma dos custos de
investimentos dos equipamentos presentes nas plantas de processamento; considerando-se
ainda o investimento em obras civil representado pelo fator de investimento em obras civil
(Kcc), segundo Marcon et al. (2004) o valor de Kcc esta na faixa entre 1,2 e 1,3, o calculo do

Ipl € apresentado na equacao (125).

Amort =Ipl . f (123)
Kirg—1
= lg}_q_l; (124)

Ipl = (ZIEquip_Plantai) Kec (125)
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O segundo método € o da taxa interna de retorno (TIR), este método € frequentemente
utilizado ao se realizar anélise de investimentos de projetos. E definido como a taxa de juros
que torna o valor presente liquido de um investimento nulo, ou seja, € a taxa que tende a igualar
0s investimentos com as receitas geradas (PUCCINI, 1999). Essa taxa pode ser utilizada para a
tomada de decisdo ao se compara-la a taxa minima de atratividade (TMA). Quando a TIR for
maior do que a TMA o investimento pode ser considerado economicamente viavel, quando
menor, se revela economicamente inviavel. A equacdo (126) expressa a taxa interna de retorno
(TIR).

FCtd

Yta=17pym ~ lo = 0 (126)

sendo FCtd o valor presente das entradas de caixa, lo 0 investimento inicial, td o tempo de

desconto das entradas de caixa e n € o tempo de desconto do ultimo fluxo de caixa.

O método do valor presente liquido (VPL) é um dos mais eficientes, baseando-se no valor
do dinheiro no tempo e sendo obtido ao descontar-se o fluxo de caixa ao se aplicar uma taxa de
juros previamente determinada, trazendo os valores para o instante inicial. O calculo do VPL é
apresentado na equacdo (127), em que Kvr. é a taxa de desconto.

FC
VPL = Thyy o (127)

Kypp)td 0

Neste trabalho, foram considerados dois cenarios para o lucro gerado nas plantas de
processamento; o primeiro cenario considera somente o ganho anual sem auxilio de créditos
externos, como taxas de processamento de residuos, como apresentado na equacdo (128). O
segundo cenario acrescenta no lucro gerado pela planta uma taxa de processamento de residuos

(TRR) e é apresentado na equacéo (129).

Lucro = Lucropjapta i (128)

Lucro = LucroPlanta_i + Lucrogayadetratres = +TRR (129)

Na equacdo (129), Lucroreai representa o ganho anual, ou seja, a receita total menos a
amortizacdo e é representado na equacdo (130). O calculo dos ganhos com a taxa de
processamento de residuo é apresentado na equacdo (131), na qual mresiduo € @ Vazdo massica

dos residuos e KV17r é a taxa recebida pelo tratamento dos residuos.
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Lucropanta i = Receitargra — Ipl - f (130)
Lucroraxa de TratRes = % -HA - KVrrgr (131)

Estas equacdes foram implementadas no software EES (Engineering Equation Solver) e
representam a modelagem da megaestrutura de tratamento de residuos urbanos, cujo o

algoritmo esté apresentado no APENDICE B.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo sdo apresentados os resultados obtidos neste trabalho em duas se¢des, a
primeira referente ao modelo de gaseificacdo e dados obtidos como entrada para a segunda

secdo, que trata da otimizacdo da megaestrutura das plantas de processamento de residuos.

4.1 RESULTADOS DO MODELO DE GASEIFICACAO

O modelo utilizado neste trabalho, que tomou como base o modelo desenvolvido por
Jarungthammachote e Dutta (2007), foi testado e validado comparando-se os resultados obtidos
com os obtidos a partir de dados deste e outros pesquisadores. Foi utilizado um valor de m
(quantidade de ar na equacdo (33)) de forma a se obter uma temperatura de reacédo
(procedimento descrito no item 3.2.1) de 1100 K. Na Tabela 16 € apresentado um comparativo
dos resultados da composi¢do do gas de sintese gerado obtido (em % de volume e base seca)

em relacdo a outros pesquisadores.

Tabela 16 — Comparativo da composic¢ao do syngas (% volume) em base seca.

Componente (% em Valor disponivel em  Valor disponivel

Valor obtido na

volume -db) e modelagem Jarungthammachote e  em Mendiburu et
parametros Dutta (2007) al. (2014)

H> 19,34 19,46 18,04 18,03 16,79

CO 20,77 21,57 17,86 18,51 18,75
CHs 0,13 0,13 0,11 0,11 1,03
CO. 8,67 8,18 11,84 11,43 11,59

N2 51,09 50,66 52,15 51,92 51,85

m 0,46 0,45 0,46 0,46 -

ER 0,40 0,40 0,42 0,42 0,41

CM 16,00 14,00 16,00 14,00 16,00

Fonte: Autoria propria

Os valores obtidos apresentam algumas diferencas significativas com relagdo ao modelo
(modificado) do Mendiburu et al. (2014) e ao obtido em analises experimentais realizada por
Jayah et al. (2003) (valores apresentados na Tabela 16). A diferenca mais evidente esti na
porcentagem de CHa presente no gas gerado, com o modelo prevendo uma quantidade menor
do que a esperada. Jarungthammachote e Dutta (2007) propuseram uma modificagdo no método

de equilibrio termodindmico de forma a adequar os resultados a valores mais proximos dos
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obtido em ensaios experimentais. A mudanca consiste na introducdo de dois fatores

multiplicativos nas equagdes de constante de equilibrio. A constante K1 foi modificada

adotando um multiplicador de 0,91 (K1*0,91) e para a constante K2 um valor de 11,28

(K2*11,28). O mesmo procedimento foi adotado neste trabalho. Os resultados comparativos do

modelo modificado sdo apresentados na Tabela 17.

Tabela 17 — Comparativo da composicao dos gases que formam o syngas (% volume) em base

seca para o modelo modificado.

Componente (%

Valor obtido na

Valor disponivel em

Valor disponivel em

em volume -bs) e modelagem Jarungthammachote e
parémetros) modifi(?ada [?utta (2007) Jayah et al. (2003)
H> 18,03 18,12 16,81 16,8 17 12,5
CO 20,82 21,64 17,86 18,52 18,4 18,9
CH4 1,259 1,271 1,05 1,06 1,3 1,2
CO, 8,894 8,386 12,1 11,68 10,6 8,5
N2 51 50,59 52,18 51,94 52,7 59,1
m 0,437 0,429 0,4472 0,4415 0,3361 0,3927
ER 0,4 0,39 0,39 0,39 - -
CM 16 14 16 14 16 14

Fonte: adaptado de Balcazar (2011)

Na Tabela 17, os valores obtidos com o modelo modificado representam estimativas do

processo de gaseificacdo, principalmente com relacdo a previsao da concentracdo de metano no

syngas gerado, sendo considerado um modelo valido para previsdo de sua composicdo. Os

valores obtidos com os dados do CDR deste trabalho, ou seja, com contetudo de umidade de

acordo com os dados de composicao massica (Tabela 5) sdo apresentados na Tabela 18.

Tabela 18 — Dados de entrada e resultados sistema de equacgdes para CDR

Pardmetros Equacéo Resultados obtidos Unidade
w 27 0,05113 [1]
m 30 0,394 [1]
TO 51 1100 K
ht comb 50 -92940 kJ/kmol
NH2 28-30 e 43-44 0,5582 mol
nco 28-30 e 43-44 0,7796 mol
ncoz 28-30 e 43-44 0,1792 mol
NH20 28-30 e 43-44 0,1572 mol
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Tabela 18 — Dados de entrada e resultados sistema de equagdes para CDR (continuacao)

Parametros Equacao Resultados obtidos Unidade
NcH4 28-30 e 43-44 0,04125 mol
NN2 31 1,485 mol
CM - 4,22
ER - 0,36 [1]

Fonte: Autoria Propria

O célculo do PCI do syngas gerado no processo, calculado como apresentado na equagéo

(55) ¢ apresentado a seguir na Tabela 19.

Tabela 19 — Célculo do PCI para o gés de sintese gerado a partir da gaseificacdo do CDR

Composicdo Molar

Componente (%mol) - Y PCI (MJ/Nm?) PCIXY

Hz 17,44% 10,70 1,87
CO 24,36% 12,60 3,07

COs 5,60% -

H20 4,91% -

CHa 1,29% 35,00 0,45
N> 46,40% -

Total 100,00% PCI Gés de sintese (MJ/Nm3) 5,39

Fonte: Autoria Propria

Por se ter uma fonte diversificada de materiais que podem constituir sua composicao, o
CDR pode apresentar diferentes niveis de qualidade, apresentando certa variagdo em sua
composicdo. Tendo isto em mente, foi realizada uma andlise de sensibilidade para verificar o
efeito de uma variacdo de composicdo do CDR nos gases de sintese gerados. No CDR, o0s
componentes plastico, papel e papeldo representam mais de 90% de sua composi¢do; desta
forma, o estudo de sensibilidade foi realizado variando-se somente esses trés componentes em
5, 10 e 15 % considerando-se uma reducédo proporcional dos outros componentes. As formulas

guimicas do combustivel obtido sdo apresentadas na Tabela 20.
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Variacgéo /
Elemento C H N O
Quimico
% base % base % base % base
seca mols seca mols seca mols seca mols
5% Plastico 58,396 1,000 7291 1485 0455 0,007 33765 0,434
10% Plastico 59,409 1,000 7375 1476 0,439 0,006 32,695 0,413
15% Plastico 60,422 1,000 7458 1,468 0423 0,006 31,624 0,393
5% Papeldo 56,689 1,000 7143 1498 0480 0,007 35577 0471
10% Papeldo 55,998 1,000 7,080 1,531 0,490 0,038 36,314 0,379
15% Papeldo 55313 1,000 7016 1508 0500 0,008 37,047 0,503
5% Papel 56,622 1,000 7149 1501 0483 0,007 35634 0,472
10% Papel 55,859 1,000 7,091 1509 0,496 0,008 36,436 0,490
15% Papel 55,092 1,000 7032 1518 0508 0,008 37240 0,507

Fonte: Autoria Prépria

Os resultados obtidos para composicdo do gas de sintese (syngas) gerado a partir destas

composigdes de CDR sdo apresentados na Tabela 21. Nota-se uma pequena variagdo na

composi¢do do gas gerado e de seu respectivo PCI. O caso que apresenta maior variagcdo no

PCI é para 0 aumento de 10% em volume de plastico levando a um aumento de 6,68% no PCI

com relacdo ao obtido na Tabela 19.

Tabela 21 — Variacdo da composicédo e do PCI do géas de sintese para a analise de
sensibilidade da composicéo do CDR.

wme by . He GO CH CO: N ()

5% Plastico 18,33 25,92 1,357 5,48 48,9 0,396 5,70
10% Pléstico 18,35 26,26 1,368 5,08 48,94 0,397 5,75
15% Plastico 17,15 24,81 1,188 5,58 51,27 0,431 5,37
5% Papelédo 18,31 25,45 1,341 6,13 48,77 0,393 5,63
10% Papelédo 18,30 25,31 1,341 6,37 46,68 0,391 5,61
15% Papeléo 18,28 25,17 1,34 6,62 48,59 0,389 5,59

5% Papel 18,32 25,27 1,348 6,25 48,81 0,394 5,61
10% Papel 18,30 24,93 1,331 6,61 48,83 0,394 5,56
15% Papel 18,28 24,60 1,326 6,98 48,81 0,393 5,52

Fonte: Autoria Propria

A gaseificacédo ¢ afetada consideravelmente pelo agente gaseificante utilizado. De forma

a melhor compreender o efeito deste pardmetro, foi realizado um estudo da variacdo da
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porcentagem de nitrogénio no agente gaseificante, simulando os resultados com o modelo
utilizado neste trabalho. Estes dados sdo apresentados na Tabela 22 e percebe-se claramente um
aumento do poder calorifico do syngas gerado conforme h& uma diminui¢do na quantidade do
nitrogénio no agente gaseificante, obtendo-se um poder calorifico maximo (11,06 MJ/Nm3)
para a situacdo de oxigénio puro.

Os resultados encontrados estdo bem alinhados com o descrito na literatura e comentados
na secdo 2 deste trabalho, ou seja, para gaseificacdo com ar é esperado um syngas com poder
calorifico na faixa de 4-7 MJ/Nm3 e para a gaseificacdo com oxigénio puro espera-se obter um
syngas com PCI na faixa de 10-15 MJ/Nm?3 (SCHUSTER et al., 2001)

O aumento do PCI do gas de sintese esta relacionado, principalmente, com o aumento da
porcentagem em volume de hidrogénio e monoxido de carbono no gas resultante. A variacdo
destes gases é avaliada na Figura 23, onde se percebe também uma diminuicéo na porcentagem
de metano presente no syngas, porém, devido a baixa quantidade de metano presente, o poder
calorifico é mais fortemente influenciado pela composi¢édo dos outros gases.

Tabela 22 — Variacdo da composicéo do géas de sintese e do PCI com relagéo a razéo
oxigénio/nitrogénio no agente gaseificante.

b/ %Vol Ha CO CO;  CHa N2 (,F\’A%}ﬁ”rﬁj)
1 17,75 25,07 5,93 0,84 50,40 0,42 5,35
0,9 18,78 26,76 5,97 0,76 47,72 0,42 5,65
0,8 19,90 28,63 6,02 0,68 44,77 0,42 5,97
0,7 21,12 30,73 6,07 0,60 41,48 0,42 6,34
0,6 22,46 33,08 6,13 0,53 37,80 0,42 6,75
0,5 23,95 35,74 6,21 0,46 33,64 0,42 7,22
0,4 25,63 38,79 6,30 0,39 28,89 0,42 7,76
0,3 28,09 42,33 6,29 0,43 22,86 0,42 8,49
0,2 29,74 46,43 6,55 0,27 17,01 0,42 9,13
0,1 32,33 51,31 6,73 0,22 9,40 0,42 10,00
0 35,44 57,18 6,98 0,18 0,22 0,42 11,06

Fonte: Autoria Propria
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Figura 23 — Gréfico da variagdo dos componentes do gas de sintese com a variagdo da
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Fonte: Autoria Propria

De forma a validar o resultado da modelagem para oxigénio puro, realizou-se uma

comparacao com o0s resultados apresentados por Mendiburu et al. (2014). Este comparativo é

apresentado na Tabela 23. Nesta tabela € apresentado os resultados de dois modelos propostos
por Mendiburu et al. (2014), M1 um modelo de equilibrio ndo estequiométrico ndo modificado

e M2 um modelo de equilibrio ndo estequiométrico considerando um ajuste no contetido de

metano (CH4).

Tabela 23 — Comparativo para gaseificagdo com oxigénio puro

Componente (% em

Valor obtido no Valor disponivel em  Valor disponivel em

volume -db) e modelo Mendiburu et al. Mendiburu et al.
parametros (2014) — M2 (2014) - M1
H2 35,44 45,71 43,78
CoO 57,18 45,72 50,98
CH, 0,18 0,30 0,29
CO2 6,98 8,09 4,77
N2/ Outros 0,22 0,18 0,18
PCI (MJ/Nm?3) 11,06 10,82 11,27

Fonte: Autoria Prépria
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Apesar de apresentar certa variacdo na composi¢do obtida, fato que pode ser explicado,
parcialmente, devido a se ter utilizado no modelo de Mendiburu et al. (2014) um gaseificador
pressurizado, os valores podem ser considerados coerentes principalmente com relagéo ao PCI
do gés gerado.

Por fim, serd avaliado o efeito do contetdo de umidade (CM) do residuo utilizado na
gaseificacdo na composicdo e propriedades do gés de sintese gerado. O residuo solido urbano
é um material que apresenta grande varia¢do no contetdo de umidade, geralmente na faixa de
15 a 40%, podendo, no entanto, em certas situacdes chegar até valores de 70% (OZCAN et al.,
2016).

Tabela 24 — Composicao do gas de sintese com a variacdo do conteldo de umidade (CM)
CM / Componente (% H2 CO CHs CO2 N2 M PClsyngas T (K)

em volume -bs) (MJ/Nm3)
0,00 17,99 26,83 0,98 4,89 4931 0,40 5,65 1133,00
5,00 18,28 25,23 1,27 6,08 49,13 0,40 5,58 1106,00
10,00 185 2345 1,62 7,43 49,00 0,40 5,50 1080,00
15,00 18,62 21,45 2,07 8,92 48,92 0,40 5,42 1054,00
20,00 18,63 19,22 2,63 10,60 48,92 0,40 5,33 1029,00
25,00 18,45 16,74 3,32 12,46 49,03 0,40 5,24 1003,00
30,00 18,03 13,98 4,18 14,53 49,28 0,40 5,15 976,10
35,00 17,21 10,95 5,26 16,80 49,77 0,40 5,06 945,90
40,00 15,76 7,67 6,66 19,26 50,64 0,40 4,98 909,70

Fonte: Autoria Propria

Figura 24 — Variacdo do syngas com o conteido de umidade (CM)
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O CDR sem contetdo orgéanico apresenta valores baixos de umidade, o que torna
importante investigar esse parametro. Para isso, foi mantida a quantidade de ar constante (valor
de m = 0,4) e variou-se o conteudo de umidade de 0 a 40%. Os resultados sdo apresentados na
Tabela 24 e na Figura 24.

Pode-se verificar a partir da Figura 24 e Tabela 24 que, conforme ha um aumento do
conteido de umidade presente no residuo a ser gaseificado, observa-se uma reducdo do PCI do

gas de sintese gerado e uma reducédo na temperatura do reator.

o Propriedades do syngas e do gas de exaustdo do conjunto a gas.

O calculo da massa molecular do syngas e gas de exaustdo do conjunto a gas, da massa
molecular do géas de exaustdo e de seu calor especifico é obtido através do procedimento
descrito no item 3.2.2, equacdes 55 e 56, e o0s resultados apresentados na Tabela 25.

Tabela 25 — Propriedades dos gases

Propriedade Valor obtido
MMsyngas (kg/kmol) 19,61
MassaEspecificasyngas
(kg/m?) 0,854
M Mgésdeexaustéo
(kg/kmol) 29,07
CPgasdeexaustio (KI/kgK) 1,404
PCI (MJ/kg) 12,95

Fonte: Autoria Propria

4.2 RESULTADOS DA OTIMIZACAO

Para a otimizacdo da megaestrutura de processamento dos residuos realizada nesta
pesquisa, foi considerado a possibilidade de se haver o transporte de residuos, € como
anteriormente apresentado, além do transporte dos residuos organicos e liquidos foi também
realizado o transporte dos residuos solidos. Nesta secdo serdo comparados os resultados
encontrados na otimizacdo atual com os de Balcazar (2014) que considerou somente a
tecnologia de incineracéo e o transporte de residuos organicos e liquidos.

Na Figura 25 séo apresentadas as tecnologias escolhidas nas plantas de processamento
em estudo. Os dados para construcdo desta figura foram obtidos ao se realizar a maximizagéo
do lucro das plantas através das equacdes (64) a (129), sendo os dados da superestrutura de

reciclagem apresentados na Tabela 26 obtidos diretamente do trabalho de Balcazar (2014), uma
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vez que ndo houve modificacdo nessa superestrutura. Da Figura 25 pode-se observar que estéo
presentes em quatro plantas (1, 3, 5 e 6) todas as tecnologias de processamento de residuos; nas
plantas restantes (2,4,7,8 e 9) ndo ha superestrutura de processos bioldgicos, o que indica que
nestas plantas houve o transporte de residuos organicos, liquidos e solidos. Os dados utilizados
no processo renovavel e obtidos diretamente do trabalho de Balcazar (2014) séo apresentados
na Tabela 26.

Figura 25 - Mapa das tecnologias escolhidas nas plantas em analise

. Superestrutura de processo térmico

. Superestrutura de processo biologico

’ p de processo

Aterro Sanitirio

Fonte: adaptado de Balcazar (2014)

Tabela 26 — Dados da superestrutura de processo renovaveis

Planta M_ M_ M_ M_ W _ele_rec Lucro Custo QT
VIDRO PLAST. PAPEL METAL [kW] [10"6US$]  [1076US$]  [kW]
[ka/s] [ka/s] [ka/s] [ka/s]
1 0 0,14 0,12 0,00 29696,00 24,41 0,11 236,0
2 0 0,05 0,05 0,00 11330,00 9,48 0,04 56,6
3 0 0,52 0,43 0,00 108071,00 89,44 0,39 787,9
4 0 0,03 0,02 0,00 5329,00 4,53 0,02 26,4
5 0 0,62 0,51 0,00 129355,00 107,00 0,47 952,3
6 0 0,19 0,15 0,00 39270,00 32,39 0,14 295,1
7 0 0,01 0,01 0,00 2332,00 1,90 0,01 11,9
8 0 0,09 0,07 0,00 17907,00 14,83 0,07 147.8
9 0 0,02 0,01 0,00 32000,00 2,65 0,01 16,5

Fonte: adaptado de Balcazar (2014).
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Na Tabela 27, os parametros e dados obtidos na otimizagdo das nove plantas de
processamento das trés regibes metropolitanas estudadas sdo apresentados. Dentre estes
parametros estdo as vazdes massicas dos materiais a serem processados na superestrutura de
processos renovaveis (metal, papel, plastico e vidro), a vazdo massica das matérias bioldgicas
(lodo, residuos organicos e liquidos) e o residuo sélido disponivel em cada planta.

Dentre os dados obtidos a partir da otimizacéo da megaestrutura tem-se a poténcia elétrica
total gerada nessas plantas de processamento, que € de 1,65 GW; no entanto, uma parcela da
energia gerada pelas tecnologias térmicas, no valor de 0,35 GW, ¢ utilizada nas tecnologias
biolbgicas e renovaveis para atender as demandas dos equipamentos destes processos.

Como discutido, nas plantas de processamento menores, 0 modelo de otimizacao indicou
como melhor solucdo a realizacdo do transporte dos residuos dessas plantas para plantas de
processamento maiores, como representado na Tabela 28. Nesta tabela, a diagonal principal
com valor igual a 1 representa a planta em que ndo houve transporte de residuos. Um valor
igual a 1 fora da diagonal principal representa o transporte de residuo de uma planta i para uma
planta j.

De forma a se exemplificar o discutido, vé-se a partir da Tabela 28 que houve o transporte
de residuos organicos, liquidos e sélidos das plantas 2 e 4 para a planta 5; das plantas 7 e 8 para
a planta 3; e da planta 9 para a planta 6. Nas plantas de processamento em que houve 0
transporte de residuo, a superestrutura térmica compde-se unicamente de uma caldeira
convencional queimando gas natural de forma a atender a demanda dos processos renovaveis,
sendo esta demanda representada pela energia térmica (QT) gasta por estes processos, conforme
apresentado anteriormente, na Tabela 26.

O primeiro resultado significativo que se pode destacar € que para todas as plantas de
processamento, mesmo no cenario pessimista, a receita gerada (Receita_i) é positiva, 0 que nao
aconteceu na situacao proposta por Balcazar (2014), como apresentado na Tabela 29; para as
plantas de processamento menores, a superestrutura de tratamento térmico na situacao proposta
por Balcazar (2014) onera muito o resultado financeiro da planta. No cenario mais provavel, a
receita global das plantas de processamento obteve um aumento de 88% com relagéo ao mesmo
cenario do trabalho de Balcazar (2014), para os outros cenarios também houve aumento com
relacdo ao trabalho de referéncia. Os valores de receita paras 0s cenarios mais provavel, otimista
e pessimista considerando-se a gaseificacdo e o cenario de referéncia sdo apresentados nas
Tabelas 27 e 26.



Tabela 27 — Parametros e dados de operacdo das plantas
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Conjunto a gas CG3 com transporte

RM Sé&o Paulo Campinas V. Paraiba e L. Norte -
Cidade Maua S.Parnaiba Caieiras Itapevi SaoPaulo Paulinia Indaiatuba Tremembé Cach. Paulis. Somatoria
Planta Plantal Planta2 Planta3 Planta4 Planta5 Planta6 Planta7 Planta8 Planta9 Plantatotal
i Pmetal kals 0.64 0.25 2,35 0.12 2,81 0.85 0.05 0.39 0.07 753
i ppapel kals 0,78 0,30 2,84 0,14 3,40 1,03 0,06 0,47 0,08 9,10
i Pplstico kals 0,95 0,36 3,46 0,17 4,14 1,26 0,07 0,57 0,10 11,08
mi_pvidro kals 0,35 0,13 1,26 0,06 1,51 0,46 0,03 0,21 0,04 4,05
mi Lodo kals 1,95 0,81 5,45 0,38 6,22 2,96 0,16 1,35 0,28 19,56
mi Ros kals 5,70 2,18 20,78 1,02 24,85 7,54 0,44 3,44 0,59 66,54
mi Rou kals 5,70 2,18 20,78 1,02 24,85 7,54 0,44 3,44 0,59 66,54
mi_Rrs kals 8,91 3,41 32,49 1,59 38,84 11,79 0,68 5,38 0,92 104,01
mi RSTD kals 10,37 3,51 38,48 1,64 45,66 13,89 0,70 5,54 0,95 120,73
n_CG - 1,00 0,00 8,00 0,00 9,00 2,00 0,00 0,00 0,00 20,00
i cinzas kals 2,59 0,00 11,18 0,00 12,70 3,71 0,00 0,00 0,00 30,18
mi BGD kals 4,83 0,00 19,84 0,00 22,19 7,22 0,00 0,00 0,00 54,09
mi_RESD kals 10,37 0,00 44,71 0,00 50,80 14,84 0,00 0,00 0,00 120,72
mi SINGL kals 12,66 0,00 54,58 0,00 62,01 18,11 0,00 0,00 0,00 147,36
Ni CG Inc kals 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
mi_vci kals 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
mi vev kals 31,81 0,10 0,07 0,05 1,98 26,17 0,02 0,26 0,03 60,49
mi_vcc kals 18,65 0,00 149,20 0,00 167,80 37,30 0,00 0,00 0,00 372,95
Wi lig co MW 54,15 0,00 432,20 0,00 487,35 108,30 0,00 0,00 0,00 1082,00
Wi v MW 66,51 0,00 196,61 0,00 223,61 83,66 0,00 0,00 0,00 570,39
Wi_Ele_Total MW 74,71 0,00 495,05 0,00 568,97 151,33 0,00 0,00 0,00 1290,06
Wi ele Rec MW 29,70 11,33 108,07 5,33 129,36 39,27 2,33 17,91 3,20 346,49
Wi ele Bio MW 0,93 0,00 3,94 0,00 4,45 1,36 0,00 0,00 0,00 10,68
Receita_i otimista 1077 3,57 0,86 25,93 0,41 30,90 8,03 0,17 1,35 0,24 71,47
Receita_i mais provavel 1077 1,79 0,90 16,64 0,43 20,04 5,06 0,18 1,41 0,25 46,71
Receita i pessimista 1017 0,02 0,90 7,05 0,43 9,07 2,01 0,18 1,40 0,25 21,30

Fonte: adaptado de Balcazar (2014)



Tabela 28 — Transporte de residuos organicos, liquidos e solidos.

Conjunto a gas CG3 com transporte

RM Séo Paulo Campinas V. Paraiba e L. -
cidade Mauéa S. Caieiras Itapevi Séo Paulinia Indaiatuba Tremembé Cach. Somatdria
Parnaiba Paulo Paulis.
Planta Plantal Planta2 Planta3 Planta4 Planta5 Planta6  Planta7 Planta8 Planta9 Plantarotal
diT 1 0 0 0 0 0 0 0 0 1
d2T 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
d3T 0 0 1 0 0 0 1 1 0 1
d4T 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
dsT 0 1 0 1 1 0 0 0 0 1
d6T 0 0 0 0 0 1 0 0 1 1
d7T 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
d8T 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
doT 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Fonte: adaptado de Balcazar (2014)
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Tabela 29 — Parametros e dados simulacdo das plantas do trabalho de referéncia.

Conjunto a gas CG2 com transporte
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Regido Metropolitana Sdo Paulo Campinas V. Paraiba e L. Norte
cidade Maua S. Parnaiba Caieiras Itapevi S3o Paulo Paulinia Indaiatuba Tremembé Cach. Paulis. Somatodria
Planta Plantal Planta2 Planta3  Planta4  Planta5  Planta6 Planta7 Planta8 Planta9 Plantarotal
i Pmeta [ka/s] 0,64 025 235 012 281 085 005 0,39 0,07 753
i Ppapel
i Pplastico
mi Pidro [ka/s] 0,35 0,13 1,26 0,06 1,51 0,46 0,03 0,21 0,04 4,05
i Lodo
i ROs
i Rou
i RS
mi RS T [ka/s] 10,62 3,51 37,74 1,64 45,36 13,76 0,70 6,46 0,95 120,74
N_hibrido - 3,00 0,00 8,00 0,00 10,00 3,00 0,00 2,00 0,00 26,00
Mi_cinzas [ka/s] 2,65 0,88 9,43 0,41 11,34 3,44 0,17 1,62 0,24 30,17
mi_sGD [ka/s] 5,92 0,00 16,79 0,00 20,72 6,67 0,00 3,98 0,00 54,08
mi_cG_inc [ka/s] 3,00 0,00 8,00 0,00 10,00 3,00 0,00 2,00 0,00 26,00
i ver [kg/s] 28,30 9,35 100,60 4,36 12091 36,68 1,86 17,23 252 321,81
mj_vcv [ka/s] 0,06 0,00 6,10 0,00 6,02 4,48 0,00 0,24 0,00 16,90
mj_vcc [ka/s] 17,00 0,00 44,00 0,00 55,00 17,00 0,00 11,00 0,00 144,00
Wi iq cc [(MW] 48,2 0,0 128,0 0,0 161,0 48,2 0,0 32,1 0,0 417,0
Wi Tv [(MW] 52,4 10,0 174,0 477 211,0 67,2 2,0 33,4 2,7 558,0
Wi Ele_Total [(MW] 68,1 0,0 190,0 0,0 236,0 74,4 0,0 46,2 0,0 615,0
Wi ele Rec [MW] 29,7 11,3 108,0 53 129,0 39,3 2,3 17,9 3,2 346,0
Wi ele_Bio [MW] 1,121 0,00 3,366 0,00 4,226 1,260 0,00 711,50 0,00 10,685
Receita_i Otimista [10° US$/ano] 50,0 -9,0 100,0 -4,0 200,0 50,0 -1,0 30,0 -1,0 380,0
Receita_i Mais provavel [10° US$/ano] 30,0 -10,0 50,0 -5,0 70,0 20,0 -2,0 20,0 -3,0 167,0
Receita_i Pessimista [10° US$/ano] 50,0 -20,0 -10,0 -7,0 -8,0 -2,0 -3,0 5,0 -4,0 -43,0

Fonte: Balcazar (2014)
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Outro fator a se destacar € que houve um menor nimero de conjuntos a gas utilizados —
foram 20 no trabalho atual (n_CG na Tabela 27) contra 26 no trabalho de Balcazar (2014)
(n_hibrido na Tabela 29). Isto se explica pelo fato de o conjunto a gés utilizado nas plantas de
processamento com gaseificagdo ser consideravelmente maior do que o utilizado no trabalho
de Balcazar (2014) devido as maiores vazdes de combustivel com a utilizacdo do syngas, como
apresentado no comparativo da Tabela 15. Houve um aumento de 110 % na poténcia elétrica
total (W eLe_TotaL) quando comparado a situagdo com incineracéo e sem transporte de residuos
solidos. Ou seja a poténcia elétrica total considerando-se a gaseificacdo e o transporte de
residuos sélidos, organicos e liquidos foi de 1,29 GW (Tabela 27) contra 0,615 GW do trabalho
de Balcazar (2014) (Tabela 29).

Em todas as plantas de processamento em que ndo houve transporte de residuos, a
tecnologia de conversdo térmica dos residuos escolhida foi a gaseificacdo. Isto pode ser visto
analisando as Tabelas 28 e 27; na Tabela 28 tem-se as plantas que processaram 0s seus residuos,
ou seja, que nado realizaram o transporte deste material, que sdo as mesmas que na Tabela 27
apresentam valor maior do que 0 na linha n_CG (referente ao nimero de conjuntos a gas da
planta com gaseificacdo). Nas plantas que enviaram seus residuos a outras plantas, ndo ha
tecnologia de conversdo térmica, tendo n_CG e n_CG_inc (referente ao numero de conjuntos a

gas da planta com incineracdo) valores iguais a zero.

4.2.1 Anélise da atratividade econémica das plantas de processamento

A Tabela 30 apresenta um comparativo entre 0s custos de investimento inicial das plantas
de processamento. Observa-se um aumento do investimento devido principalmente aos custos
relacionados a gaseificacdo, unidade de separacdo de ar e conjunto a gas. O aumento do
investimento ficou na ordem de 22% (variacdo total na Tabela 30), 0 que ainda assim é bem
menor do que o0 aumento da receita global das plantas (Receita_i nas Tabelas 27 e 29) para

todos os cenarios considerados.

O investimento nédo ter aumentado significativamente se deve ao fato de que nas plantas
de processamento de menor capacidade ndo ha a estrutura de tratamento térmico, o que foi
possivel devido ao transporte dos residuos soélidos, deixando somente uma caldeira

convencional para suprir as necessidades dos processos renovaveis.
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Isso pode ser ilustrado, a partir da Tabela 30, ao se realizar um comparativo entre o
cenario proposto por este trabalho, ou seja considerando a gaseificacdo, e o trabalho de
referéncia proposto por Balcazar (2014) considerando somente a incineragdo. Nas plantas de
processamento do presente trabalho que possuem tecnologia de conversdo térmica (plantas 1,
3, 5, 6), houve um aumento médio no investimento inicial de 54%; no entanto, este fato foi
compensado com uma reducdo media de 58% no investimento das outras plantas. Na Tabela
30 ¢ apresentado a variacdo de investimento para cada planta entre o presente trabalho e o
trabalho de Balcazar(2014). No ANEXO A e ANEXO B séo apresentadas as planilhas dos

investimentos iniciais em detalhe.

Tabela 30 — Investimento inicial das plantas, analise comparativa.

~ . V. Paraiba e L.
RM Sé&o Paulo Campinas Norte
, S. Caieir Sao Pauli Indaia Treme Cach. Somatd
Cidade L Parnaiba g, Paulo nia t. . Paulis. ria
Inve?;;)tlglidal Plz;nta Planta 2 Plf;nta Plzznta Plantas Plzgnta Pla7nta Pleénta PI%nta Custos
: 6
ngeéf' jg$ 372 58 992 58 1079 473 58 58 58 3203
; 6
'”ég‘gr' jg$ 263 127 627 126 769 269 125 195 126 2627

Variagéo % 41 -55 58 -55 40 76 54 -71 -55 22%
Fonte: adaptado de Balcazar (2014)

4.2.2 Resultados da amortizagdo do investimento inicial (payback)

S&o apresentados nas Figuras 26 a 28 os resultados relativos ao tempo de retorno do
investimento para os trés cenarios considerados (otimista, mais provavel e pessimista),
considerando nesses cenarios a possibilidade de inclusdo de uma taxa de recolhimento de
residuos (TRR), valor pago para o correto tratamento e deposicdo deste passivo ambiental.
Valores de taxa de juros anual de 6, 8 e 10% foram utilizados nas simulagGes.



Receita [USS]

Receita [USS]

500,000,000
400,000,000
300,000,000
200,000,000
100,000,000
0
-100,000,000
-200,000,000
-300,000,000
-400,000,000
-500,000,000

500,000,000
400,000,000
300,000,000
200,000,000
100,000,000
0
-100,000,000
-200,000,000
-300,000,000
-400,000,000
-500,000,000

Figura 26 — Payback cenario Otimista
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Figura 28 — Payback cenario pessimista
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Na Tabela 31 é apresentado um resumo dos periodos de amortizacdo para as trés taxas de
juros nos cendrios otimista, mais provavel e pessimista. Os valores referentes a gaseificacao
empregando o conjunto a gas CG3 referem-se aos encontrados neste trabalho, considerando a
gaseificacdo na superestrutura térmica e o transporte de residuos organicos, liquidos e solidos;
os valores referentes a incineragdo com o conjunto a gas CG2 referem-se aos retirados do
trabalho de Balcazar (2014) para a condi¢do de transporte de residuos organicos e liquidos e
ciclo hibrido de incineragdo com conjunto a gas CG2.

Tabela 31 — Valores de payback comparativo casos com gaseificacdo e trabalho de referéncia

Periodo de amortizagdo [ano]

Receita Receita+ TRR
6% 8% 10% 6% 8% 10%
& o Ofimista 9 10 10 11 12 134 5 4 5 4 5
S 8 Mais provavel 20 - 20 - 20 - 7 8 8 9 9 10
= 7 Pessimista 20 - 20 - 20 -]l20 - 20 - 20 -
£ ., Ofimista 5 6 5 6 6 7|3 4 3 4 3 4
29 Maisprovavel 9 10 10 11 12 13| 5 6 5 6 6 7
B Pessimista 20 - 20 - 20 - |11 12 13 14 16 17

Fonte: adaptado de Balcazar (2014)
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Da Tabela 31 pode-se concluir que nas condi¢cdes apresentadas neste trabalho, o tempo
de retorno de investimento varia de 5 a 13 anos para 0 caso sem subsidios e de 3 a 7 anos
considerando-se a taxa de tratamento de residuos nos cenarios otimista e mais provavel. Na
pesquisa do Balcazar (2014), nos mesmos cenarios 0s tempos de retorno foram de 9 a mais de
20 anos para o caso sem subsidios e de 4 a 10 anos considerando-se a taxa de tratamento de
residuos, o que revela que a otimizagdo atual é mais financeiramente atrativa. Para o cenario
pessimista, somente a otimizacdo atual demonstrou um retorno financeiro consideravel
levando-se em conta a taxa de tratamento de residuos. No ANEXO C sdo apresentados 0s

graficos de payback para o caso com incineracédo e sem transporte de residuos sélidos.

4.2.3 Resultados do valor presente liquido (VPL)

Sao apresentados nas Figuras 29 a 31 os graficos do “valor presente liquido” (VPL) para
0s trés cenarios considerados (otimista, mais provavel e pessimista), sendo também considerada
a possibilidade de inclusdo de uma taxa de recolhimento de residuos. Tal como no trabalho de
Balcazar (2014), foi assumido uma variagdo do investimento inicial de 70% a 130%, essa
variacdo é considerada pois para empreendimentos desta magnitude estes cenarios podem
ocorrer durante a obra, devido a necessidade de se utilizar empréstimos financeiros para

aquisicao dos equipamentos.

Figura 29 — VPL cenério otimista
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Fonte: Autoria prépria
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Figura 30 — VPL cenario mais provavel
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Figura 31— VVPL cenério pessimista
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Na Tabela 32 é apresentado um resumo dos valores do estudo do valor presente liquido
para 0s cendrios otimista, mais provavel e pessimista. Os valores referentes a gaseificacao
empregando o conjunto a gas CG3 referem-se aos encontrados neste trabalho, considerando a
gaseificacdo na superestrutura térmica e o transporte de residuos organicos, liquidos e sélidos.
Os valores referentes a incineracdo com o conjunto a gas CG2 referem-se aos retirados do
trabalho de Balcazar (2014) para a condicdo de transporte de residuos organicos e liquidos e

ciclo hibrido de incineragdo com conjunto a gas CG2.

Tabela 32 — Valores de VPL, comparativo casos com gaseificacao e trabalho de referéncia.

Valor presente Liquido - VPL [BilhGes US$]

Receita Receita+ TRR

70%  100%  130% | 70%  100%  130%
= ., Ofimista 219 140 0,61 5,82 5,03 4,24
SO Maisprovavel -031  -11 -1,89 2,1 1,31 0,53
= Pessimista 2,18 -2,97 3,76 | -069 -148 @ -227
g, Ofimista 533 4,37 3,41 8,96 8,00 7,04
29 Masprovavel 202 1,06 0,10 4,44 3,48 2,52
& Pessimista 055 -1,51  -247 | 094 -002 -098

Fonte: adaptado de Balcazar (2014)

No presente estudo, para 0s cenarios otimista e mais provavel, o VPL apresentou valores
positivos enquanto no cendrio pessimista os valores de VPL foram negativos. No entanto, ainda
assim houve uma melhora com relagdo aos valores obtidos quando considerada a incineracao e
sem o transporte de residuos solidos; nesta situacdo, até mesmo o cenario mais provavel
apresentou valores de VPL negativos para o caso sem subsidios.

Considerando-se 0 acréscimo de subsidios, ou seja, da taxa de tratamento de residuos, os
valores de VPL sdo melhores, com valores quase positivos para a cenario pessimista
considerando-se a tecnologia de gaseificacdo e valores positivos para o cenéario mais provavel,
considerando-se a tecnologia de incineracéo e as condigdes do trabalho de Balcazar (2014). No
ANEXO D sdo apresentados os graficos de VPL para o0 caso com incineragao e sem transporte

de residuos solidos.
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4.2.4 Resultados da taxa interna de retorno (TIR)

Nas Figuras 32 a 34 séo apresentados os gréaficos das taxas interna de retorno (TIR) para
0s trés cenarios considerados (otimista, mais provavel e pessimista), assim como com a inclusdo
da taxa de recolhimento de residuos. Tal como em Balcazar (2014), foi assumida uma variagédo
do investimento inicial de 70% a 130%.

Na Tabela 33 é apresentado um resumo dos valores da taxa interna de retorno para os
cenarios otimista, mais provavel e pessimista. Assim como nas tabelas do VPL e do payback,
os valores referentes a gaseificagdo empregando o conjunto a gas CG3 referem-se aos
encontrados neste trabalho, considerando a gaseificacdo na superestrutura térmica e o transporte
de residuos orgéanicos, liquidos e solidos. Os valores referentes a incineragdo com o conjunto a
gas CG2 referem-se aos obtidos do trabalho de Balcazar (2014) para a condicao de transporte

de residuos organicos e liquidos e ciclo hibrido de incinera¢do com o conjunto a gas CG2.

Figura 32 — TIR cenario otimista
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Figura 33 — TIR Cenério mais provavel.
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Tabela 33 — Valores de TIR, comparativo casos com gaseificacdo e trabalho de referéncia.

Taxa Interna de Retorno - TIR [%]

Receita Receita+ TRR

70% 100% < 130% 70% 100% 130%
S o Otimista 20,14 13,27 9,22 39,25 27,29 20,67
g 8 Mais provéavel 6,51 2,41 -0,21 23,12 15,52 11,11
= Pessimista - - - 4,71 0,89 -1,58
.::5 o Otimista 31,75 21,89 16,33 | 47,14 32,90 25,11
D 8 Mais provéavel 20,32 13,41 9,34 32,563 22,45 16,79
& Pessimista 7,09 2,89 0,22 17,08 10,91 7,23

Fonte: adaptado de Balcazar (2014).

Considerando-se uma taxa minima de atratividade de 15%, mesmo valor considerado por

Balcazar (2014), pode-se afirmar que para o caso atual, com gaseificacdo e transporte de

residuos sélidos, ainda que apenas utilizando a receita gerada na venda de insumos, ha cenarios

atrativos, como o otimista e 0 mais provavel para o caso de 70% de investimento inicial.

Considerando-se a inclusao dos incentivos, ou seja, a taxa de tratamento de residuos, até

mesmo 0 cendario pessimista, considerando-se 70 % de investimento inicial se revela atrativo.

Para o caso de referéncia, ou seja, com incineragdo e sem transporte de residuos sélidos,

somente 0s casos com a inclusdo dos incentivos nos cenarios otimista e mais provavel se

revelaram atrativos. No ANEXO E sdo apresentados os graficos de TIR para o caso com

incineracdo e sem transporte de residuos solidos
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5 CONCLUSAO

A gaseificacdo de residuos solidos urbanos foi estudada de forma a se inserir esta
tecnologia na superestrutura térmica da megaestrutura de otimizagdo. Primeiramente foi
realizada a modelagem da gaseificacdo de residuos de forma a se obter a composicéo e as

caracteristicas do gas de sintese gerado por esse processo.

O processo de gaseificagdo, como verificado, pode ser modelado por vérios tipos de
métodos de simulacdo, tais como equilibrio termodinamico, cinético, dindmica dos fluidos
computacional e modelos de rede neural. Alguns destes apresentam complexidade elevada e
necessitam de grande poder computacional. Neste trabalho, por meio das pesquisas realizadas
e levando-se em conta a simplicidade e precisdo, foi escolhido o modelo de equilibrio
termodinamico utilizando-se o método estequiométrico baseado nas reagdes quimicas e

constantes de equilibrio

O modelo desenvolvido apresentou resultados dentro do esperado quando comparado
com modelos e andlises experimentais de outros pesquisadores, sendo capaz de prever com
consideravel precisdo a composicao e o poder calorifico do gas de sintese gerado no processo

de gaseificacao.

Com o modelo estipulado, foi realizada uma andlise de sensibilidade da composicao do
residuo urbano fornecido na forma de combustivel derivado de residuo, composto
principalmente de papel, papeldo e plastico. Foram realizadas variagdes nas porcentagens
desses materiais na composic¢do do CDR de forma a investigar a variacdo das caracteristicas do
gas de sintese gerado. Os resultados permitem observar uma pequena variacdo tanto na
composicdo dos principais elementos do gas de sintese gerado quanto do seu poder calorifico.
A variacdo maxima verificada no PCI do géas de sintese gerado foi de 6,68%. Concluiu-se que,
ainda que o CDR apresente uma ligeira variagcdo em sua composicao, o processo de gaseificacdo

ndo sera fortemente afetado.

Foi verificada a influéncia do agente gaseificante no gas de sintese gerado considerando-
se a variacdo na quantidade de nitrogénio presente. VVariou-se de uma situacdo de gaseificagcdo
com oxigénio puro até uma proporcao de 21% deste gas (ar como agente gaseificante, com 79%
de nitrogénio). Os resultados obtidos aproximaram-se com bastante precisdo dos verificados na

literatura. A gaseificagdo com oxigénio como agente gaseificante revelou-se mais interessante
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do ponto de vista do poder calorifico do gas de sintese gerado, verificando-se um aumento de
mais de 106% no PCI do syngas. E importante destacar que um géas com maior poder calorifico
poderd ser utilizado posteriormente num conjunto a gas sem a necessidade de tantas adaptacoes
técnicas. Desse modo, este resultado permite concluir que a gaseificacdo com oxigénio puro
deva ser considerada na inclusdo na superestrutura térmica.

Avaliou-se também o efeito do conteldo de umidade na composicao e poder calorifico
do gas de sintese gerado, concluindo-se que, @ medida em que ha um aumento do contetido de
umidade, h&d uma piora na qualidade do syngas, o que evidencia a importancia da utilizacdo do
combustivel derivado de residuo em processos de aproveitamento térmico.

A tecnologia da gaseificacdo foi entdo inserida na superestrutura térmica proposta por
Balcazar (2014); nesta pesquisa foi também considerado o transporte (de uma planta a outra)
de residuos sélidos além do liquido e organico. Como primeiro resultado a se destacar tem-se
que o transporte de residuos solidos reduz a quantidade de investimento inicial relativo a
quantidade de energia gerada, ou seja, apesar de ter havido um aumento do investimento inicial
devido aos custos mais elevados dos equipamentos do processo de gaseificagcdo, houve um
aumento de maior propor¢do da energia elétrica total gerada pelas plantas de processamento.

Outro fator a se destacar é que com o transporte de residuos solidos conseguiu-se que esse
aumento do investimento inicial ndo fosse tdo significativo, pois se limitou o nimero de plantas
de processamento com a superestrutura térmica. O fato de se ter maiores vazGes massicas de
residuos nas plantas de processamento escolhidas para se ter a superestrutura térmica é outro
fator que favoreceu os resultados encontrados, uma vez que com maiores vazles de
combustiveis, pode-se escolher conjuntos a gas maiores e mais eficientes.

Da analise financeira, concluiu-se que a inclusdo da tecnologia de gaseificacdo e o
transporte de residuo sélidos fez com que houvesse uma melhora significativa na atratividade
do empreendimento. Como j& era esperado, 0 uso de subsidios aumentou ainda mais a
atratividade. Isso pode ser melhor evidenciado pela analise dos métodos de payback, taxa
interna de retorno e valor presente liquido.

O tempo de retorno do investimento, ou payback, para todos 0s cenarios, menos o cenario
pessimista sem o auxilio de subsidios, foi menor de 17 anos; considerando-se 0 cenario mais
provavel este tempo foi ainda menor, de 13 anos para o caso sem subsidios. Se for considerada
a taxa de tratamento de residuos, o tempo de retorno do investimento cai para no maximo 7
anos no cenario mais provavel, o que evidencia um empreendimento financeiramente

interessante.
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O resultado da TIR pode ser utilizado para tomada de decisdo sobre a viabilidade
econémica do empreendimento. No caso em estudo, comparando-se a TIR com uma taxa
minima de atratividade entre 15 e 18%, conclui-se que, para o caso com subsidios, praticamente
todos os cenarios se revelam atrativos; se ndo forem considerados subsidios, o cenario otimista
se revela atrativo.

Apesar da questdo financeira avaliada, outros fatores devem ser levados em consideracéo
na escolha de um sistema como esse, que sdo 0 equacionamento deste passivo ambiental, a
geracdo de energia elétrica com um material que seria descartado e o impacto ambiental. Com
o avaliado neste trabalho pode-se concluir que a tecnologia de gaseificacdo deve ser
considerada na analise dos gestores municipais quando do equacionamento dos residuos

solidos.

51  SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

e Anélise exergética das estrutura de tratamento térmico e avaliacdo dos resultados com
a introducdo de taxas de carbono.

e Utilizacdo de outros modelos de gaseificacdo para avaliacdo das diferencas entre eles e
0s impactos na otimizacdo da megaestrutura de processamento de residuos.

e Analise de ciclo de vida entre diferentes rotas de processamento.
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APENDICE A - EES MODELAGEM GASEIFICACAO

i$[1]="H2'
i$[2] = 'CO'
i$[3] = 'CO2"
i$[4] = 'CH4'
i$[5] = 'H20'
i$[6] = 'N2'

"valores de hf e e coeficientes empiricos para equacdo de deltag_ft"

al[2]= 5,619 * 10 A (-3)
al[3]=-1,949 * 10 ~ (-2)
al[4]=-4,620 * 10 ~ (-2)
al[5]= -8,950 * 10 ~ (-3)
bl[2]=-1,190 * 10 ~ (-5)
bI[3]= 3,122 * 10 A (-5)
bl[4]= 1,130 * 10 A (-5)
bI[5]=-3,672 * 10 ~ (-6)
cl[2]= 6,383 * 10 ~ (-9)
cl[3]=-2,448 * 10 " (-8)
cl[5]=5,209 * 10 ~ (-9)
cl[4]=1,319 * 10 ~ (-8)
dI[2]=-1,846 * 10 A (-12)
dI[3]=6,946 * 10 A (-12)
dI[5]=-1,478 * 10 A (-12)
dI[4]=-6,647 * 10 A (-12)
el[2]=-4,891 * 10 A 2
el[3]=-4,891 * 10 A 2
el[5]=0

el[4]=-4,891 * 10 A 2
fl[2]=8,648 * 10 ~ (-1)
fI[3]=5,270

fl[5]=2,868
fl[4]=1,411* 10" 1
gl[2]=-6,131 * 10 ~ (-2)
gl[3]=-1,207 * 10 ~ (-1)
gl[5]=-1,722 * 10 A (-2)
gl[4]=-2,234 * 10 A (-1)
hf[2] = -110,5[kJ/mol]
hf[3] = -393,5[kJ/mol]
hf[5] = -242[KkJ/mol]
hf[4] = -74,8[kJ/mol]
hf_h20I = -290[kJ/mol]

"Coeficientes de calor especifico para equagdo empirica"

a[1]=29,11
a[2]=28,16
a[3]=22,26
a[5]=32,24
a[4]=19,89
a[6]=28,90

b[1]=-0,1916*10(-2)
b[2]=0,1675*107(-2)
b[3]=5,981*10(-2)
b[5]=0,1923*107(-2)
b[4]=5,024*107(-2)
b[6]=-0,1571*10"(-2)
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c[1]=0,4003*10"(-5)
c[2]=0,5372*10"(-5)
c[3]=-3,501*107(-5)
c[5]=1,055*10/(-5)
c[4]=1,269*10/(-5)
c[6]=0,8081*10/(-5)
d[1]=-0,8704*107(-9)
d[2]=-2,222*107(-9)
d[3]=7,469*107(-9)
d[5]=-3,595*10"(-9)
d[4]=-11,01*107(-9)
d[6]=-2,873*10"(-9)

"MODELQO"

"Equacdo de Reacdo Global para o processo de Gaseificacdo do Bagaco de cana-de-acucar:"
"CH1,56N0,01100,75S0,00083 + wH20 + m(0O2 + b3,76N2) --> alH2 + a2CO + a3CO2 + a4CH4 + a5H20 +
abN2 "

"Se b =1 =>reacdo com ar"

"Se b = 0 =>rea¢do com O2 puro"

b=1

"Dados"

R = 8,314 [kJ/kmol] "Constante universal dos gases"
h_fg= 43,99 [kJ/mol] "Entalpia de vaporizacéo da agua"
"Nameros de mols de cada elemento no combustivel”

nC=1

"X" nH =1,49355

"Y" nO =0,456

"Z" nN =0,007

"%wt dry ash-free basis"

pC = 57,38

pH =7,207

p0O=34,835

pN =0,4706

pS =0,103

pAsh = 7,92

mm_fuel = nC*12+nH*1+nO*16+nN*14

w = mm_fuel*MC / (18*(1-MC))

"Input”

m =0,394

"TO =1100 [K]"

MC=4,22/100

"Equagdes"

nCO +nCO_2+nCH_4-nC=0 "Balango de carbono”

2*nH_2 + 2*nH_20 + 4 * nCH_4 - nH -2*w =0 "Balango de Hidrogénio"

nCO +2*nCO_2 + nH_20 - w - 2*m -nO =0 "Balango de Oxigénio"

(NN+ b*m*3,76*2)/2 = nN_2 "Balango de nitrogénio™
0,91*K_1*nCO*nH_20 =nCO_2 *nH_2 "Equacéo de equilibrio quimico - troca gas agua”
11,28*K_2*(nH_2)"(2) =nCH_4* nTot "Equagcéo de equilibrio quimico -
metanacdo™

nTot=nH_2 +nCO + nCO_2 + nH_20+nCH_4+nN_2

"Célculo da funcéo de gibbs padrao de formagéo"

Duplicate i=2;5

deltag_ft[i] = hf[i] - al[i] * TO * In(TO0) - (bI[i] * (TO ~ 2)) - (cl[i]/2)*(T0"3) - (dI[i]/3)*(T0"4) + (el[i]/(2*T0O)) +
fl[i] + gl[i]*TO

End

deltaG_TK1 = deltag_ft[3] - deltag_ft[5]-deltag_ft[2]

deltaG_TK2 = deltag_ft[4]



127

" Constantes de Equilibrio”
(K_1) =exp( -deltaG_TK1*1000 / (R*T0))
(K_2) =exp( -deltaG_TK2*1000 / (R*T0Q))

"Célculo do Poder calorifico Inferior e superior"
HHYV = 0,3491*pC+1,1783*pH+0,1005*pS-0,1034*p0-0,0151*pN-0,0211*pAsh
LHV= ((HHV*1000) - 9*((ph/100))*2260)/1000

"Entalpia de formacdo do combustivel”
hf_fuel = 1000*HHV*MM_fuel+ (hf[3]+(nH/2)*(hf_h201))*1000 [kJ/mol]

"nimero de mols de cada componente do syngas"

n[1] =nH_2

n[2] =nCO

n[3] =nCO_2

n[4] =nCH_4

n[5] =nH_20

n[6] = nN_2

ntotal=nH_2 + nCO + nCO_2 + nCH_4 + nN_2+nH_20

"Porcentagens em volume dos componentes do syngas em base imida"
pn[1] = (nH_2/ntotal)

pn[2] = (nCO/ntotal)

pn[3] = (nCO_2/ntotal)

pn[4] = (nCH_4/ntotal)

pn[5] = (hH_20/ntotal)

pn[6] = (NN_2/ntotal)

"Porcentagens em volume dos componentes do syngas em base seca"
dpn[1]= (pn[1] / (1-pn[5]))*100
dpn[2]=(pn[2] / (1-pn[5]))*100
dpn[3]=(pn[3] / (1-pn[5]))*100
dpn[4]=(pn[4] / (1-pn[5]))*100
dpn[6]=(pn[6] / (1-pn[5]))*100

"Equagdo de conservacao de energia"

hf_fuel +w*(hf_h201)*1000 = n[2]*hf[2]*1000 +n[3]*hf[3]*1000 +n[5]*(hf[5])*1000 + n[4]*hf[4]*1000 + T1
T1= sum(n[i]*a[i];i=1;6)*T + sum(n[i]*b[i];i=1;6)*(T~(2))/2 + sum(n[i]*c[i];i=1;6)*(T(3))/3 +
sum(n[i]*d[i];i=1;6)*(T(4))/4 -
(298*sum(n[i]*a[i];i=1;6)+((298"2)/2)*sum(n[i]*b[i];i=1;6)+((298"3)/3)*sum(n[i]*c[i];i=1;6)+((298"4)/4)*su
m(n[i]*d[i];i=1;6))

"Equagdo de minimizagdo"
dif = abs(T-TO0)



APENDICE B — EES MODELAGEM OTIMIZACAO

"relacdo de elétrica termica gasto por residuo processado”

KEE_Rmetal=6408:
KEE_Rpapel=5292:

KEE_Rplastico=2988:

KEE_Rvidro=15084;:
KEE_Triagem=5292
KEE_BG1=72:
KEE_BG2=72:
KEE_Comp=72:

"1Gasto de energia elétrica com reciclagem de metal [kWs/kg]"
"1Gasto de energia elétrica com reciclagem de papel [kWs/kg]"
"1Gasto de energia elétrica com reciclagem de plastico [kWs/kg]"

"1Gasto de energia elétrica com reciclagem de vidro [kKWs/kg]"

"1Gasto de energia elétrica com dig. ana. termofilica[kWs/kg]"
"1Gasto de energia elétrica com dig. ana. mesofilica [kWs/kg]"
"1Gasto de energia elétrica com compostagem [kWs/kg]"

"relacdo de energia térmica gasto por residuo processado"

KET_Rmetal=0:
KET_Rpapel=0:
KET_Rplastico=100:
KET_Rvidro=200:
KET_BG1=14,4:
KET_BG2=14,4:

"1Gasto de energia térmica com reciclagem de metal [kWs/kg]"
"1Gasto de energia térmica com reciclagem de papel [kWs/kg]"
"1Gasto de energia térmica com reciclagem de plastico [kWs/kg]"
"1Gasto de energia térmica com reciclagem de vidro [kKWs/kg]"
"1Gasto de energia térmica com dig. ana. termofilica [kKWs/kg]"
"1Gasto de energia térmica com dig. ana. mesofilica [kWs/kg]"

"Poder Calorifico dos combustiveis"

PCI_RS=11000:
PCI_GN=50000:
PCI_BG=25000:

"1Poder Calorifico Inferior do Residuo Sélido kJ/kg"
"IPoder Calorifico Inferior do G&s Natural kJ/kg"

"1Poder Calorifico Inferior do Biogas kJ/kg"

"Parametros de eficiencia de equipamentos”

ETA_RTF=0,4:
ETA_RMS=0,6:
ETA_comp=1,0:
ETA_Rmetal=1,0:
ETA_Rpapel=0,85:

ETA_Rplastico=0,85:

ETA_ Rvidro=1,0:
ETA_CI=0,75:
ETA_CV=0,80:
ETA_CR=0,75:
ETA_red_rs=0,25:
ETA_gerador=0,95:
ETA gase=0,85
ETA_cinzasV=0,80:
ETA resfr=0,85

"Precos de venda"
PV_Rmetal=1,10:
PV_Rpapel=0,11:
PV_Rplastico=0,11:
PV_Rvidro=0,11:
PV_EE=0,085:
PV_Cinzas=0,11:
PV_BG=0,00:
PV_A0=0,120:

"Custo dos insumos"
CGN=0,002396866:
CBG=0,000:
CRS=0,082410798:
CEE=0,026/FC r_d:

"IRendimento de biodigestdo Termofilico"
"IRendimento de biodigestdo Mesofilico"
"IRendimento de compostagem”
"IRendimento de Reciclagem de metal”
"IRendimento de Reciclagem de papel”
"IRendimento de Reciclagem de pléastico"
"IRendimento de Reciclagem de vidro"
"IRendimento da Caldeira do Incinerador"
"IRendimento da Caldeira convencional de vapor"
"IRendimento da Caldeira de recuperacao"
"IRendimento da reducéo da massa dos residuos no incinerador"
"IRendimento do gerador"
“Rendimento da gaseificagdo”
"IRendimento da producéo de cinzas para venda"

"1Preco de venda de metal US$/kg"
"IPreco de venda de papel US$/kg"
"1Preco de venda de plastico US$/kg"
"IPreco de venda de vidro US$/kg"
"IPreco de venda de energia eletrica US$/kWh"
"1Preco de venda de cinzas US$/kg"
"IPreco de venda de biogas US$/kg"
"1Preco de venda de adubo organico US$/kg"

"1Custo do Gas Natura US$/kwh"
"1Custo do Biogas US$/kwh"

"1Custo do Residuo s6lido US$/kwh"
"1Custo da Energia elétrica US$/kwWh"
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"Custo de manutencdo e operacdo dos equipamentos"

C_MO_TV=0,003:
US$/kwh*
C_MO_CG=0,0032:
C_MO_REC=0,0032:
US$/kwh*
C_MO_BI01=0,0032:
US$/kwh*
C_MO_BI02=0,0032:
US$/kwh"
C_MO_Comp=0,0032:
C_MO_GAS=0,0296
de residuo”
C_MO_ASU=0,0044
US$/kg de residuo”

"vazdo massica de lodo de esgoto de cada planta(kg/s)"

129

"ICusto M&O da Turbina a vapor e caldeiras

"1Custo M&O do conjunto a gas US$/kWh"
"1Custo M&O do processo de reciclagem

"1Custo M&O do processo biologico mesofilico
"1Custo M&O do processo biologico termofilico

"1Custo M&O da compostagem US$/kWh"
"1Custo M&O da unidade de gaseificacdo US$/kg

"ICusto M&O da unidade de separacéao de ar

M_Lodo[1]=1,95: M_Lodo[2]=0,81: M_Lodo[3]=5,45: M_Lodo[4]=0,38: M_Lodo[5]=6,22:
M_Lodo[6]=2,96: M_Lodo[7]=0,16: M_Lodo[8]=1,35: M_Lodo[9]=0,28:

"vazdo massica de residuos organicos umidos (kg/s);"

M_ROU[1]=5,7: M_ROu[2]=2,18: M_ROu[3]=20,78: M_ROu[4]=1,02: M_ROU[5]=24,85:
M_ROu[6]=7,54: M_ROU[7]=0,44: M_ROu[8]=3,44: M_ROU[9]=0,59:

"vazdo massica de residuos organicos secos (kg/s)"

M_ROs[1]=5,7: M_ROs[2]=2,18: M_ROs[3]=20,78: M_ROs[4]=1,02: M_ROs[5]=24,85:
M_ROs[6]=7,54: M_ROs[7]=0,44: M_ROs[8]=3,44: M_ROs[9]=0,59:

"vazdo massica de residuos (kg/s)"

M_RS[1]=8,91: M_RS[2]=3,41: M_RS[3]=32,49: M_RS[4]=1,59: M_RS[5]=38,84: M_RS[6]=11,79:

M_RS[7]=0,68: M_RS[8]=5,38: M_RS[9]=0,92:
"1Dados dos pedagios entre plantas [R$/Caminhdo]"

o
QDD
o

24,90: CT_1_8=31,30: CT_1_9=37,70:
18,60: CT 2.2
18,60: CT 2 8=
18,60: CT 3 2=
18,60: CT_3 8=31,30: CT_3_9=37,70:

31,30: CT_2_9=37,70:

000000
S
OOOJT\)I\)HH
AR
I

P 1 1=00,00: P_1_2=03,30: P_1 3=01,50: P_1_4=03,30:
P 1 8=09,80: P_1_9=19,90:
P 2 1=03,30: P_2 2=00,00: P_2 3=04,80: P_2_4=00,00:
P 2 8=13,10: P_2 9=22,80:
P 3 1=01,50: P_3 2=01,50: P_3 3=00,00: P_3 4=01,50:
P 3 8=11,30: P_3 9=21,40:
P 4 1=00,00: P_4 2=00,00: P_4 3=04,80: P_4_4=00,00:
P 4 8=13,10: P_4 9=22,80:
P 5 1=00,00: P_5 2=03,30: P_5 3=01,50: P_5 4=03,30:
P 5 8=09,80: P_5 9=19,90:
P 6 1=14,50: P_6_2=07,20: P_6_3=16,00: P_6_4=16,00:
P 6 8=23,20: P_6_9=33,30:
P 7 1=2500: P_7 2=17,70: P_7_3=26,50: P_7_4=09,00:
P 7 8=34,80: P_7_9=44,50:
P 8 1=09,80: P_8 2=1310: P_8 3=11,30: P_8_4=13,10:
P_8 8=00,00: P_8 9=10,10:
P 9 1=19,90: P 9 2=23,20: P 9 3=2140: P_9 4=2320:
P_9 8=10,10: P_9 9=00,00:

0s dos custo de transporte entre plantas [R$/ton]"

P 1 5=00,00: P_1 6=14,50: P_1 7=25,00:
P 2 5=03,30: P_2 6=07,20: P_2_7=00,00:
P 3 5=01,50: P_3 6=16,00: P_3 7=26,50:
P 4 5=03,30: P_4 6=19,30: P_4 7=06,60:
P 5 5=00,00: P_5 6=14,50: P_5 7=2500:
P 6 5=14,50: P_6_6=00,00: P_6_7=10,50:
P 7 5=25,00: P_7 6=10,50: P_7_7=00,00:
P 8 5=09,80: P_8 6=23,20: P_8 7=3370:

P 9 5=19,90: P_9 6=33,30: P_9 7=4330:

12,20: CT_1 2=18,60: CT_1 3=18,60: CT 1 4=18,60: CT 1 5=12,20: CT_1_6=24,90:
12,20: CT_2 3=12,20: CT_2 4=12,20: CT_2 5=12,20: CT_2_6=24,90:

12,20: CT_3 3=12,20: CT_3_4=1220: CT_3 5=12,20: CT_3_6=24,90:



CT_4 1=18,60:
CT_4 _7=18,60:
CT_5_1=12,20:
CT_5_7=18,60:
CT_6_1=24,90:
CT_6_7=18,60:
CT_7_1=24,90:
CT_7_7=12,20:
CT_8_1=31,30:
CT_8_7=37,70:
CT_9 1=37,70:
CT_9_7=44,00:
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37,70:

"Valores de entrada"

FC_r_d=5,6: "Ifator de correcdo 5,6 =reais /dolar"
HA=7500: "!'Horas por ano h/ano":
m_roel_padrao =9

"Parametros de operacdo do lado térmico, entalpias"

h0=503,8:
h0_1=508,2:
h0_2=516,3:
h0_3=516,3:
combinado™

h0_4 =516,3 [kJ/kg]
h0_5 =2890 [kJ/kg]
h1=3454:

h2=3171:

h3=3304:

h4=3026:

h5=3325:

h6=2463:
h_agua55=229,9:
h_agua40=167,2:
h_agua20=83,6:
PCI_mis= 16360
cp_sing=1,7

"dados conjunto a gas"

W_lig_g3= 57000 "!Potencia liquida do CG [kW]"
M_gases3=132,8[kg/s]

cp_ge3=1,402

T_sge3=600:

W_lig_g2= 7520 "!Potencia liquida do CG [kKW]"
M_gases2=41.59[kg/s]

cp_ge2=1,14

T_sge3=485:

T_ch=150:

"PLANTA 1"
Receita[1]=Lucro_total1-Custo_totall;
Lucro_totall=Lucro_TT[1]+Lucro_Bl+Lucro R1;
Custo_total1=Custo_TT[1]+Custo_B1+Custo_R1;

"Processo térmico"
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CT 4 _4=1220: CT_4 5=12,20: CT_4 6=24,90:

CT_5.4=1220: CT_5 5=12,20: CT_5_6=24,90:

CT_6_4=24,90: CT_6_5=24,90: CT_6_6=12,20:

CT_7_4=18,60: CT_7_5=24,90: CT_7_6=18,60:

CT_8_4=31,30: CT_8_5=31,30: CT_8_6=37,70:

CT_9 4=37,70: CT_9 5=37,70: CT_9_6=44,00:

"lEntalpia de saida da TR"

"1Entalpia de entrada na caldeira do Incinerador"
"IEntalpia de entrada na caldeira de Vapor"
"IEntalpia de entrada na caldeira de ciclo

"1Entalpia de saida de Vapor de Alta Press&o"
"1Entalpia de retorno do Vapor de Alta Press&o"
"1Entalpia de saida de Vapor de Média Press&o"
"1Entalpia de retorno do Vapor de Média Presséo"
"1Entalpia de saida de VVapor de Baixa Presséo"
"1Entalpia de entrada no Condensador"

"lEntalpia da agua a 55° C"

"lEntalpia da agua a 40° C"

"lEntalpia da agua a 20° C"

"IPCI da mistura sing+bio"

"1Vazdo massica dos gases do CG[kg/s]"
"lcp dos gases de exaustao [kJ/kg.K]"
"ITemperatura de saida do CG [°c]"

"1Vazdo massica dos gases do CG[kg/s]"
"lcp dos gases de exaustao [kJ/kg.K]"
"ITemperatura de saida do CG [°c]"
"ITemperatura de Chaming, adotado [°c]"

M_RSTD[1]=M_RS[1]+M_PIVidrol+M_PIPlasticol+M_PIPapel1+M_PIMetall+M1_R1I+M1_R2I+M1_R3l:
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PCI_RS*M_RSTD[1]*ETA_CI=(((h3-h0_1)+(h5-h4))*M_vci[1])*dz2[1]:

n_incl=(M_RSTDI[1]/m_rs_padrao)* dz2[1]:
n[1] = floor(n_incl):

W_lig_cg2_1=W lig_cg2*n[1];
W_ele cg2[1]=W_lig_cg2_1*0,95;

ABS(M_BG_21)=(W_lig_cg1*dz1[1]*HR)/(3600*(PCI_BG)):
ABS(M_GN_21)=(W_liq_cg1*dz3[1]*HR)/(3600*(PCI_GN));
M_BGD[1]=(ABS(M_BG_11)+ABS(M_BG_21)):
M_GND1=(ABS(M_GN_11)+ABS(M_GN_21)):
dz1[1]+dz3[1]=1

m_singl[1]= 1,4361392*M_RESD1*ETA_gase*dz4[1]
0,8887*m_sing[1] = m_singl[1]

M_RESD1 = m_sing[1] - m_o02[1]

POT[1] = 1152*m_o2[1]

m_comb = ((W_liq_cg3*HR3) / (3600*PCI_COMB))*dz4[1]

n_cgl = (m_singl[1]+M_BGDI[1])/(m_comb):
n_cg[1] =floor(n_cgl)

W_lig_cg3_1=W _lig_cg3*n_cg[1];
W-_ele_cg3[1]=W_lig_cg3_1*0,95;

W _ele_cg =W _ele_cg3[1]+ W _ele_cg2[1]

M_RESD1=(M_RSTD[1]*d1t[1;1]+M_RSTD[2]*d1t[2;1]+M_RSTD[3]*d1t[3;1]+M_RSTD[4]*d1t[4;1]+M_R
STD[5]*d1t[5;1]+M_RSTD[6]*d1t[6;1]+M_RSTD[7]*d1t[7;1]+M_RSTD[8]*d1t[8;1]+M_RSTD[9]*d1t[9;1]):

Custo_transl=+((+M_RSTD[2]*d1t[2;1])*3,6*HA*CT_2_1+round(((+M_RSTD[2]*d1t[2;1])*3,6*HA)/47)*P
_2 D/FC_r_d+((+M_RSTD[4]*d1t[4;1])*3,6*HA*CT_4 1+round(((+M_RSTD[4]*d1t[4;1])*3,6*HA)/47)*P_
4 D)/FC r_d+((+M_RSTD[7]*d1t[7;1])*3,6*HA*CT _7_1+round(((+M_RSTD[7]*d1t[7;1])*3,6*HA)/47)*P_7
_1)/FC_r_d+((+M_RSTD[9]*d1t[9;1])*3,6*HA*CT_9_1+round(((+M_RSTD[9]*d1t[9;1])*3,6*HA)/47)*P_9
1)/FC _r_d+((+M_RSTDI[8]*d1t[8;1])*3,6*HA*CT_8_1+round(((+M_RSTD[8]*d1t[8;1])*3,6*HA)/47)*P_8 1
)JJFC_r d

M_cinzas[1]=M_RESD1*ETA_red_rs;

M_cinzas[1]=abs(M_cinzasV1)/ETA_cinzasV

M_cinzas[1]=abs(M_cinzasV1+M_cinzasAS1)

mas_gasl = (m_singl[1]+M_BGD[1])-(n_cg[1]*m_comb)*dz4[1]

(abs((PCI_mis*mas_gas1*dz[4])+((PCl_BG*ABS(M_BG_11)+PCI_GN*ABS(M_GN_11)))*dz2[1])*ETA_CV
)=(((h1-h0_2)+(h3-h2)+(h5-h4))*(M_vcv[1]))*dz6[1]:

(cp_ge2*M_gases2*n[1]*dz2[1]+ cp_ge3*M_gases3*n_cg[1]*dz4[1])*(T_sge2*dz2[1]+ T_sge3*dz4[1]-
T_ch)*ETA_CR=(((h1-h0_3)+(h3-h2)+(h5-h4))*M_vcc[1])*dz[7]:

Mt11=M_vcv[1]+M_vcc[1];
Mt31=M_vcv[1]+M_vcc[1]

round(d1TV1)=dTV11
round(d1TV2)=dTV21
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round(d1TV3)=dTV31
round(d1TV4)=dTV41

dTV11+dTV21+dTV31+dTV41=1

W_ele_TV11=((h1-h6)*Mt11)*dTV11
W_ele_TV21=((h1-h2)*Mt11+(h3-h6)*(Mt11-MBP21))*dTV21;
W_ele_TV31=((h1-h2)*Mt11+(h3-h4)*Mt11+(h5-h6)*(Mt11-MDP31))*dTV31
W_ele_TV41=((h1-h2)*Mt11*0,90+(h3-h4)*Mt31+(h5-h6)*(Mt31-MDP41))*dTV41

W_TV1=W_ele_TV11+W_ele_TV21+W _ele_TV31+W_ele_TV4l
W_ele TV[1]=W_TV1*ETA gerador

QT1*dTV21=MBP21*(h2-h6)
QT1*dTV31=MDP31*(h4-he6)
QT1*dTV41=MDP41*(h4-h6)

Qresf_singl = m_sing[1]*(cp_sing*(1477-673,15))*dz4[1]

Qresf_agl = Qresf_singl/eta_resfr

m_dot_agl = Qresf_agl/(h0_5-h0_4)

W_dot_bomb_agresfl = m_dot_agl *(h0_4-h0)

W_bomba_cvl=M_vcv[1]*(h0_2-h0)

W_bomba_cc1=M_vcc[1]*(h0_3-h0)

W_bomba_inc1=M_vci[1]*(h0_1-h0)*dz2[1]
W_bomba_totall=(W_dot_bomb_agresf1+W_bomba_cvl+W_bomba_ccl)/ETA gerador;
Custol_GAS =M_RESD1*HA*3600*C_MO_GAS

Custol_ASU =M_RESD1*HA*3600*C_MO_ASU

Custol_TV=W ele TV[1]*HA*C_MO_TV

Custol CG=W _ele_cg[1]*HA*C_MO_CG
Custol_RSTD=CRS*HA*PCI_RS*M_RESD1

W _ele_total[1]=W_ele_gerado[1]-W _ele_rec[1]-W _ele_bio[1]-W _ele_T-W_bomba_totall
W _ele_gerado[1]=W_ele_cg[1]+W _ele_TV[1]

Lucro_TT[1]=W_ele_total[1]*HA*PV_EE+M_cinzasV1*HA*3600*PV_Cinzas;
Custo_TT[1]=Custol_CG+Custol RSTD+Custo_trans1+Custol TV+Custol GAS+Custol ASU;
"processo hiolégico™

M_LodoD1=(+M_Lodo[1]*d1t[1;1]+M_Lodo[2]*d1t[2;1]+M_Lodo[3]*d1t[3;1]+M_Lodo[4]*d1t[4;1]+M_Lod
o[5]*d1t[5;1]+M_Lodo[6]*d1t[6;1]+M_Lodo[7]*d1t[7;1]+M_Lodo[8]*d1t[8;1]+M_Lodo[9]*d1t[9;1]):
M_ROuD1=(+M_ROu[1]*d1t[1;1]+M_ROu[2]*d1t[2;1]+M_ROu[3]*d1t[3;1]+M_ROu[4]*d1t[4;1]+M_ROu[5]
*d1t[5;1]+M_ROu[6]*d1t[6;1]+M_ROu[7]*d1t[7;1]+M_ROu[8]*d1t[8;1]+M_ROu[9]*d1t[9;1]):
M_ROsD1=(+M_ROs[1]*d1t[1;1]+M_ROs[2]*d1t[2;1]+M_ROs[3]*d1t[3;1]+M_ROs[4]*d1t[4;1]+M_ROs[5]*
d1t[5;1]+M_ROs[6]*d1t[6;1]+M_ROs[7]*d1t[7;1]+M_ROs[8]*d1t[8;1]+M_ROs[9]*d1t[9;1]):

Custo_trans11=+((M_ROeL[2]*d1t[2;1])*3,6*HA*CT_2_1+round(((+M_ROeL[2]*d1t[2;1])*3,6*HA)/47)*P_
2 1)/FC_r_d+((M_ROeL[4]*d1t[4;1])*3,6*HA*CT 4 _1+round(((+M_ROeL[4]*d1t[4;1])*3,6*HA)/47)*P_4_

1)/FC_r_d+((M_ROeL[7]*dLt[7;1])*3,6*HA*CT_7_1+round(((+M_ROeL[7]*d1t[7;1])*3,6*HA)/47)*P_7_1)/

FC_r_d+((M_ROeL[9]*d1t[9;1])*3,6*HA*CT 9 _1+round(((+M_ROeL[9]*d1t[9;1])*3,6*HA)/47)*P_9_1)/FC
_r_d+((M_ROeL[8]*d1t[8;1])*3,6*HA*CT_8_1+round(((+M_ROeL[8]*d1t[8;1])*3,6*HA)/47)*P_8_1)/IFC_r_
d

M_ROeLD1= M_LodoD1+M_ROuD1+M_ROsD1

M_ROeL[1]=M_Lodo[1]+M_ROu[1]+M_ROs[1]
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transp_ROeL1=M_ROeL[1]/m_roel_padrao:
floor(transp_ROeL1)=transp_ROeL[1]:

dlul=round(transp_ROeL[1]/(transp_ROeL[1]+0,1)):
"lvariavel a ser decidida"
"d12t1=1"

dit[1;1]=d1ul;
d1t[2;1]=(d1ul*(1-d1u2)*round(d12t1)):
d1t[3;1]=(d1ul*(1-d1u3)) *round(d13tl)):
d1t[4;1]=(d1ul*(1-d1ud)*round(d14t1)):
d1t[5;1]=(d1ul*(1-d1u5)) *round(d15t1))::
d1t[6;1]=(d1ul*(1-d1u6)) *round(d16tl)):
d1t[7;1]=(d1ul*(1-d1u7)*round(d17t1)):
d1t[8;1]=(d1ul*(1-d1u8)*round(d18t1)):
d1t[9;1]=(d1ul*(1-d1u9)*round(d19t1)):
M1 _BG1=M_LodoD1*ETA RTF:

M1 _R1=M_LodoD1*(1-ETA_RTF):
M1_R1*0,10=M1_R1l:
M1_R1=M1_R11+M1_R_ol:

EE11=M1 BG1*KEE_BG1:
ET11=M1_BG1*KET_BGL:

M1 BG2=(M1_R_ol+M ROuD1)*ETA RMS:

M1 R2=(M1_R_o0l1+M_ROuD1)*(1-ETA_RMS):

M1 R2*0,10=M1_R2I:

M1 R2=M1_R2I+M1 R 02:

EE21=M1 BG2*KEE_BG2:

ET21=M1 BG2*KET_BG2:

M1 Comp=(M1_R_02+M_ROsD1)*ETA_comp:

M1 _Comp*0,90=M1_R3:

M1 _Comp=M1_R3I+M1_R3:

EE31=M1_Comp*KEE_Comp:

W_ele_bio[1]=EE11+EE21+EE31:

M_BGDJ[1]=M1_BG1+M1 BG2:
Lucro_Compl=M1_R3*HA*3600*PV_AO:
Custo_Bl1011=M1_BG1*HA*3600*C_MO_BIO1:
Custo_Bl1021=M1_BG2*HA*3600*C_MO_BI02:
Custo_Compl=M1_R3*HA*3600*C_MO_Comp:
Lucro_Bl=+Lucro_Comp1;
Custo_B1=+Custo_BlO11+Custo_Bl0O21+Custo_Compl+Custo_transll;
"Processo reciclagem"”

"Dados de entrada - programa JUAN"

M_PIVidrol1=0
M_PIPlastico1=0,1425
M_PIPapel1=0,117
M_PIMetal1=0
W-_ele_rec[1]=29696
Lucro_R1=2,441E+07
Custo_R1=107957,;
QT1=236
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Tabela A.1 — Estimativa de investimento da planta de processamento de residuos, caso com gaseificacdo e transporte de residuos sélidos

Conjunto a gas CG3 com transporte (custo total das 9 plantas)

RM Séo Paulo Campinas V. Paraiba e L. Norte -
cidade Mauda S. Parnaiba  Caieiras Itapevi Sdo Paulo Paulinia Indaiatuba Tremembé Cach. Paul Somatéria

Equipamento quant. Custo unit. unidade Plantal Planta2 Planta3 Plantad4 Plantab Planta6 Planta7 Planta8 Planta9 Custos

Unidades c/gas. 4 - CVClplanta 1 0 1 0 1 1 0 0 0 4
Unidade CG 20 - CH/Planta 1,00 0,00 8,00 0,00 9,00 2,00 0,00 0,00 0,00 20
Turbina a Vapor 9 - - 6.651.300 0 28.311.696 0 32.199.552  12.047.040 0 0 0 R$ 79.209.588
CG por CH 1 19.167.197 USs$ 19.167.197 0 153.337.572 0 172.504.769 38.334.393 0 0 0 R$ 383.343.930
Incinerador 0 40.000.000 uUss$ 0 0 0 0 0 0 0 0 0 R$0
Caldeira conv 1 3.500.000 uUss$ 3.500.000  3.500.000 3.500.000 3.500.000 3.500.000 3.500.000 3.500.000 3.500.000 3.500.000 R$ 31.500.000
Caldeira de rec. 1 6.708.519 uUss$ 6.708.519 0 53.668.150 0 60.376.669 13.417.038 0 0 0 R$ 134.170.376
Caldeira do Inc. 0 2.000.000 uUss$ 0 0 0 0 0 0 0 0 0 R$0
Bombas 1 350.000 US$ 1.400.000 350.000  1.400.000 350.000 1.400.000  1.400.000 350.000 350.000 350.000 R$ 7.350.000
Biodigestor Ter. 1 7.000.000 uUss$ 7.000.000 0 7.000.000 0 7.000.000 7.000.000 0 0 0 R$ 28.000.000
Biodigestor Més. 1 5.000.000 uUss$ 5.000.000 0 5.000.000 0 5.000.000 5.000.000 0 0 0 R$ 20.000.000
Proc. Compos. 1 800.000 Uss$ 800.000 0 800.000 0 800.000 800.000 0 0 0 R$ 3.200.000
ASU 1 109.000.000 Uss$ 44.561.107 0 107.085.710 0 115.613.073 55.252.134 0 0 0 R$ 322.512.024
Trat. dos recicl 1 385.000 Uss$ 385.000 385.000 385.000 385.000 385.000 385.000 385.000 385.000 385.000 R$ 3.465.000
Aterro sanitario 1 40.000.000 Uss$ 40.000.000 40.000.000 40.000.000 40.000.000 40.000.000  40.000.000 40.000.000 40.000.000 40.000.000 R$ 360.000.000
Infraestrutura 1 - Uss$ 85.771.240 13.270.500 228.813.873 13.270.500 248.954.471 109.208.925 13.270.500 13.270.500 13.270.500 R$ 739.101.009
Invest. Inicial Total 1 - 371.675.373 57.505.500 991.526.782 57.505.500 1.078.802.708 473.238.675 57.505.500 57.505.500 57.505.500 R$ 3.202.771.037

R$ R$ R$ R$ R$ R$ R$ R$ R$

Receita por planta 1,00 - US$/ano 35.690.000 8.649.000 259.300.000 4.136.000 309.000.000 80.300.000 1.731.000 13.510.000 2.418.000 R$ 714.734.000
TRR [otimista] 0,044 - US$/kg R 2,97E+07  1,14E+07 1,06E+08 5,35E+06 1,27E+08 3,97E+07 2,29E+06 1,81E+07 3,17E+06 R$ 342.631.080
TRR [mais provavel] 0,034 - US$/kg R 2,29E+07  8,83E+06 8,21E+07 4,13E+06 9,79E+07 3,07E+07 1,77E+06 1,40E+07 2,45E+06 R$ 264.760.380
TRR [pessimista] 0,024 - US$/kg R 1,62E+07  6,23E+06 579E+07 2,92E+06 6,91E+07 2,17E+07 125E+06 9,88E+06 1,73E+06 R$ 186.889.680

Fonte: Balcazar (2014); Liu et al. (2011)
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Conjunto a gds CG2 com transporte (custo total das 9 plantas)

RM Sé&o Paulo Campinas V. Paraiba e L. Norte -

cidade Maua S.Parnaiba  Caieiras Itapevi Séo Paulo Paulinia Indaiatuba Tremembé Cach. Paulis. ~ Somatoéria
Equipamento unidade Plantal Planta2 Planta3 Plantad Planta5 Planta6 Planta7 Planta8 Planta9 Custos
Turbina a Vapor US$ 5236100 1446912 25127856 674784 30356064 9678528 288288 4812048 390240 78010820
Conjunto a gés US$ 22119000 O 58984000 0 73730000 22119000 0 14746000 0 191698000
Incinerador US$ 120000000 40000000 320000000 40000000 400000000 120000000 40000000 80000000 40000000 1200000000
Caldeira convencional uss$ 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Caldeira de rec. US$ 7741650 0 20644400 0 25805500 7741650 0 5161100 0 67094300
Caldeira do Inc. uss$ 6000000 2000000 16000000 2000000 20000000 6000000 2000000 4000000 2000000 60000000
Bombas US$ 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000 9000000
Biodigestor Ter. uss$ 0 7000000 0 7000000 0 0 7000000 0 7000000 28000000
Biodigestor Mes. uUss o 5000000 0 5000000 0 0 5000000 0 5000000 20000000
Proc. Compostagem uss$ 0 800000 0 800000 0 0 800000 0 800000 3200000
Trat. dos reciclaveis uss$ 385000 385000 385000 385000 385000 385000 385000 385000 385000 3465000
Aterro sanitario US$ 40000000 40000000 40000000 40000000 40000000 40000000 40000000 40000000 40000000 360000000
Infraestrutura uss$ 60744525  29289573,6 144642376,8 29057935,2 177382969,2 62077253,4 28941986,4 45031244 .4 28972572 606140436
Invest. Inicial Total US$ 263226275 126921485,6 626783632,8 125917719,2 768659533,2 269001431,4 125415274,4 195135392,4 125547812 2626608556

Fonte: Balcazar (2014)



ANEXO C- PAYBACK TRABALHO DE REFERENCIA

Figura 1.C — Payback do cenério otimista com o CG2 com transporte.
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Fonte: Balcazar (2014)

Figura 2.C — Payback do cendrio otimista com o0 CG2 com transporte ampliado.
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Figura 3.C — Payback do cenario mais provavel com o CG2 com transporte.
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Figura 4.C — Payback do cenario mais provavel com o CG2 com transporte ampliado.
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Figura 5.C — Payback do cenério pessimista com o CG2 com transporte.
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Figura 6.C — Payback do cenario pessimista com o CG2 com transporte ampliado.
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ANEXO D - VPL TRABALHO DE REFERENCIA

Figura 1.D — VPL do cenario otimista com o conjunto a gas CG2 com transporte.
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Figura 2.D — VPL do cenario mais provavel com o conjunto a gas CG2 com transporte.
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Figura 3.D — VPL do cenario pessimista com o conjunto a gas CG2 com transporte.
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Figura 1.E — TIR do cenério otimista com o CG2 com transporte ampliado.

ANEXO E - TIR TRABALHO DE REFERENCIA
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Figura 2.E — TIR do cenario mais provavel com o CG2 com transporte ampliado.
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Figura 3.E — TIR do cenario pessimista com o CG2 com transporte ampliado.

15%
10%
= == (Cenario gsem taxas
adicionais
5% &
*ﬁ
-
It = === Cendrio com a Taxa de
- - = o

~—o Recolhimento de Residuos
-

E 0% Bl Tl

70%  80% 90% 100% 110% 120% ~#30% Ceniitio com a Taxa de

Crédito de Carbono

-5%
Cenario com a Taxa de
Crédito de Carbono +
Recolhimento de Residuos
-10%
-15%

Porcentagem de investimento inicial

Fonte: Balcazar (2014)

142



