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RESUMO

O objetivo deste trabalho € propor e pré-dimensionar uma usina de geracao elétrica a
partir de Combustivel Derivado de Residuo (CDR) para uma capacidade de 1 MWk,
utilizando como ponto de partida os dados obtidos de uma planta piloto de producéo de
CDR com uma capacidade nominal de 500 kg/h e os resultados de testes experimentais
de gaseificagcdo que foram realizados no laboratério do NEST da Universidade Federal
de Itajuba utilizando o ar como agente de gaseificacdo. Os resultados experimentais foram
de grande utilidade para inferir e determinar as condi¢fes operacionais da planta que foi
projetada. Tendo como finalidade determinar o desempenho do processo foram usadas
informagdes de modelos matematicos elaborados em trabalhos anteriores. Foi usada um
modelo em CFD como ferramenta para projetar os reatores usados na usina de 1MW,
analisando o processo em fungédo da Razéo de Equivaléncia (RE) na faixa de 0,25 até 0,45
e sua relacdo na composicdo do gas de sintese (CO, CH4 e Hz) junto com o poder
calorifico inferior do gas (PClg). Foram analisados trés cenarios econémicos possivel
para determinar a viabilidade econémica do projeto da planta, variando a preco de venda
da eletricidade (0,18 até 0,31 $R/kWHh), variando as taxas contratuais para a disposi¢ao
do RSU de acordo ao tamanho do municipio e variando a taxa de juros na faixa de 5%
até 10%. Concluiu-se que este projeto é viavel para municipios pequenos (menos de
100.000 habitantes) por que foi onde se apresento o maior VPL (R$ 19.248.536) com
uma TIR de 23,67% isto devido a que taxa para sua disposi¢ao é maior comparada com

outros casos estudados.
Palavras-chaves:

Gasificacdo, co-corrente, leito fixo, dindmica dos fluidos computacionais (CFD),
combustivel derivado de residuos (CDR), Valor Presente Liquido (VPL), Taxa Interna de
Retorno (TIR)



ABSTRACT

The objective of this work is to propose and pre-dimension an electrical generation plant
from Residue Derived Fuel (RDF) for a capacity of 1 MWe, using as a starting point the
data obtained from a pilot plant of RDF production with a nominal capacity of 500 kg/h
and the results of experimental tests of gasification that were performed in the NEST
laboratory of the Federal University of Itajubd using air as gasification agent. The
experimental results were very useful to infer and determine the operational conditions
of the plant that was projected. In order to determine the performance of the process,
information from mathematical models developed in previous studies was used. A CFD
model was used as a tool to design the reactors used in the 1IMWe plant, analyzing the
process in function of the Equivalence Ratio (RE) in the range of 0.25 to 0.45 and its
relationship in the composition of the synthesis gas (CO, CH4 and H2) along with the
lower calorific power of the gas (PCIg). Three possible economic scenarios were analyzed
to determine the economic viability of the plant project, varying the selling price of
electricity (0.18 to 0.31 $R/kWh), varying the contractual rates for the disposal of MSW
according to the size of the municipality and varying the inflation in the range of 5% to
10%. It was concluded that this project is viable for small municipalities (less than
100,000 inhabitants) because it was where the highest NPV (R$ 19,248,536) with an IRR
of 23.67% was presented due to the fact that the rate for its disposal is higher compared

with other cases studied.
Keywords:

Gasification, downdraft, fixed bed, computational fluid dynamics (CFD), Residue
Derived Fuel (RDF), Net Present Value (NPV), Internal Rate of Return (IRR)
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CAPITULO 1

1 INTRODUCAO

Na atualidade o tratamento de residuos sélidos urbanos (RSU) e sua disposigdo final
apresentam um soa principais problemas ambientais da humanidade. Com o crescimento
das cidades vem ocorrendo um aumento significativo da quantidade e da diversidade dos
RSU acrescentando 0 consumo energético e como consequéncia aumentando a
dependéncia de diferentes tipos de combustiveis principalmente das fontes fosseis.

Uma pesquisa da Associacdo Brasileira de Empresas de Limpeza Publica e Residuos
Especiais (ABRELPE), indica uma geracéo de RSU por ano de 78,4 milhdes de toneladas
no pais para 0 ano 2017. o que demonstra um aumento em cerca de 1% em relacdo a 2016.
A quantidade do residuo coletado em 2017 foi de 71,6 milhdes de toneladas, registrando
um indice de cobertura de coleta de 91,2% para o pais, 0 que evidencia que 6,9 milhdes
de toneladas de residuos nao foram objeto de coleta e, consequentemente, tiveram destino
improprio[1]. No tocante a disposicao final dos RSU coletados, o panorama do ano 2017
ndo registrou avancos em relacdo ao cenario do ano anterior, mantendo praticamente a
mesma proporcao entre 0 que segue para locais adequados e inadequados, com cerca de
42,3 milhGes de toneladas de RSU, ou 59,1% do coletado, dispostos em aterros sanitarios.
O restante, que corresponde a 40,9% dos residuos coletados, foi despejado em locais
inadequados por 3.352 municipios brasileiros, totalizando mais 29 milhdes de toneladas
de residuos em lix6es ou aterros controlados, que ndo possuem o conjunto de sistemas e
medidas necessarios para prote¢cdo do meio ambiente contra danos e degradacdes, com
danos diretos a satde de milhdes de pessoas.

A auséncia de areas adequadas para a disposicdo final do RSU é um problema que o Brasil
vem enfrentado, esse problema pode ser reduzido por meio da geracdo de energia a partir
dos RSU e de outras fontes ambientalmente mais adequadas [2][3].

Neste cenario, as fontes de energias renovaveis e com menos poluentes como a energia
solar, edlica e biomassa e a proveniente do biogas vem ter uma prioridade maior. Uma
tecnologia usada para o tratamento do RSU é a incineracdo ajudando amplamente na sua
disposicdo. Mas esta tecnologia apresenta uma grande desvantagem a qual é a emissdo de
gases poluentes ao ambiente[4]. O processo de incineracdo libera gases como dioxinas,

particulados e precursores da chuva acida (NOx, SOx), sendo alto os custos remogao
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destes compostos [5]. Uma das alternativas menos exploradas, que tem um alto potencial
para o aproveitamento dos RSU, é a gaseificacdo, com aplicacdo preferencial em
conglomerados urbanos pequenos e médios. A tecnologia de gaseificacdo € uma forma
de conversdo de energia onde é possivel a utilizacdo de materiais residuais para geragéo
de poténcia. O processo de gaseificacdo produz um gas de baixo poder calorifico inferior
(PCI) na faixa de 4 e 13 MJ/Nm3[6], entretanto com a utilizagio de outros agentes de
gaseificacdo como o vapor e oxigénio pode-se melhorar a qualidade desse gas e utiliza-
lo em motores ou turbinas a gas para a geracdo de energia elétrica[7].

Um dos principais proveitos da gaseificagdo e seu potencial uso em zona isoladas. Além
disso, esta tecnologia pode ser utilizada de uma forma muito mais eficiente em relacéo a
incineracdo, porque as temperaturas de operacdo sdao menores, razdo pela qual os
poluentes desprendidos no processo de gaseificacdo sdo menores do que a incineragéo.
Desta forma, pode representar uma tecnologia mais eficiente desde o ponto de vista
energético e muito mais amigavel com o meio ambiente se € comparada com a

incineracdo, contudo a gaseificacdo vem ganhando interesse nos ultimos anos[8].

1.1 Justificativa

Para diminuir a quantidade de RSU destinado aos aterros sanitarios e os altos custos
associados as tecnologias tradicionais como a incineracdo. A gaseificacdo se apresenta
como uma 6tima alternativa para a geracdo de energia. Ha evidencia que o gas gerado é
mais facil de manipular do que os residuos solidos o que ajudaria bastante ao
desenvolvimento desta tecnologia para o aproveitamento energético dos RSU[9].

A gaseificacdo é a conversdo de um combustivel geralmente solido em gases
combustiveis através de reacGes termoquimicas: pode ser definida como uma oxidagédo
parcial de um combustivel na presenca de uma quantidade de oxidante menor que aquele
necessario para a combustdo estequiométrica. A matéria organica € convertida
principalmente em mondxido de carbono, hidrogénio e menores quantidades de metano
embora 0 gas pobre esteja geralmente contaminado por material particulado e
alcatrao[10].

O combustivel derivado de residuos (CDR); é o produto da separagdo adequada dos
rejeitos com um poder calorifico alto, aceitavel utilizado para fins de uso como

combustivel, por que oferece homogeneidade, permitindo uma maior otimizagdo na
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reutilizagdo dos materiais. Segundo Bundschuh [11], o CDR tem maior potencial
energético com relacdo a os RSU devido a seu alto poder calérico (20,2 MJ/kg)[12].
Vaérios trabalhos publicados descrevem o processo de producdo do CDR[13],
caracterizando o CDR em termos de analise elementar e imediata[9][12]. Outros trabalhos
estudam o potencial energético do CDR apresentando resultados sobre o processo de
gaseificacdo, usando diferentes tipos de reatores e do mesmo modo utilizando diferentes
agentes de gaseificacdo (ar, vapor e oxigénio), fornecendo resultados suportados e
comparados com trabalhos experimentais[14].

Neste trabalho de pesquisa se apresenta o projeto de uma planta de geracdo de energia
elétrica. Comecando desde a etapa de pré-tratamento e producdo do CDR até a geracao
de energia, a partir de resultados experimentais prévios. Para determinar a viabilidade se

realizara uma avaliagdo técnica e econdmica.

1.2 Hipotese

E possivel gerar IMW. de energia de forma eficiente, viavel no ponto de vista econdmico
e energético, a partir do combustivel derivado de residuos (CDR), numa planta de geragéo
elétrica com o conjunto gaseificador acoplado a um motor de combustéo interna (MCI).
Levando em consideracdo que na atualidade no mundo existem 94 plantas que usam a
tecnologia da gaseificacdo para o aproveitamento energético do CDR a partir de CDR,

com uma capacidade entre 8000 — 300,000 toneladas/ano de residuo solido[15].
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1.3 Objetivos
1.3.1 Objetivo Geral

Fazer o projeto conceitual de uma planta industrial de geracdo de eletricidade utilizando
a tecnologia de gaseificacdo a partir de combustivel derivado de residuo, com uma
capacidade de IMW..

1.3.2 Objetivos Especificos

e ldentificar os diferentes processos pelos quais passa 0 RSU até a geracdo de
eletricidade.

e Caracterizar o CDR, como insumo de uma planta de gaseificacdo para gerar

energia elétrica por meio de MCI

e Realizar o balanco de massa e energia de uma planta piloto de producédo de
briquetes de CDR.

e Avaliar os resultados dos testes de gaseificacdo em duplo estadgio com os briquetes
de CDR produzidos na planta piloto de briquetagem dos laboratérios do

NEST/UNIFEI, os quais serviram de ferramenta para o projeto da planta.

e Realizar os calculos termodindmicos para determinar e selecionar os equipamentos

do projeto da planta.

e Realizar uma analise técnico-econdmica, analisando varios cenarios econdmicos a

fim de determinar a viabilidade do projeto.
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1.4 Estrutura da dissertacédo

No Capitulo 1 é apresentada uma introducdo ao tema dos RSU e sua potencialidade como
recurso energético, assim como algumas consideracdes iniciais referentes ao tema da
geracdo de energia elétrica atraves da conversdo de RSU para CDR. S&o explicitados 0s
objetivos especificos que se pretendem atingir com o desenvolvimento da pesquisa.

No Capitulo 2 € realizada uma revisdo bibliografica da situacdo atual dos RSU no Brasil,
as etapas de pré-tratamento que é submetido o residuo para sua conversdo em CDR, as
tecnologias existentes para a geragdo elétrica. Sdo também apresentados alguns estudos
onde é usado o sistema gaseificador de leito fixo co-corrente com MCI e varias pesquisas

com analises de viabilidade econdmica.

No Capitulo 3 sdo apresentados os resultados dos testes experimentais que foram
realizados com a planta piloto atual, junto com os testes de gaseificacdo realizados no

NEST, incluindo os respectivos balan¢os de massa e energia.
No Capitulo 4 apresenta-se a metodologia para o projeto da planta de 1 MWe

No capitulo 5 séo apresentados os resultados obtidos: balancos de massa e energia do

processo junto com a analise de viabilidade econdmica.

No Capitulo 6 se apresentam as conclusfes da dissertacdo e as recomendacdes para 0s

trabalhos futuros
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CAPITULO 2

2 REVISAO BIBLOGRAFICA

Neste capitulo se apresenta uma revisdo da situacdo dos residuos sélidos no Brasil e sua
potencialidade para a geragé@o de energia. Sao apresentadas as principais etapas aos quais
é submetido o residuo desde sua caracterizagdo até a conversdo em CDR e sua posterior

conversao em geracao de energia.

2.1 Definicédo dos Residuos Solidos Urbanos

Conforme a norma NBR 10004:2004 da ABNT (Associacdo Brasileira de Normas
Técnicas), os residuos sélidos séo definidos como aqueles materiais nos estados sélido e
semissolido, que resultam de atividades de origem industrial, doméstica, hospitalar,
comercial, de servicos, de varricdo e agricola. De forma geral os Residuos Solidos
Urbanos (RSU) sdo classificados em trés categorias:

- Residuos Classe | - Perigosos: residuos sélidos ou mistura de residuos que, em funcao
de suas caracteristicas de inflamabilidade, corrosividade, reatividade, toxicidade e
patogenicidade, podem apresentar riscos a saude publica, provocando ou contribuindo
para um aumento de mortalidade ou incidéncia de doencas e/ou apresentam efeitos
adversos ao meio ambiente, quando manuseados ou dispostos de forma inadequada.

- Residuos Classe Il - N&o Inertes: residuos sélidos ou mistura de residuos solidos que
ndo se enquadram na Classe | (perigosos) ou na Classe 111 (inertes). Estes residuos podem
ter propriedades tais como: combustibilidade, biodegradabilidade, ou solubilidade em
agua.

- Residuos Classe Il - Inerte: residuos sélidos ou mistura de residuos sélidos que,
submetidos a testes de solubilizacdo, ndo tenham nenhum de seus constituintes
solubilizados em concentracdes superiores aos padrdes de potabilidade de aguas,
excetuando-se os padrdes: aspecto, cor, turbidez e sabor. Como exemplo destes materiais
podemos citar rochas, tijolos, vidros e certos plasticos e borrachas que ndo sdo
decompostos prontamente[16].

Segundo Menezes [14] os residuos sélidos urbanos (RSU) sdo atrativos do ponto de vista

energeético e econdmico comparados com outras biomassas, como, por exemplo, o bagago
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de cana de acucar e pinus pois, contrariamente a estes, 0 RSU ndo necessita de custos de
manuseio para sua producdo, ndo é afetado por variagGes climéticas e ndo necessita de
tempo para que esteja disponivel para fins energéticos, podendo oferecer, contudo, 0s

mesmos produtos no mercado, normalmente eletricidade, calor e biocombustiveis.

2.1.1 Situacdo dos RSU no Brasil

De acordo com a legislacdo brasileira, 0s municipios brasileiros sdo os responsaveis pela
gestdo dos residuos solidos com algumas excec¢des, como os Residuos Solidos Industriais.
Visto que cerca de 80% da populacdo do pais vive em cidades, e que este setor de
saneamento € o que demanda mais recursos, tanto financeiros quanto humanos, pode-se
entender a grande importancia do assunto[2]

As projecOes para o Brasil resultam da somatoria das projecoes de cada uma das regides
do pais, apresentadas nos itens a seguir, cujas tabelas e graficos se referem a dados de
2015 comparando-os as informacdes do ano anterior.

Segundo Medina [17] no Brasil ao longo dos anos a geracgéo de residuos solidos urbanos
de RSU vem aumentando. Entre os anos de 2014 e 2015, houve um aumento de 1,7% na
geracdo de RSU, o que resultou em um valor medio de 1,07 kg por pessoa por dia em
2015. No Brasil as pesquisas mostram um total anual de 79,9 milhdes de toneladas no
pais, configurando um crescimento a um indice inferior ao registrado em anos anteriores.
A comparacdo entre a quantidade de RSU gerada e o montante coletado em 2015, que foi
de 72,5 milhdes de toneladas, resulta em um indice de cobertura de coleta de 90,8% para
0 pais, 0 que leva a cerca de 7,3 milhdes de toneladas de residuos sem coleta no pais e,
consequentemente, com destino impréprio[18].

De acordo com Oliveira [19] as taxas de geracdo de residuos sélidos urbanos (RSU) tem
forte influéncia do desenvolvimento econémico, niveis de industrializacdo, habitos de
consumo e clima local. Em geral, quanto maiores as taxas de desenvolvimento econdmico
e urbanizacdo, maiores sdo as quantidades de residuos produzidos. O nivel de renda e a
urbanizacdo tem grande influéncia ja que a medida que o nivel de renda e os padrdes de
qualidade de vida aumentam, o consumo de bens e servigos aumenta e, portanto, a geragéo
de residuos aumenta. Os moradores das areas urbanas produzem duas vezes mais

desperdicio do que aqueles que vivem nas areas rurais. A Figura 2.1 mostra como a
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disposicdo de residuos é distribuida em paises de baixa renda em paises de renda

média/alta.
PAISES DE RENDA BAIXA PAISES DE RENDA MEDIA ALTA
1% 1% 1%
b [ ]
/// 1% | 6%
// = LixBes = Reciclagem
Renda Compostagem
. Compostagem 33% Outros
59% / Outros o Lixtes
Aterros Sanitarios Aterros Sanitarios

Figura 2.1. Distribuicdo de residuos em paises de renda baixa e média/alta [19].

A discussdo sobre o aproveitamento energético de RSU no Brasil esbarra em questfes
ligadas as incertezas quanto as emissdes lancadas no meio ambiente e a disputa da
matéria-prima com catadores de materiais reciclaveis, que tem influéncia indireta sobre a
recuperacdo energética de RSU, como a taxa de economia informal no pais, que
representa cerca 16,8% do PIB, podendo chegar a valores maiores em setores diferentes
da economia como: a industria, 0 setor servigos, 0 comercio e a construgdo conforme

mostrado na Figura 2.2.

TAXA DE ECONOMIA INFORMAL

50%

45%

0% 43%
35%

30%

25%

20% 26%

15%

m Média da Economia 17%

10% 16%

10%

0%

Industria Servigos Comércio Constugido

Figura 2.2 Taxa de economia informal brasileira em diferentes setores [14]

H& diversos exemplos da utilizacdo de tecnologias disponiveis comercialmente para o
aproveitamento energético de RSU, com estagios bem maduros de evolugdo em outros

paises, tais como da Unido Europeia (conglomerado de 28 paises), Japdo e Estados
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Unidos, que assim como o Brasil, possuem rigorosas restricdes quanto aos niveis de
emissOes geradas por estes empreendimentos, tendo estes paises, no entanto, estabelecido
uma hierarquia para destinacdo dos residuos que minimiza os danos causados ao meio
ambiente, além de ter criado condi¢Ges e incentivos que permitem a viabilidade

economica dos empreendimentos [14].

De acordo com a ABRELPE quantidade de RSU coletados em 2017 (Tabela 2.1) cresceu
em todas as regibes em comparagdo ao ano anterior, e manteve uma cobertura um pouco
acima de 90%. A regido Sudeste continua respondendo por cerca de 53% do total de
residuos coletados, e apresenta o maior percentual de cobertura dos servicos de coleta do
pais[1] [18].

Tabela 2.1. Quantidades de RSU coletado adotadas pela ABELPE entre os anos 2016 e 2017[11].

2016 2017 Porcentagem
= de
REGIOES RSU total RSUtotal  .rescimento
(t/dia) (t/dia) [%]
Norte 12.500 12.705 1,64
Nordeste 43.555 43.871 0,72
Centro-Oeste 14.175 14.406 1,62
Sudeste 102.620 103.741 1,09
Sul 20.987 21.327 1,62
BRASIL 193.637 196.050 1,24

Desde 0 ano 2008, a analise dos dados referentes aos residuos solidos urbanos teve por
base apenas a Pesquisa ABRELPE, realizada diretamente com alguns municipios, e a
extrapolacdo dos dados para o cenario nacional apds tratamento estatistico proprio. A
Tabela 2.2 apresenta a quantidade de municipios consultados em cada ano de divulgacéo
do Panorama dos residuos solidos no Brasil.

Segundo apresenta Oliveira [19] a perspectiva de Residuos Sélidos Brasileiros de 2016,
publicada pela ABRELPE é mostrado na Figura 2.3 indicando a quantidade de RSU
coletado em toneladas por dia, das quais 0 58,3% sao destinados a aterros sanitarios,
24,3% “aterros controlados” ¢ 17,4% a instala¢®es sanitarias insalubres (lixdes). aterros
sanitarios. Esta publicacdo também revela que, dos 5570 municipios brasileiros, apenas
2226 estdo depositando seus residuos em aterros, 1775 em “aterros controlados” e 1569

em aterros sanitarios.
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Figura 2.3. Destino final de RSU no Brasil (ton. / dia) pela ABRELPE [19].
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Na Tabela 2.2, é apresentada a quantidade de municipios consultados pela ABRELPE

entre os anos de 2008 e 2014. Como universo possivel para analise, atualmente existem

no Brasil 5.575 municipios, 0 que representa que sdo consultados em média

aproximadamente 6,8% do total de municipios[18].

Tabela 2.2. NUmero de municipios consultados na Pesquisa ABRELPE, a partir de 2008[18][20].

Ao de Municipios
. ~ Consultados pela
Divulgagdo  poc. jisa ABRELPE
2008 352
2009 364
2010 350
2011 400
2012 401
2013 404
2014 400

Conforme o apresentado pela Associacdo Brasileira de Empresas de Limpeza Publica e

Residuos Especiais, 0 correto gerenciamento de RSU, em ordem de prioridade, consiste

nas seguintes etapas: ndo geracao, reducdo, reutilizacdo, reciclagem, tratamento de

residuos solidos e disposicdo adequada do lixo. A partir dessa estrutura, o tratamento

adequado dos residuos sélidos pode ser destacado. Atualmente, existem diferentes

métodos que podem ser usados para este tratamento, como tratamentos mecanicos, usinas

de reciclagem e producdo de CDR, tratamento bioquimico (biodigestdo anaerobia,

compostagem e biogés) e tratamentos térmicos (incineracdo, pirolise, gasificacdo e

plasma) [17].
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2.1.1.1 Taxa para a disposi¢do de RSU

A coleta de residuo solido e a limpeza urbana séo servicos publicos de alto custo e sdo
passiveis e devem financiados por meio de taxas[20]. No ano 2015 o Instituto Brasileiro
de Geografia e Estatistica (IBGE) o 46,4% dos municipios brasileiros ndo realizam a
cobranca da taxa de coleta dos residuos solidos ou da taxa de limpeza urbana. A situagdo
é particularmente critica no Nordeste, onde s6 0 22,6% das cidades cobraram taxas pela
prestacdo desses servicos. Como € a regido brasileira que conta com maior nimero de
municipios (1.793), a baixa assiduidade na cobranca dessas taxas influéncia fortemente a
média nacional. Segundo apresenta o relatério do Frente Nacional de Prefeitos (FNP) na
figura a baixa utilizacdo dessas taxas no Nordeste contribuiu para que a arrecadacao per
capita tenha sido de apenas R$ 18,93, em 2016, o que equivale a menos da metade da
média nacional, que naquele ano foi de R$ 38,25 por habitante. O oposto desse quadro é
observado nas regides Sul e Sudeste. Na primeira, mais de 90% dos seus 1.191 municipios
haviam cobrado taxas para a limpeza pablica ou para a coleta de residuos sélidos em
2015. Em toda a regido, apenas 116 ainda ndo faziam uso do instrumento para o
financiamento desses servicos. N&o por acaso, na regido, a arrecadacdo per capita

equivaleu, em 2016, a R$ 64,05, a mais elevada no Brasil [21].

Il Percentual de municipios que possuem taxa de
limpeza publica ou de coleta de lixo

@ Arrecadagao de taxas per capita

G 7 2677

@ ) rs 3531

22,6% - | @)s) RS 18,93

Centro Oeste Sudeste

=
1=}

90,3% - | QEENER s 64,05

32,2% 2 | @[> R$ 18,00

39,5%
70,6%

Figura 2.4. Arrecadacdo per capita com taxas e percentual de municipios que cobram a taxa de
limpeza publica ou de coleta do RSU por regido — 2016 [21].
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2.1.2 Caracterizagdo dos RSU no Brasil

De acordo com Pasqual [22] as caracteristicas dos RSU sdo influenciadas por varios
fatores como: numero de habitantes, poder aquisitivo, nivel educacional, habitos e
costumes da populacdo; condigdes climaticas e sazonais; A mudangas na politica
econdmica de um pais também influenciam na composicao dos residuos sélidos de uma

comunidade.

Como expde Beyene [23] varios paises de baixa e média renda geram principalmente
RSU contendo alto teor organico / biodegradavel, que pode ser usado na conversdo
energetica. As caracteristicas fisicas dos residuos, como tamanho, densidade e umidade
sdo cruciais para seu aproveitamento; O lixo organico de menor tamanho decompde-se
rapidamente e vice-versa. A alta densidade compromete a decomposi¢do mais rapida em
comparacdo com residuos de menor densidade que significam mais materiais
combustiveis (papel, papelao, plasticos)[24]. O alto teor de umidade torna os residuos
organicos mais adequados para digestdo anaerobica e a producdo de gas de aterro
sanitario. Por exemplo, um grande conteudo de residuos alimentares, residuos de cozinha
e restos de residéncias, restaurantes, cafeterias, refeitorios de fabrica e mercados séo
categorizados como uma fracao organica de residuos sélidos urbanos RSU devido a sua

alta umidade e alta biodegradabilidade.

Quando se realiza a caracterizacdo dos RSU em um municipio, deve-se definir bem os
objetivos desta caracterizacdo. Normalmente, o principal objetivo € planejar a forma de
disposicdo final mais adequada a ser aplicada aos residuos solidos gerados em uma
determinada comunidade; ou viabilizar a implantacdo de algum sistema de tratamento,
como por exemplo a compostagem a partir dos residuos sélidos orgéanicos; e avaliar a
viabilidade do aproveitamento do material inorganico para instalacdo de usina de triagem
e posterior venda dos materiais reciclaveis. Esta caracterizacdo € feita no destino final dos
residuos sélidos[22]. A composicdo gravimétrica e elementar dos RSU coletados no

Brasil séo apresentados na Tabela 2.3.
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Tabela 2.3. Composi¢do gravimétrica e elementar dos RSU [8][19][20].

Materiais Composigao Composicéo Elementar PCI
gravimétrica C H o] N S Cinzas [MJ/kg]
Metais 3,5% 5 1 4 0 0 91 0
Papel, papeldo e 14% 44 6 44 0 02 6 13,22
tetrapak
Plastico 13% 60 7 23 0 0 10 26,18
Vidro 3% 0,5 0,1 0,4 0,1 0 98,9 0
Matéria organica 42% 48 6,4 37,6 26 04 5 1,719
Outros 27% 26,3 3 2 05 0.2 68 4,395
Total 100% 34,7 4.4 25 1 0,2 34,8 10,46

A Tabela 2.4, indica a composi¢do gravimétrica das principais cidades brasileiras. Pode-
se observar que existem variacOes consideraveis dos RSU para cada cidade. Essa
alteracdo pode ser explicada devido a influéncia de fatores socioecondmicos e culturais

do pais e regiao.

Tabela 2.4. Composi¢do gravimétrica do RSU nas principais cidades do Brasil entre 2001-2006 [2].

Percentual dos componentes do RSU (%)

Cidade Ano Organicos Papel Plastico Metal  Vidro  Outros
Sé&o Paulo 2003 60,1 11,1 16,8 2,2 1,8 8,0
Porto Alegre 2002 44,6 10,9 11,8 4,0 2,9 25,3
Rio de janeiro 2006 62,1 14,8 14,7 1,6 1,8 2,8
Belo Horizonte 2004 62,6 9,5 10,9 2,3 2,7 11,8
Salvador 2003 54,7 5,3 12,8 1,7 1,9 23,7
Curitiba 2006 48,8 19,8 9,9 2,9 4,2 14,4
Manaus 2001 48,8 18,9 18,5 3,6 2,2 8,0

Como foi descrito anteriormente o RSU contém uma grande variedade de materiais entre
eles, os residuos de matéria organica. Esses elementos podem ser separados e ser
transformados em um combustivel com uma melhor qualidade, neste caso de estudo
particular em combustivel derivado de residuos (CDR) que sera o combustivel para o

projeto da usina. A seguir se descreve o processo de producdo do CDR.
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2.2 Producédo do Combustivel Derivado de Residuos (CDR)
2.2.1 Definicdo do CDR

O combustivel derivado de residuos (CDR) refere-se a fracdo com alto poder calérico
segregada do processamento de RSU. No entanto o termo CDR néo tem uma definigéo
reconhecida na Europa e, por conseguinte, ndo é usado em toda a unido europeia. Por esta
razdo, diferentes fragdes dos residuos separados nos processos mecanicos sdo chamados
como CDR. Outro termo que também €é usado na industria europeia é o combustivel
recuperado de residuos (CRR)[25].

O CDR compreende uma grande variedade de materiais, dentre deles a matéria organica
do RSU os pléasticos biodegradaveis e residuos agricolas. A transformacéo de residuos
em combustiveis derivados de residuos atende a dois propdsitos principais: reduzir o
volume de residuos em aterros sanitarios e fornecer combustiveis alternativos as
industrias que fazem uso intensivo de energia. O CDR tem demonstrado que € um
substituto eficaz para combustiveis fdsseis, pois apresenta baixo custo de producdo e um

poder calorifico significativo[26].

Atualmente segundo a (ASTM, 2006) existem sete diferentes tipos de CDR, também
conhecidos como RDF (Refuse Derived Fuel) siglas em inglés, os mesmos sdo

apresentados na Tabela 2.5.

Tabela 2.5. Tipos de CDR segundo a ASTM[8].

Tipo de Combustivel Definicdo (ASTM)
RDF 1 RSU sem componentes com grandes tamanhos
RDF 2 RSU sem metais ferrosos ou abrasivos.

RSU sem metais, vidros e inorganicos (95 % em peso
passam através de uma peneira de malha-2).

RSU pulverizado (95%em peso passa através uma
peneira de malha -10).

RDF 3 (Fluff RDF)
RDF 4 (Dust RDF)

RSU densificado (com densidade acima de 600 kg/m?®

RDF 5 (d-RDF) na forma de pellets ou briquetes).

RDF 6 RDF liquido
RDF 7 RDF gasoso
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Os CDR possuem diferente aspecto de acordo a sua forma fisica como: CDR

desagregado, pellets e briquetes.

- CDR desagregado: material solto, de baixa densidade, que tem a caracteristica de se
transportavel pelo ar.

- Pellets: CDR produzido por aglomerag@o de material solto em cubo, disco ou cilindro.

O diametro ou seu equivalente € geralmente inferior a 25 mm.

- Briquetes: bloco ou cilindro de CDR produzido por aglomeracdo de material solto. O
didmetro ou seu equivalente é superior a 45 mm. Os briquetes serdo usadas nosso projeto
da planta. Segundo a revisao da literatura devido a sua forma geometrica se ajusta melhor

para a gaseificacdo em reatores de leito fixo[27].

Além dos CDR existem Combustiveis Derivados de Plasticos (PDF) e Combustiveis
Derivados de Papel e plastico (PFP). A composi¢éo quimica e fisica dos RSU, utilizados
como matéria-prima ira influenciar na qualidade final dos CDR a sua qualidade final,

sobretudo no que se refere ao seu contetdo em substancias poluentes.

A continuacdo apresenta-se uma descri¢do das operacdes do processo de producdo de
CDR a partir de RSU.

2.2.2 Linha de Producdo de CDR

Como expde Hernandez [25], a linha de producdo de CDR tem varias operacdes
organizadas em série, com o objetivo de separar os componentes reciclaveis e condicionar
a matéria combustivel, a fim de obter um CDR de certas caracteristicas. Assim, cerca de
20% a 40% do RSU original é separado na forma de materiais reciclaveis e umidade. Este
tipo de processo compreende etapas de tratamento sucessivas de triagem, trituracao,

reducdo de tamanho, classificacdo, separacdo, secagem e densificacéo.

Embora a maioria dos processos para producdo de CDR sejam semelhantes, a ordem na
qual esses estagios sdo organizados se diferencia, dependendo do tipo de residuo tratado,
dos alvos de reciclagem de cada planta e de como o equipamento disponivel se encaixa
para obter maior eficiéncia. A Figura 2.5 mostra um fluxograma tipico de um processo

de separacdo de residuos solidos que é usado para produzir CDR[28].
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2.2.2.1 Separacdo primaria

Apos a coleta, 0 RSU é transportado para a instalacdo e descarregado em um deposito de
recebimento. O residuo é levado para a separacdo primaria, na qual os trabalhadores
separam manualmente todos o0s potenciais materiais reciclaveis, que sdo constituidos por
plasticos e metais ndo ferrosos, que poderiam ser comercializados[29]. De acordo com 0
fluxograma da Figura 2.6 a separacao primaria € a etapa mais importante do processo de
pré-tratamento, pois é onde os reciclaveis sdo separados, principalmente os metais, que
podem danificar os equipamentos nas etapas seguintes. No mesmo processo de separacao
primaria, todos os rejeitos ndo reciclaveis sdo separados e levados para o0 aterro sanitario.
Ap0s a separacdo primaria, os materiais ferromagnéticos (ferro e aco) séo separados por
equipamentos eletromagnéticos e o restante material organico e papel sdo enviados para

a proxima secéo (tratamento mecénico)[30].
2.2.2.2 Tratamento mecanico

De forma geral o processo de tratamento mecanico de conversdo de CDR (Figura 2.6)
consiste na triagem, peneiramento, secagem, reducéo de tamanho (trituracao e picagem),
briquetagem e armazenamento, a fim de melhorar as caracteristicas de manuseio e
homogeneidade do material. Os principais beneficios dos briquetes melhorados de CDR
sdo composicdo fisica e quimica mais homogénea, menor teor de umidade, maiores
valores de calorias (PCI 15,0-25,0 MJ/kg), menores emissdes de poluentes, menor teor

de cinzas e armazenamento e manuseio mais faceis e econdémicos [30].
- Triagem

Para que qualquer tratamento de residuos solidos tenha sucesso, é necessario separar 0
mesmo considerando suas caracteristicas fisico-quimicas. Quanto melhor a separagédo
desses residuos, maior serd o seu valor agregado. Em muitos processos de tratamento, a
viabilidade técnica do projeto, depende basicamente desse fator. Para a recuperacdo dos
residuos a forma de operacdo mais primitiva é a separacdo manual ou catacdo. Na
atualidade foram sendo inseridos no processo de triagem equipamentos com utilizacdo de
diversas tecnologias com maior ou menor grau de sofisticacdo. No entanto esses
processos por mais modernos e automatizados que sejam ainda contam com o expediente

da triagem manual em maior ou menor intensidade em algum momento do processo[5].
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De acordo com Nasner [8] para um estudo de caso, propde se fazer uma triagem manual,
indicada para cidades pequenas (populagdo menor que 100.000 habitantes) onde o volume
de producéo néo justifica uma central automatizada. A operagao consiste em coletar os
diversos materiais solidos (plasticos, papel, organicos, todos residuos com baixa
gravidade) com alto poder calorifico, que séo retirados do RSU, na fase de segregacao,
para posteriormente ser triturados e processados de forma a se obter um composto
combustivel de caracteristicas padronizadas, nomeado CDR.

- Secagem

O processo de secagem tem como finalidade a diminui¢do do teor de umidade do RSU,
através da evaporacéo. O tipo de processo de secagem depende do tipo de residuo, da sua
composicao quimica e das caracteristicas fisicas do produto desejado[8]. Consideracoes,
tais como, teor inicial de umidade do material e teor final de umidade que o material pode
chegar (umidade de equilibrio), a composicdo do residuo, a umidade relativa do lugar, a
velocidade e a temperatura do ar sdo 0s parametros que permitem determinar a eficiéncia

do processo de secagem[31].

O teor de umidade no CDR é um ponto relevante no processo de combustdo ou
gaseificacdo, sendo que alguns estudos demonstram uma reducdo na eficiéncia da
combustéo devido ao aumento do teor de umidade no CDR, assim como a sua influéncia
na formagao e emissdo de gases, tais como 0 CO, SOz, NO e NO> [32]. Neste trabalho o
CDR ¢é submetido ao processo de secagem até atingir uma umidade em torno de 10% para

sua posterior trituracdo e briquetagem.
- Trituracdo ou Moagem

Depois de passar pela etapa de secagem 0 processo que segue € a trituracdo ou moagem.
O principal objetivo da trituracdo é reduzir o tamanho das particulas. Esta etapa é
importante no processo por gue os briquetes de CDR séo fabricados a partir de pequenas

particulas de material residual.

De acordo com Nasner [31] a trituracdo e a moagem sdo operagOes que efetuam a reducgéo
de tamanho por meios fisicos. De forma geral a trituracdo € o processo onde se
fragmentam particulas de tamanhos superiores e moagem para tamanhos inferiores a uma

polegada. A moagem é uma operacao unitaria de reducdo de tamanho, em que o tamanho
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médio dos sélidos é reduzido pela aplicacdo de forcas de impacto, compressdo e abraséo.
As vantagens da reducdo de tamanho no processamento sao:

- Aumento da relagdo superficie /volume, aumentando, com isso, a eficiéncia de

operacdes posteriores, como extracdo, aquecimento, resfriamento, desidratagéo, etc.
- Uniformidade do tamanho das particulas do produto [31].
- Briquetagem

A briquetagem é uma operacdo de densificacdo, para transformar o residuo num
combustivel. Tanto a briquetagem como a pelletizacdo s@o processos que alteram apenas
a conformacao fisica da matéria-prima e ndo a composi¢do quimica, que depende do
combustivel de origem. O poder calorifico do briquete e do pellet é geralmente mais alto
do que o da matéria-prima devido a secagem prévia a qual o combustivel foi submetido.
O processo de briquetagem € uma forma de aumentar a densidade energética do
combustivel. Segundo Nasner [8] um 1 m? de briquetes contém pelo menos 5 vezes mais
energia que 1 m® de residuos. Isso, levando-se em consideracéo a densidade a granel e o
poder calorifico médio dos materiais. Os objetivos dessas tecnologias de compactacao de
biomassa sdo 0 aumento da concentracdo energética, a uniformidade de tamanho e

formato dos produtos, a facilidade de armazenamento[8].

Segundo expressa Codignole [5] durante o processo de briquetagem o RSU é submetido
ao processo de tratamento fisico que reduz o volume do material, o qual fornece um
combustivel de maior facilidade de manipulacdo, transporte e utilizacdo. Este
procedimento aumenta sua eficiéncia e reduz a producdo de cinzas nas unidades de

conversao.

Os principais processos de producdo de CDR descritos anteriormente tém como objetivo
uma posterior gaseificacdo para a geracdo de energia elétrica. O rendimento energético e
o0 balango de massa e de energia permitem avaliar o desempenho do processo de producéo
de CDR.
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2.3 Propriedades fisico-quimicas do CDR obtido a partir dos
RSU

Os residuos tém sido normalmente classificados em seis categorias, a saber, residuos de
alimentos, residuos de madeira, papel, téxteis, plasticos e borracha. Em cada categoria,
os materiais podem ser classificados em mais subgrupos. A analise imediata e elementar
e o valor do poder calorifico de RSU séo parametros fundamentais para a incineracao,
pirdlise e gaseificagcdo[22]. Com a finalidade de determinar o potencial do combustivel e,
portanto, poder avaliar se este estd sendo utilizado dentro de sua plena capacidade, deve-

se conhecer as suas caracteristicas quimicas.

As propriedades fisico-quimicas (Figura 2.7) do combustivel solido incluindo o CDR
incluir as analises imediata e elementar. A anélise imediata caracteriza o combustivel em
termos de carbono fixo, umidade, cinzas e materia volatil. A analise elementar indica 0s
niveis dos principais elementos quimicos (C, H, O, N, S) a partir dos quais as reacdes
termoquimicas ocorrem. Durante esses processos termoquimicos, o conteddo mineral é
convertido em cinza, que € um material geralmente inerte sem o valor energético efetivo

de uma matéria-prima[32].

Analise Elementar C,H,ON,S

Umidad
Analise Imediata midace

Propriedades Carbono Fixo
Fisico-quimicas

Poder Calorifico Volateis
Cinzas
Cinzas Composicdo
Fusibilidade

Figura 2.7. Propriedades fisico-quimicas de um combustivel [33].

A seguir se apresenta uma breve descricdo das propriedades fisico-quimicas dos

combustiveis sélidos.
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2.3.1.1 Analise Elementar

A composicdo elementar do CDR é o contedo em porcentagem de massa de carbono
(C), hidrogénio (H), enxofre (S), oxigénio (O), nitrogénio (N). Determina-se de acordo
com a norma do Comité Europeu de Padronizacdo CEN/TS 15407. E a caracteristica
técnica mais importante do combustivel e constitui a base para anélise dos processos de
combustdo tais como célculo dos volumes de ar, gases e entalpia, determinando o poder

calorifico do combustivel[34].
2.3.1.2 Analise Imediata

A composicdo imediata de um CDR fornece as fracfes, em peso, de umidade (W),
volateis (V), cinzas (A) e carbono fixo (CF). Determina-se utilizando as normas do CEN
(European Committee for Standardization), CEN/TS 15402, CEN/TS 15403 e CEN/TS
15414-1.

Vapores e gases y Carbono fixo
I
Unidade Voldteis ! Fragdo combustivel 1 Fragtio ndo combustivel
: : (cinzas)
wa 1 |
I I
I ]
! 1
! |
1 I
! [
w 0 [N([H : C § 1 A
! |
! 1
! 1
Base combustivel
-
Base seca
Base analitica
Base de trabalho

Figura 2.8. Relacao entre a composi¢do elementar e imediata de um combustivel[6].

Os volateis tém um papel importante durante a ignicdo e as etapas iniciais de combustéo
do combustivel solido. A andlise de umidade é feita antes de qualquer outra, e €
determinada pelo método do forno de secagem (CEN/TS 15402) Nesse método, as
mostras sdo secas em um forno com circulagdo natural de ar a uma temperatura entre
104°C e 110 °C até ndo se dar variagdo do peso[35]. Na Figura 2.8 apresenta-se de
maneira gréafica, a relacdo entre a composi¢do elementar e a composi¢do imediata de um

combustivel qualquer.
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2.3.1.3 Poder calorifico de Sélidos

De acordo com Barbosa et al. [6], o poder calorifico pode ser definido como a quantidade
de calor liberada durante a combustdo completa da unidade de massa do combustivel,
podendo ser medido em kJ/kg. O valor quantitativo desse parametro pode variar muito de
acordo com o teor de umidade da biomassa. Define-se o poder calorifico inferior (PCI),
ao invés de poder calorifico superior (PCS), quando ndo se considera o calor latente de
condensacdo da umidade dos produtos da combustdo. A diferenca entre PCS e PCI é a
energia requerida para evaporar a umidade presente no combustivel e a 4&gua de formacao
obtida a partir da oxidacdo do hidrogénio do combustivel. Em instala¢fes industrias, a
temperatura dos gases de saida geralmente é maior que a temperatura de condensacéo,
portanto o calor latente ndo é utilizado; por isso o PCI é de maior aplicacdo[6]. O PCS
pode ser determinado de forma experimental mediante a técnica da bomba calorimétrica
adiabatica utilizando-se as técnicas padrdo da ASTM D 2015-77[35]. Entretanto, se o
valor do PCI néo esta disponivel, é possivel determinar esse valor utilizando uma relacéo
matematica tendo como referéncia a composicdo elementar do residuo em analise.
Existem iniUmeras equac6es que permitem calcular o poder calorifico do combustivel a
partir da sua composicdo elementar. Mendeleiev descreveu a primeira formula para

calcular o PCI de um combustivel, como mostrado na equacao (2.1) [30].

PCI = 339,13 C + 1029,95 H + 1008,85 (0 — S) — 21,12 Cinzas [k] /kg] 2.1)

A equacdo (2.2) apresenta 0 método para a determinacao do PCS do CDR [5].

PCS =349,1C +1178,3 H + 100,55 — 103,40 — 15,1 N — 21,1 Cinzas [k]/kg] (2.2)

A Tabela 2.6 mostra a propriedades termoquimicas do CDR de analises experimentais
que foram realizados por diferentes autores. Podemos observar que os valores da analise
elementar (C, H, O, S, N) e imediata (CF, volateis, umidade e cinzas). A umidade do
CDR na faixa de 3,7% até 15,28%. Pode-se observar um alto teor de cinzas (3,4% até
25,02%) em relagdo a outros tipos de biomassas. Com relacdo ao PCS os valores estdo na
fixa de 22,3-16,8 MJ/kg. Essa variacdo pode ser explicada devido a composicéo

gravimétrica dos RSU ou ao tipo de pré-tratamento que foi submetido o CDR.
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Analise Imediata (%) Analise Elementar (%) Poder calorifico Ref.
Autor Carbono Fixo ] Umidade ] PCS PCI

(CF %) Volateis (%) (M%) Cinzas C H 0] E MIkg)  (MJlkg)
Hernandez et al. (2006) 9,8 67,6 3,7 189 61,2 82 266 02 13 223 20,8 [25]
Khosasaeng et al (2017) 9,73 61,47 4 4,8 58,16 9,8 0.73 29,41 [36]
Wagland et al. (2011) - 46,1 10,4 162 281 34 6695 032 098 14,8 13,2 [37]
Caputo et al. (2001) - 40,70 14,55 11,75 2445 321 1169 010 1,09 1569 8,77 [38]
Chang et al. (1998) - 49,76 15,28 9,96 2924 330 1590 005 1,04 155 13,79 [39]
Aluri et al. (2018) - - 4 3,4 551  7.65 36,48 - 077 248 - [40]
Miles et al (1995) 10,45 70,29 4,24 2502 38,02 553 2609 034 077 16,8 - [41]
Ujam et al. (2012) 13,73 72,74 4,66 8,87 41,18 6.44 3697 060 060 17,92 - [42]
Barducci et al. (1995) 11,46 71,1 6,45 1099 38,12 7.08 3610 0,50 0,3 17,88 - [43]
Abbas et al (1994) 10,53 75,87 4,69 8,91 48,96 6.56 29,30 - 0,34 21,68 - [13]
Canova et al (1993) 10,19 66,40 - 23,41 4122 576 30,32 0,39 0,50 17,74 - [44]
Beyene et al (2018) 13,8 71,6 5,8 13,7 49,4 6.7 28,1 1 0,3 20,29 - [23]
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2.4 Gaseificacdo

A gaseificagdo é um processo de conversdo termoquimica de combustiveis solidos e
liqguidos em uma mistura de gases combustiveis [5] principalmente de hidrogénio (H.),
mondxido de carbono (CO), dioxido de carbono (CO2), metano (CHa4) e hidrocarbonetos
de baixo peso molecular, liquidos hidrocarbonetos (6leos); carvao (negro de fumo e
cinzas) reagindo a altas temperaturas (800-1200°C) [45][46]. Também pode ser definida
como a oxidacao parcial dos residuos na presenca de um agente oxidante conhecido como
agente de gaseificacéo (ar, vapor e oxigénio) obtendo como produto principal o calor [47].

A Figura 2.9 mostra o diagrama do processo de gaseificacdo. Entre as que se destacam a
pirolise e a secagem como o primeiro estagio do processo, onde se forma carvéo vegetal,
alcatréo e gases. Depois do fornecimento do agente de gaseificacdo (ar, vapor, oxigénio)
uma pequena fracdo de combustivel é oxidada, a fim de elevar a temperatura de reacédo
até os valores compreendidos na faixa de 800 e 1200°C, esta temperatura pode ser
atingida dependendo do tipo de agente fornecido, tanto para o estagio de pirolise, como

para a gaseificacéo.
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Figura 2.9 Processo de gaseificacdo. Adaptado de [5]
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Durante o processo de gaseificagdo ocorrem uma sequéncia de reacdes endotérmicas e
exotérmicas como a secagem, pirolise, combustéo e reducdo ou gaseificacdo. A Figura
2.10 mostra um esquema das possiveis rotas quimicas e a sequéncia de passos de um

processo tipico de gaseificacdo. A seguir se descreve este processo.

Gases h
1 (CO, Hz, CHa, Hz0)
: Reagdes de fase gasosa (0, Ha, CHa, H20, CO2
Liquidos [ . + Craqueamento +5%
. craqueamento, reforma
— produtos
(Alcatrdo, dleo, nafta) combustio, shift)
Secagem Pirlise \ Compostos oxigenados
/ "|(acidos, fenais)
gilidos  Reacdes de gaseificacdo de char (O, Ha, CHa, H:0, CO2
—*| (char) L o " Carvdo ndo convertido
(Gaseifica¢do, combustdo, shift)

Figura 2.10. Passos do processo de gaseificacdo. Adaptado de [48]

Secagem: O teor de umidade da biomassa pode variar entre 30 e 60% e para outros tipos
de combustiveis pode exceder o 90%. Segundo afirma Basu [48] cada quilograma de
umidade na biomassa retira um minimo de 2260 kJ de energia extra do gaseificador para
vaporizar a agua. Portanto essa energia ndo € recuperavel e é necessario fazer um processo
de pré-secagem para remover 0 maximo possivel de umidade da biomassa antes de
alimentar o reator. Isso com o fim de obter um gas combustivel com um poder calorifico
aceitavel. O processo de secagem final ocorre quando a temperatura media no interior do

reator é de aproximadamente 200°C.

Pirolise: E a decomposicdo térmica da matéria organica em condicdes anaerdbias
(auséncia de oxigénio)[40]. A pirolise, que precede a gaseificacdo, envolve a ruptura
térmica de moléculas de hidrocarbonetos em moléculas de gas (condensaveis e nédo
condensaveis) sem reagdo quimica maior com ar, gds ou qualquer outro meio
gaseificador. Este processo ocorre a uma temperatura superior os 400°C envolvendo a
formacéo de gases Hz, CO2, H.O junto com hidrocarbonetos e quantidades menores de

outros compostos como &cidos orgénicos. Os hidrocarbonetos formados sdo o CHas e
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compostos organicos conhecidos como alcatrdo A quantidade de hidrocarbonetos
formados ¢é influenciada principalmente pelo tamanho das particulas, temperatura do
processo, pressao, tempo de residéncia.[26].

Combustao: Em temperaturas elevadas e num ambiente parcialmente oxidado, ocorrem
reagOes heterogéneas entre oxidante e matéria-prima formando monoéxido de carbono
(CO) e vapor de agua. A oxidacao é influenciada pela composi¢do quimica da matéria-
prima, tipo de agente de gaseificacdo (oxigénio, vapor, CO2 ou ar) e as condicoes
operacionais. Esta etapa € principalmente exotérmica e resulta em energia térmica
liberada para a autossuficiéncia energética para sustentar as necessidades de aquecimento
do processo[49].

Reducao: é um processo endotérmico onde ocorrem reagdes quimicas a alta temperatura
entre 800°C a 1000°C na auséncia de oxigénio. Neta etapa o carvdo € convertido
principalmente em CO, CHas, H2 e H20. As cinzas e alguns séo os subprodutos desta
etapa[49].

Os processos de gaseificacdo sdo extensivamente estudados, onde as pesquisas tentam
otimizar as condicdes de gaseificacdo usando tratamentos térmicos e cataliticos, a fim de
melhorar a qualidade do gés, reduzindo o teor de alcatrdo no mesmo. Além disso, varios
estudos se concentraram na descricdo dos diferentes tipos de gaseificadores, nas
temperaturas de processamento, nos tipos de matéria-prima e seus tamanhos de particula

e nos de agentes de gaseificacéo.

Dependendo da tecnologia do reator usado e da composi¢do do residuo, a gaseificacdo
pode reduzir o volume de residuos em mais de 95%, mesmo sem qualquer pré-tratamento
dos residuos[50]. Um sistema de gaseificacdo € a combinacdo de trés elementos
fundamentais, tais como: (1) O gaseificador (2) sistema de limpeza de géas e (3) sistema
de recuperacdo de energia. Portanto, a gaseificacdo de CDR fornece uma alternativa
futura a incineracéo de residuos. As emissdes de CO2 s&o menores do que as produzidas

pelas usinas de incineracdo e reducdo drastica no volume do CDR[29].

Os gases gerados durante o processo de gaseificacdo tais como: didxido de carbono, CO»,
CH4, H20, H2S e SO2 dependem do tipo de matéria prima, fluido de gaseificacdo, a
termodindmica quimica e as reagcdes de gaseificacdo, que estdo controladas pelos

parametros operacionais do processo. Além disso, as taxas cinéticas e de conversao para
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as varias reagdes quimicas que séo partes do processo de gaseificagdo sao variaveis e sdo
tipicamente fungdes da temperatura, da presséo, e da configuracdo do reator[51].

Durante a gasificacdo, véarias reacdes homogéneas e heterogéneas complexas ocorrem;

algumas delas sdo mostrados na Tabela 2.7.

Tabela 2.7. Listado das rea¢Ges que ocorrem durante o processo da gaseificagdo [49][52].

Reacéo Calor da reagdo (MJ/kmol) Nome da reacao

Reacdes heterogéneas:
Combustéo parcial do

C+0.50,=C0O -111 Carvao
C+CO,+2CO 172 )

C+H,O0 - CO+H; +131 Vapor de Agua

C +2H; <> CH4 -75 Metanacédo
ReacBes homogéneas:

CO +0.50, =CO; -283 Combustéo parcial de CO
H, + 0.50; = H,0O -242 Combustéo parcial de H
CO + H,0O <= CO2+ Hy -41

CH4 + H20 <> CO + 3H; 206 Reforma do metano a vapor

Reacdo de formacao de sulfeto de hidrogénio (H2S) e am6nia (NH3)

Hz + S=H,S néo reportado H,S formacao
0.5N, + 1.5H; <> NH3 ndo reportado

2.4.1 Agentes de gaseificacdo

A gaseificacdo pode ser classificada pelo fluido utilizado: ar, vapor e oxigénio. Os agentes
de gaseificacdo produzem diferentes composicGes de gases e tem influéncia direta no
poder calorico do gas gerado. A Tabela 2.8 resume o desempenho dos trés agentes de
gasificacdo (ar, vapor e oxigénio) usando Combustivel Derivado de Residuos (CDR)

como matéria-prima [47].

2.4.1.1 Gaseificacdo com vapor

A gaseificacdo usando vapor como agente de gaseificagdo possibilita a obtengdo de gas
pobre com melhor qualidade com teor baixo de nitrogénio. De acordo com os dados
apresentados na Tabela 2.8, a gaseificacdo a vapor produz uma quantidade maior de H:

com um maior poder calorifico em comparagdo com a gasificacdo com ar e oxigénio
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devido & contribuicdo da agua. As reacdes de decomposicdo do vapor e gas-dgua
(primario) sdo responsaveis pela oxidacdo da matéria-prima. Estas duas reacdes sdo
responsaveis pela conversdo do carbono em Hz e CO. Uma vez que a combustdo da
matéria-prima tenha ocorrido, a reacdo de troca agua- gas é responsavel pela conversdo
de H20 e CO; gasoso em Hz e CO..

Tabela 2.8. Comparacéo das agentes de gaseificacdo para a gaseificacdo de CDR [47].

Caracteristica Oxigénio Vapor Ar
Matéria prima CDR CDR CDR
Catalisador No Cat. No Cat. No Cat.

Contelido de

umidade (%) 831 - 7,59
Temperatura

o 800 900 777
(°C)

RE 0,2 - 0,4
H2 (vol.%) 11,8 28 5
CH4 (vol.%) 10,3 21 5
CO (vol.%0) 30,3 16,5 19
CO2 (vol.%) 35,5 17,5 15
PCI (MJ/Nm®) 8,5 15,0 2,4
Alcatrdo (Wt%o) 435 0,2 11,4 (g/m3)
Char (wt%) 15,5 7,9 -
Rendimento de
Gas Seco (m*/kg) 0.5 L4
Eficiéncia de
Conversao de 44,1 61

Carbono (%)

Uso de gas Calor de processo Sintese de Fischer-Tropsch Aplicages de

caldeiras e motores

2.4.1.2 Gaseificacdo com ar

Segundo Watson et al. [47] O ar é o agente de gaseificacdo mais utilizado devido a sua
abundancia a sua facilidade para ser empregado. O desempenho da gaseificacdo com ar
depende da temperatura de entrada do ar e da razdo de equivaléncia (RE). Em particular,
quanto maior for a temperatura do ar que ingressa no reator, maior sera o poder calorifico
do gas combustivel. A principal desvantagem da gaseificacdo com ar € o contedo de
nitrogénio (79%), por que faz que o gas resultante seja diluido e a separacdo dos gases
seja mais complexa. O gas produzido utilizando ar como agente de gaseificagdo tem um
poder calorifico inferior de (PCI) entre 4-6 MJ/m3[53]. Este gas é conhecido como gés
pobre, devido ao seu poder calorifico ser consideravelmente menor que o do gas natural.
[48][54].
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2.4.1.3 Gaseificagdo com oxigénio

A gaseificacdo usando oxigénio como agente de gaseificacdo permite obter um gas com
um poder calorifico maior comparado com a utilizagdo de ar. Niu et al [47]. notaram que
o0 poder calorifico do gas pobre chegou até 8-10 MJ/m3 quando a RE variou entre 0,18 e
0,23. No entanto, uma RE maior que 0,23 fez com que o poder cal6rico do gas diminuisse
de forma consideravel. Isso ocorre porque, a medida que o RE aumenta, as reacdes de
gaseificacdo comecam a favorecer a oxidagéo, o0 que aumenta bastante o teor de COx. Isso
também foi corroborado por Gao et al [15], onde relataram uma diminuicéo no contetdo
de Hz e CO e um aumento no conteudo de CO., enquanto o RE aumentou de 0,5 para
0,30. Comparado com a gasificacdo do ar, a gaseificacdo com oxigénio leva a uma maior

eficiéncia na conversao de carbono.

2.4.2 Tipos de reatores

O reator € o principal componente de uma usina de gaseificacdo[55]. Os gaseificadores
séo classificados pela disposicéo do fluxo da fonte de combustivel e dos gases produzidos.
O gaseificador de leito fixo é a tecnologia mais simples, na qual o combustivel passa
através dos processos de secagem, pirolise, combustdo e gaseificacdo controlados apenas
pela qualidade do oxidante e do combustivel. O tipo de leito fixo também é conhecido
como leito movel, pois o combustivel se movimenta através das secGes de secagem,
pirolise, gaseificacdo e combustdo, embora na pratica ndo exista um limite exatamente
definido entre as zonas. O gaseificador de leito fluidizado fluidiza o combustivel com um
gas ou ar de baixa pressao, permitindo maior contato entre o combustivel e o oxidante
para as reacdes. O gaseificador do tipo de leito arrastado, as particulas do combustivel
sdo injetadas junto com o agente de gaseificacdo (ar, vapor e oxigénio). Destas trés
categorias gerais, existem dois subtipos de gaseificadores de leito fixo e de leito
fluidizado, que se encontram resumidos na Tabela 2.9. Dependendo da fonte de
aquecimento do reator estes podem ser classificados como alotérmicos, se 0 aquecimento
for de origem externa, ou como auto-térmicos, se o calor for proveniente da combustéo
parcial do combustivel fornecido ao gaseificador. Para a pequena e média escala, um leito
fixo é geralmente o mais indicado, e pelo fato de ser auto térmico requer menos

energia[32].
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Os gaseificadores sdo classificados principalmente com base no seu modo de contato gas-
solido e pelo fluido de gaseificacdo utilizado. Com base no modo de contato gas-sélido,
os gaseificadores sdo amplamente divididos em trés tipos principais (Tabela 2.9): (1) leito
fixo, (2) leito fluidizado e (3) fluxo arrastado. Cada um deles é ainda subdividido em tipos
especificos como mostrado na Figura 2.11. Os gaseificadores sdo selecionados
dependendo da sua capacidade. Por exemplo, o gaseificador tipo leito fixo (updraft e
downdraft) é usado para unidades de baixa capacidade (10 kWt- 10 MWt); o tipo leito
fluidizado é mais apropriado para unidades intermediarias (5 MWt-100 MWH1); reatores

de fluxo arrastado sdo usados para unidades de grande capacidade (>50 MWt).

Leito Flnidizado

< >

Contracorrente

Leito Fixo Co-corrente Fluxo Arrastrado

l | | | | |
10 kW 100 kW 1MW 10 MW 100 MW 1000 MW

Capadidade Térmica

Figura 2.11. Escala de poténcia térmica com varios tipos de gaseificadores [56]

Tabela 2.9. Tipos de gaseificadores[56].

Leito Fixo Leito fluidizado Fluxo
arrastrado
Leito Leito
Co-corrente  Contracorrente Borbulhante Circulante
Escala Pequena/média Pequena/média Pequena/grande Meédia/grande Média/grande
10 kWtaté1 1 MWtaté 10 1 MWt até 10 MWt até 100 MWt até
Capacidade Térmica MWt MWt 100MWt 100MWt 1000 MWt
Temp. de gaseificagdo ~ 700-1200°C 700-900°C <900°C 1450°C 1450°C
Fonte de Calor Auto-térmico Auto/Alotérmico Alotérmico
Alcatrao Baixo Alto Médio Médio Muito Baixo

Os gaseificadores de leito fixo sdo uma tecnologia simples, porém ha um limite de
consumo de combustivel sdo utilizados principalmente em usinas de baixa poténcia
térmica (Tabela 2.9) [57]. Este tipo de reatores sdo sistemas eficientes e sdo projetados
para trabalhar com combustiveis densificados e com grande densidade. Uma grande

vantagem dos gaseificadores de leito fixo € a alta eficiéncia na conversdo de carbono em
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g&s e a baixa produz]ao de cinzas além de produzir um gas com baixo poder
calorifico[26].

Os reatores de leito fluidizado sdo recomendados para aplicagdes de grande escala como
se apresenta na Tabela 2.9. A principal desvantagem deste tipo de configuracdo é que 0s
gases gerados contém uma grande concentracdo de material particulado devido ao
processo de fluidizag&o.

2.4.2.1 Gaseificador de leito fixo

De acordo com Silva et al. [58] Segundo o movimento relativo do fluxo de gas e do
combustivel através do reator, os gaseificadores de leito fixo s@o classificados em:
contracorrente e de corrente descendente o co-corrente.

No reator contracorrente o fluxo de gas flui no sentido oposto a alimentacdo do
combustivel, que é alimentado pela parte superior do reator. Esta configuracdo €
caracterizada por uma alta eficiéncia téermica do processo. No entanto, os gases gerados
tem um alto teor de alcatréo, pois ndo ocorre craqueamento térmico (os gases da pirélise
ndo passam pela zona de oxidagdo), entanto no reator co-corrente, o combustivel é
fornecido pela parte superior e o0 agente de gaseificagdo movimentando-se na direcao do
movimento do combustivel (no sentido descendente). A grande vantagem deste tipo de
gaseificador é a sua elevada eficiéncia na conversdo de carbono, para produzir um gas
com baixo teor de alcatrdo e cinzas, tem, no entanto, limitacdes em termos de escala e na

umidade do combustivel[58].

2.4.2.2 Gaseificador de Leito Fixo Co-corrente

Como é mostrado na Figura 2.12, no reator co-corrente a matéria-prima é alimentada pela
parte superior, e 0 agente de gaseificacdo € introduzido nos lados por cima da grelha
enquanto o gas combustivel é retirado por baixo da grelha. Como consequéncia da
configuracdo da corrente descendente, os vapores de pirdlise atravessam a zona de

combustdo o que permite o cragueamento térmico eficaz do alcatrao[59][60].
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Figura 2.12. Gaseificadores de leito fixo co-corrente [5].

O Gaseificador de leito fixo € 0 mais adequado para aplicacbes de pequena escala.
Normalmente, os gaseificadores co-corrente possuem uma capacidade térmica na faixa
de 10 kW a 1 MW[61].

De acordo com Susastriawana [61], o gaseificador de leito fixo co-corrente é bastante
usado devido ao baixo teor de alcatrdo no gas produzido. No entanto este tipo de reatores
possui alguns inconvenientes tais como o bloqueio na grelha, a formacdo de canais e
entupimento no leito de biomassa. O combustivel com teor de umidade superior a 25%
produz gas de baixa qualidade, com baixa eficiéncia de gaseificacdo, o teor de umidade
no combustivel recomendado para este tipo de reatores estd no torno de 6-25%[58].0
combustivel com maior teor de umidade requer mais calor para a secagem do que aquele
com menor teor de umidade. Isso significa que mais energia de calor do processo de
oxidacdo € usada para secar a matéria-prima com maior teor de umidade. Portanto, menos
energia térmica esta disponivel para outras rea¢cdes endotérmicas durante a gaseificacéo.
Para mitigar desvantagens, varias modificacGes do projeto basico de gaseificadores de

fluxo descendente foram realizadas e relatadas por pesquisadores em todo o0 mundo[61].
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2.4.2.3 Gaseificador tipo Imbert

E um tipo de reator de leito fixo co-corrente nomeado assim em homenagem a seu
inventor o empresario Jacques Imbert[61]. Como mostra-se na Figura 2.13 a parte
superior do reator é utilizada como silo de armazenagem de combustivel, durante a
operagdo é alimentada & medida que o combustivel é consumido. A tampa de segurancga
tem uma mola a qual permite diminuir a pressdao no caso de uma explosdo de gas. Na
parte da garganta, exatamente na zona de combustdo existe um conjunto de bicos de ar
radialmente localizados que permitem que o ar seja aspirado pelo combustivel.
Geralmente este tipo de reator tem um nimero impar de bicos para que os gases quentes
de um bico ndo atinjam o bico oposto. Este tipo de reatores precisam de um combustivel
com baixo teor de umidade (menor de 20%) e que seja de granulometria uniforme, afim

de permitir a alimentacdo por gravidade no interior do reator[62].
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Figura 2.13. Gaseificador tipo Imbert [62].
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2.4.2.4 Gaseificacdo em duplo estégio

A formacdo de alcatrdo é um dos maiores problemas que apresenta o processo de
gaseificacdo, junto com a presenca de particulados, enxofre e nitrogénio; 0s quais tem
que ser removidos com o fim de melhorar a qualidade do gés de sintese[58]. O processo
de gaseificacdo em duplo estagio é um método usado para a redu¢do do teor de alcatrdo
no gas de sintese. O método consiste na alimentacdo do agente de gaseificacdo (ar,
oxigénio e vapor) em dois pontos diferentes do reator. Sendo assim no primeiro estagio,
0 agente de gaseificacdo é fornecido para queimar parcialmente o combustivel solido.
Desse modo € gerada a energia para as etapas de secagem e pir6lise que ocorrem acima
da zona de combustdo. O segundo estagio tem o objetivo de favorecer a transformacéo
do alcatrdo produzido no primeiro estagio. A fim de reduzir a sua concentragdo no valor

minimo possivel[63].

Atualmente existe um gaseificador com esta configuracao nos laboratorios do Nucleo de
Exceléncia em Geracdo Termelétrica e Distribuida (NEST) da UNIFEI/Brasil, e esta
composto por um reator de leito fixo co-corrente de topo aberto por onde entra uma
parcela de ar no processo. Uma segunda entrada de ar esta localizada na zona de
combust&o, o reator é totalmente fechado e o fornecimento de ar € efetuado nas entradas

laterais como mostra a Figura 2.14.
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de ar — D: Zona de gaseificacdao
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Grelha || Saida
\ de gas
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Figura 2.14. Esquema geral da gaseificacdo em duplo estagio[63].
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2.4.3 Composicdo do gas

O gas produzido pela gaseificacdo da biomassa contém componentes combustiveis e ndo
combustiveis, como também impurezas organicas e inorganicas. A composi¢do e
propriedades do gas produzido dependem de alguns fatores, tais como o tipo de condicdes
de funcionamento do gaseificador (temperatura, pressdo e tempo de residéncia), agente
de gaseificacdo (ar, vapor, oxigénio ou combinagBes dos mesmos) e caracteristicas do
combustivel fornecido. A maioria das publicacdes coincidem no fato de que, se a
gaseificacdo é realizada com ar o gas obtido (gas pobre diluido em nitrogénio), tem um
baixo poder caldrico entre 4-6 MJ/Nm3[64].

2.4.3.1 Limpeza do gas e remocdo de alcatrdo

A limpeza do gés de sintese € um processo necessario porque 0 mesmo contem impurezas
na sua composicao que variam dependendo da matéria-prima do combustivel, do projeto
do gaseificador, dos agentes gaseificadores e das condicGes de gaseificacdo. No entanto,
em geral, a concentracdo de impurezas, especialmente alcatrdo e material particulado,
geralmente esta acima dos valores aceitaveis para algumas aplicacOes especificas tais
como: motores de combustdo interna, turbinas a gas, caldeiras, células de combustivel,
etc. Em muitos estudos, a concentracdo de particulas no gas € estritamente definida pela
aplicacdo[65]. O teor de alcatrdo presente no gas produzido pela gaseificacdo de CDR €
um problema sério quando o gas € utilizado como combustivel para um MCI. O teor
méaximo de alcatrdo no gas de sintese permissivel para aplicacdo em motores de
combustdo interna é de 100 mg/Nm3[66]. E importante reduzir o teor de alcatro no gas

de modo a minimizar os problemas durante o funcionamento do motor.

Segundo Susastriawan [61], os métodos de remocdo de alcatrdo podem ser classificado
como primarios e secundarios[67]. No método primario, o0 processo de reducdo de
alcatrdo ocorre dentro do gaseificador durante o processo de gaseificacdo. Este método
pode ser implementado pela gaseificacdo a alta temperatura com oxigénio. No método
secundario, a remocédo de alcatrdo pode ser realizada pelo tratamento de gés fora do
gaseificador. O método secundario pode ser classificado em dois métodos, ou seja,
método quimico e método fisico. O método fisico € mais adotado devido a razbes

econdmicas e eficiéncia da remoc¢do. O meétodo fisico pode ainda ser classificado como
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sistema umido, como torre de pulverizacdo, purificador de coluna empacotado, filtro,
lavador Venturi e sistema seco. Devido a alta eficiéncia de remocdo de alcatrdo e ao
material de baixo custo, o lavado com bio-6leo (METODO OLGA) e o filtro de carvédo
ativado [61] sdo usados para a remocao de alcatrdo do gas de producédo. A capacidade de
remocao de alcatrdo do purificador de bio-6leo e do filtro de carvéao é de 64,5% e 81,5%,
respectivamente. O sistema de purificador de bio-06leo e filtro de carvédo exibe 98% de
taxa de remocédo de alcatrdo. Na Tabela 2.10, podemos observar a composi¢do do gas
produzido em diferentes reatores durante a gaseificacdo de madeira atmosférica pressdo

de ar mostrado[68].

Tabela 2.10. Composigéao do gas produzido em reatores de leito fixo [68][69].

R Co-corrente Contracorrente
Parametros
(Downdraft) (Updraft)
Umidade do .
6-25 N&o determinado
combustivel (%)
Particulados
100-8000 100-3000
(mg/Nm?)
Alcatrdo (mg/Nm?®) 4-6,000 10,000-150,000
PCI (MJ/Nm®) 4,0-5,6 3,7-51
H: (vol. %0) 15-21 10-14
CO (vol. %) 10-22 15-20
CO:z2 (vol. %0) 11-13 8-10
CHy4 (vol.%) 1-3 2-3
CnHm (vo0l.%) 0,5-2 N&o determinado
N2 (vol.%) Restante Restante

- Sistema de Limpeza METODO OLGA

O método OLGA (Figura 2.15) é um procedimento de limpeza do gas pobre, baseado
especificamente na remoc&o de alcatrdo. E composto por um depurador de vérios estagios
no qual o gas é limpo por um sistema especial que esta divido em duas se¢des. Na primeira
secdo 0 gas é esfriado com dleo, as particulas pesadas de alcatrdo sdo condensadas e
recolhidas, depois sdo separadas do 6leo e podem ser recicladas ao gaseificador junto com
uma pequena purga. Na segunda secédo os alcatrdes gasosos mais leves séo absorvidos
pelo 6leo. Na coluna de absorgdo o 6leo esté saturado pelos alcatrGes leves e este 6leo e

regenerado num extrator. O ar quente ou o vapor séo usados para remover os alcatroes do
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6leo de lavagem. Todos os alcatroes pesados e leves sdo reciclados no gaseificador onde

sdo destruidos e contribuem para a eficiéncia energética do sistema.

/L Condensador
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l Cooler Agquecedor
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S ~ ~
s FSOA (o) -
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Particulados e cinzas

Alcatrées pesados
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Figura 2.15. Sistema de remocé&o de alcatrdo OLGA[67].

2.4.3.2 Poder calorifico do gas

O poder calorifico inferior do gas (PCIg) de gasificacdo é calculado a partir da fracdo
volumétrica dos compostos combustiveis do gas: CO, H2 e CHa. De acordo com a
metodologia apresentada pelo Laboratorio Nacional de Energia Renovavel (NREL, pelas
siglas em inglés do National Renewable Energy Labortory), e adotada nesta e outras
pesquisas do grupo NEST/UNIFEI[7].

A equacdo (2.3) que permite calcular o poder calorifico inferior (PCIlg) do gas seco em
(MJ/NmM3):

n
PClyss = ) (v PCIy) (23)
i=1

Sendo:

PCI;: E o poder calorifico de cada espécie em [MJ/Nm?], y;: E a fragdo volumétrica de

cada espécie no gas [%V].
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2.4.4 Tecnologias de aproveitamento do gas de gaseificacdo

O gés pobre gerado no processo de gaseificacdo depois de passar pela etapa de limpeza,
pode ser usado como combustivel em: motores de combustdo interna, turbinas a gés e

caldeiras, com a finalidade de gerar energia, como é mostrado na Figura 2.16.

Um dos maiores problemas que apresenta o gas de sintese é o material particulado (<100
mg/Nm?®) e a concentragio de alcatrdo (<4 mg/Nm?®) para atender os requerimentos de
turbina a gas e dos motores de combustao interna. Para a operacdo de uma caldeira, o gas
pobre pode ser usado diretamente sem tratamento adicional. No entanto, a eficiéncia geral
da geracdo de eletricidade através de uma turbina a vapor esta na faixa de 15% - 35%
dependendo da instalacdo. A eficiéncia para os sistemas de gaseificador/MCI pode atingir
no torno de 15 - 30% dependendo da composicao do gas. Entre as tecnologias de geracédo
de eletricidade, o motor a gas é amplamente focado, especialmente para geracdo de
energia distribuida devido a pequena capacidade do sistema, estrutura compacta, baixo
custo de investimento, operacao e manutencdo simples e baixo custo operacional[65]. Na
Tabela 2.11 mostra-se 0s parametros e investimentos em sistemas de geracdo de

eletricidade em pequena escala.
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Figura 2.16. Diagrama de fluxo para a geracéo de energia a partir do CDR [65].

Devido ao baixo poder calorifico inferior (PCI), os motores convertidos para trabalhar
com gas sdo menos eficientes do que aqueles ndo convertidos; no entanto, 0 motor
moderno corretamente modificado pode atingir mais de 25% eficiéncias na producao de
eletricidade[60][66].Um sistema de gaseificagdo acoplado com um MCI requer
componentes adicionais, como um ciclone, purificador e filtro para a limpeza do gas do

produzido.
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Neste trabalho o aproveitamento energético do gas pobre serd usado com o conjunto
gaseificador/MCI, porque representa a melhor opgéo para usinas de pequena escala (1
MW; - 2 MW;) para a geracdo de energia elétrica devido a seu custo, disponibilidade
comercial e eficiéncia energética. Queimando o gas no motor e transformado a energia
quimica contida no combustivel em energia elétrica por meio de um gerador elétrico. A

seguir se descreve sua aplicagdo com gaseificadores de leito fixo.

Tabela 2.11. Tecnologias para a geracéo de energia [70].

Eficiéncia Custo Disponibilidade

Tecnologia (%) (USS$/kWh) Comercial Comentario
Gaseificador / MClI 25-30 900 - 1500 Sim Poucos
Fornecedores
Gaselflcadqr / Turbina 25 - 30 870 - 1800 sim Poucos
Gas Fornecedores
Gaseificador /Motor 43 46 11903000 N0 Pré - Comercial

Stirling

Zainal et al. [71] desenvolveram uma pesquisa experimental de um sistema de
gaseificacdo acoplado com um MCI utilizando aparas de madeira como combustivel
analisando a eficiéncia do motor com a razéo de equivaléncia na composicao do gas e do
poder calorifico. Uma pesquisa de uma usina de geracdo a pequena escala usando madeira
como matéria-prima para gerar eletricidade foi relatado por Zainal et al. [71], que a
eficiéncia de conversdo do géas de sintese em eletricidade caiu para 17% devido a baixa
eficiéncia do grupo gerador e também baixo poder calorifico do gas pobre quando
diferentes biomassas sdo usadas como matéria-prima no sistema gaseificador de leito fixo
co-corrente acoplado a um MCI, isso é importante para o ajuste da poténcia nominal do

motor porque o poder calorifico do gas varia com o uso de diferentes tipos de biomassa.

Centeno [72] desenvolveu um modelo matematico para a avaliacdo do desempenho de
um sistema que integrava um motor de combustédo de ignicdo por centelha (Otto) acoplado
a um gaseificador de leito fixo co-corrente, foi criado um modelo matematico das trés
zonas principais do reator (secagem-pirolise, oxidagéo e reducdo), este modelo foi
validado com dados experimentais reportados na literatura, também foi desenvolvido um
modelo matematico para o motor simulando a operagdo com gas pobre, o qual é composto

principalmente por CO, CHa, CO2, Hz2 e N2. O modelo foi resolvido utilizando software
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Matlab®. Os resultados da simulagdo mostram um aumento no poder calorifico do gas
(4,55 MJ/INm? até 4,9 MI/Nm?®) em relacéo ao fator de ar (0,25 e 0,4). O resultado do
modelo mostra que quando o motor é operado com gas pobre pode-se atingir uma
poténcia entre 60 e 65% em relagdo a operacdo com gasolina.

Chaves et al. [73] apresenta uma pesquisa onde realiza uma analise técnica sobre a
geracdo de energia em pequena escala a través da gaseificacdo de residuos de madeira,
acoplada a um motogerador. Foi desenvolvida uma usina piloto de geragdo de energia
composta por um gaseificador tipo co-corrente e um motor de combustdo interna
acoplado a um gerador elétrico para uma poténcia de 150 kW.. Os parametros avaliados
nesta pesquisa foram a eficiéncia do processo de gaseificacdo e o consumo especifico de
biomassa. Em geral, a conversdo da gaseificacdo da biomassa foi realizada com alta
eficiéncia (cerca de 70%); no entanto, na conversao do gas de produzido em eletricidade
a eficiéncia térmica do MCI foi de 17%.

Zabaniotou [74] descreve uma pesquisa do desempenho de uma unidade de gaseificacao
acoplada a um motor de combustéo interna para cogeracao, utilizando como combustivel
residuos agricolas gerados nas zonas rurais da Grécia. A unidade de cogeracao tem uma
poténcia maxima de 12 kW, além de aproximadamente 5 kWe Esta unidade foi testada e
operada em diferentes locacdes de forma constante durante 24 horas por dia durante os 7
dias da semana. Os resultados mostram deste trabalho descrevem o rendimento da
unidade de cogeracdo em termos de operacdo constante, a geracdo de energia e a
eficiéncia do processo atraveés da utilizacdo de diferentes residuos agricolas. Os resultados
desta pesquisa sdo resumidos no diagrama de Sankey mostrado na Figura 2.17. Todos 0s
resultados, eficiéncias, saidas e entradas adicionais sd@o dimensionados para entrada de
100 kWit.

Consumo Elétrico

N Unidade CHP 21 kWel
Gaseificacio 103 KWh ntotal: 72%
Eficiencia: 62% nel: 200

Energia de saida: 33 kWel ‘ Energia Elétrica: 12 kWel
Entrada de Biomassa Gi;:‘;is“‘i:;eu
100 kWith
PErias Perdas de Calor Energia térmica de saida: 85 kWth
18 KWih 47 KWth
Ny = 6% ny, = 42% Meoe = 48%

Figura 2.17. Diagrama de Sankey do processo de cogeracéo [74].
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2.5 Estudos econdmicos realizados sobre o uso da gaseificacdo

para o aproveitamento energético do CDR

A geracdo de energia é considerada como uma oportunidade lucrativa desde o ponto de
vista comercial devido ao alto custo da eletricidade atualmente. Muitos estudos tém
abordado a geracéo de energia a partir de CDR por meio da gaseificacdo. Neste item se

descrevem algumas pesquisas que foram desenvolvidas.

Arena et al. [75] realizaram uma avalia¢do técnico-econdmica com base em um sistema
de gaseificagdo com dos acionadores primarios: um motor de combustdo interna e uma
turbina a gas para a geracao de energia na faixa de 100-600 kWe. Os balangos de massa e
energia e as analises de fluxo de materiais estdo baseados nos dados experimentais obtidos
a partir de uma escala piloto. Os testes experimentais foram realizados com um
gaseificador de leito fluidizado borbulhante que usa ar como agente de gaseificacdo e
vazdo massica de biomassa de 100 kg/h. As medicdes feitas durante os testes
experimentais incluem a composicdo do gas, a caracterizagdo do combustivel e do
material coletado no ciclone e no lavador de gases. Os valores para a avaliacdo técnico-
econémica do motor e da turbina a gas sdo estimados com base nas especificacdes do
fabricante. O estudo conclui que o layout do motor de combustdo interna (eficiéncia na
conversao de energia de 27,1%) é a solucdo que atualmente oferece maior confiabilidade
e proporciona maior taxa interna de retorno (TIR de 13,2%) para a faixa de producéo de

energia elétrica analisada.

Pihl [76] et al. Apresentaram uma analise técnico-econdmica sobre a integracdo da
gaseificacdo de biomassa com turbinas a gas e ciclo combinado (CCGT), aproveitando o
potencial energético da biomassa (50 MW;) com as centrais elétricas CCGT existentes
(800 — 1400 MW,). O custo nivelado da eletricidade (LCOE) e calculado com fungées de
custo derivadas dos dados da usina de energia. O LCOE varia entre 60 e 160 €/ MWh com
uma taxa de desconto entre 5% e 15%. Se conclui que a opc¢do do gaseificador apresenta
a melhor relacédo custo-beneficio para todos os precos de combustivel e taxas de desconto.
Pode deduzir-se que a integracdo da biomassa nas centrais eléctricas CCGT, em
comparagdo com as centrais autdnomas, permite obter melhorias claras da eficiéncia e

possiveis reducdes de custos.
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Codignole et al. [30], analisaram a viabilidade técnico-econdémica da gaseificacdo de RSU
para a geracao de energia elétrica no Brasil, classificando os municipios de acordo a sua
populacdo, utilizando este pardmetro como base para o célculo dos residuos solidos
gerados, além dos custos e receitas do projeto. Diferentes despesas foram consideradas,
como custos de equipamentos e instalacdo, custos de operacdo e manutencgéo e taxa de
juros do investimento. As receitas, sdo provenientes da venda de energia elétrica, a venda
dos materiais reciclaveis, as taxas pagas pelos municipios brasileiros pela disposicao dos
residuos sélidos urbanos em aterros sanitarios e as rendas dos créditos de carbono. Foi
feita uma analise de cada subgrupo populacional, combinando trés cenarios econémicos
diferentes, variando a taxa de juros de 7,5% até 15%. A viabilidade econémica do projeto
foi analisada utilizando o valor presente liquido (VPL) e a taxa interna de retorno (TIR).
Os resultados mostram que para municipios brasileiros com mais de 259,000 habitantes
a geracdao de energia € de 1065 kW/ton, portanto, os ganhos sdo maiores que nos outros
cendrios. Pode-se concluir que quanto maior a capacidade da instalacdo, menores 0s

custos especificos e maiores o0s beneficios.

Nasner et al. [31], desenvolveu a modelagem de uma planta piloto de gaseificacdo de
combustivel derivado de residuos (CDR) usando ar como agente de gaseificacdo. Sistema
de geracdo é composto por um reator de leito fixo co-corrente acoplado a um motor de
combustéo interna (MCI). A modelagem foi realizada utilizando o software Aspen Plus™
para prever o desempenho operacional ideal (regime permanente). Depois da simulagéo
encontrou-se que a razao de equivaléncia (RE) tem influéncia direta sobre a temperatura
de gaseificacdo e a composi¢do do gas gerado. A RE varia na faixa de 0,25 até 0,3
atingindo uma eficiéncia maxima de gaseificacdo a frio (CGE) entre 57 — 60%, com um
poder calorifico inferior maximo de 5,8 MJ/Nm?3. O géas gerado foi queimado em um MCI
onde é atingida uma poténcia elétrica de 50 kW.. A avalia¢do econdmica da implantacdo
da planta piloto também foi realizada, mostrando que o projeto é viavel (TIR>TMA), com
poténcia acima de 120 kWe com um investimento inicial de aproximadamente US$
300.000.

Os mais importantes métodos para avaliagdo de investimento em um projeto séo o valor
presente liquido (VPL) e taxa interna de retorno (TIR). Valor Presente Liquido (VPL) é
a somatério dos fluxos liquidos anuais descontados o ano zero do investimento. O fluxo

de caixa liquido anual é a diferenga entre as entradas e saidas de dinheiro incluindo os
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impostos e juros para o determinado periodo de tempo. A Taxa Interna de Retorno (TIR)
é a taxa de desconto em que o VPL é igual a zero[30].

Os investidores precisam de ferramentas para prever a rentabilidade dos investimentos
propostos. Estes métodos de avaliacdo podem ser aplicados a projetos independentes para
determinar se é viavel investir ou ndo no negécio. Esse método é muito importante para
empresas, executivos e engenheiros. Como ha uma discussdo entre investidores e
economista se perguntando qual a melhor opcao de andlise de investimentos utilizarem,
opta-se por realizar os dois métodos para a elaboracdo de projetos de geracdo de
bioenergia. A utilizacdo dos dois métodos pode apresentar bom respaldo para a tomada
de decisdo, uma vez que empresarios tem a opcao de escolher qual o mais adequado

dentro de seus conceitos[5].
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Capitulo 3

3 Planta piloto (NEST/UNIFELI)

Neste capitulo apresenta-se uma descri¢cdo detalhada da operacdo da planta piloto de
producédo de CDR localizada nos laboratérios do NEST/ UNIFEI, bem como os resultados
dos testes de gaseificagdo que foram realizados no gaseificador de leito fixo em duplo
estagio de ar com as briquetes que foram fabricadas na planta piloto.

3.1 Descricao da planta de producéo de CDR (briquetagem)

O RSU é uma mistura de diversos materiais, caracterizado pela sua heterogeneidade, tanto
na composic¢do das propriedades termoquimicas assim como no tamanho particulas sendo
assim a linha de producdo de combustivel derivado de residuos CDR precisa estar
composta pelas seguintes etapas: classificacdo manual (Triagem), reducdo de tamanho
(trituracdo e moagem), secagem e briquetagem de CDR, embalagem e armazenamento.
A Figura 3.1 mostra um esquema da planta de producdo de CDR e as 0s equipamentos
fornecidos pela empresa LIPPEL localizada na cidade de Agrolandia, SC.

Equipamentos

Briquetadeira LIPPEL
Moega Briquetadeira
Ciclone

Secador LIPPEL
Fornalha LIPPEL

LA -

Figura 3.1. Esquema da planta piloto de produgdo de CDR[77]

A capacidade nominal da planta é de 500 kg/h e esta desenhada para utilizar como matéria
prima RSU. O contetdo de umidade que estima o fabricante ao redor de 40-45%, com
uma densidade do material imido de 350 kg/m? e do material seco de 215 kg/m?® a usina

é composta por um secador de tambor rotativo, uma fornalha, um exaustor de tiragem
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para um volume de gases de 5000 Nm?®/h, um ciclone e uma maquina Briquetadeira de
pistdo. A seguir se descreve detalhadamente as especificagdes técnicas dos equipamentos

da planta de briquetagem.
1. Briquetadeira LIPPEL BL 65/210

A Briguetadeira Mecénica de Pistdo LIPPEL BL 65 (Figura 3.2) produz briquetes com
63mm de didmetro, com uma producdo de 400 a 700 kg/h, dependendo do tipo de
biomassa utilizada como matéria-prima. A compactacdo acontece por meio de golpes
produzidos sobre a biomassa por um pistdo acionado través de dois volantes. Do silo de
armazenagem (aéreo ou subterrdneo) a biomassa é transferida para um dosador e
briquetada em seguida em forma cilindrica. O volante serve para armazenar energia

cinética para sustentar o funcionamento continuo que necessita de grande poténcia.

Modelo: BL65/210
Poténcia: 41,75 kKW
Producdo Até 500 kg/h

Diametro dos Briguetes: 63mm
Peso aproximado: 3200 kg

Figura 3.2. Ficha técnica da briguetadeira Mecanica de Pistao BL 65/210[77].

2. Triturador LIPPEL TMF-3280 E

O triturador de residuos TMF-3280 E (Figura 3.3) é composto por uma camara de corte

a qual é divida em duas partes inclinaveis, podendo ser aberta de forma facil e facilitando
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a manutencdo. Os rolamentos e mancais estéo localizados fora da cadmara de corte, para
evitar que a sujeira e o pé danifiquem os rolamentos. Desta forma, impede-se também
que a graxa entre na camara de corte. As facas e as contra facas podem ser ajustadas fora
do triturador. Um acessério do triturador de residuos TMF 3280 E é o gabarito de
configuracdo da faca. A distancia entre o gume da faca do rotor e da peneira pode ser
facilmente ajustado. As placas sdo feitas a partir de ago especial, montadas sobre ambos
os lados do rotor. Os trituradores padrdo TMF sdo preparados para extragdo por succao.

O material é cortado entre o rotor de facas e contra facas, o granulado é definido pelo
tamanho da peneira, que fica montada abaixo do rotor. As facas ficam posicionadas em
um arranjo tipo cascata, sua estrutura resistente permite que o rotor esmague o material

duro e grosso.

O triturador TMF 3280E é indicado para a trituracdo de tecidos, descaracterizacdo de
uniformes, botas emborrachadas, EPIs, roupas, sobras de tecidos, espumas, entre outros.
Além do tecido, o TMF 3280E também pode ser utilizado para o processamento de

plasticos, papel, fitas, papeldo e cartGes[77].

Modelo: TMF 3280 E
Poténcia: 22 KW
Largura: 1260mm
Altura 1500mm
Comprimento 2100
Velocidade de rotacao 580 rpm
Facas 3x2
Contra Facas 2x2
Peso aproximado 1350 kg

Figura 3.3. Ficha técnica Trituradora LIPPEL TMF-3280 E[77].
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3. Filtro Ciclone LIPPEL FCL/750

O ciclone (Figura 3.4) é construido em chapa de aco SAE1020 com bocal inferior para
descarga do material particulado e saida superior para os gases, tem como objetivo separar
as particulas existentes nos gases por meio centrifugo. O sistema de interligacdo entre o
misturador e o ciclone € construido em chapa de qualidade estrutural reforcada, e a

estrutura de sustentacdo em vigas de qualidade estrutural.

Modelo: FCL/750
Dimensdes do Corpo @ 750X4000mm
Quantidade de particulados 150mmg/m?3
Pressdo na saida 784 Pa
Material Principal Aco carbono SAE 1020
Tratamento de limpeza Com jato de granalha

Figura 3.4. Ficha técnica ciclone FCL/750[77].

4. Secador LIPPEL SRL500

Os secadores rotativos LIPPEL (Figura 3.5) sdo utilizados para secar diversos tipos de
biomassas com granulometria diversas e com umidade méaxima de 80%. E constituido de
um cilindro rotativo suportado por 2 anéis de rolamentos que se movimentam por um
conjunto de roletes. O interior do cilindro é dotado de pas estrategicamente posicionadas
e com angulos especificos que se combinam para levantar e deixar cair a biomassa e a

transporta-la através do fluxo de gases quentes.
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Estes secadores sdo construidos com aletas pelo comprimento total do tambor soldadas
no interior dele. Enquanto o tambor gira a uma velocidade constante, as aletas levantam
continuamente o produto e o passam por uma fonte de ar quente. Ao mesmo tempo,
barreiras e destinos especialmente projetados ajudam a manter um transporte mecéanico e
pneumatico consistente das particulas através do secador. O processo de secagem ocorre
enquanto o produto é suspendido na corrente de ar quente. Quando a quantidade
apropriada de umidade do produto é removida, o material é transportado até um sistema

de coleta, pela pa da hélice do secador.

Pistaderolagem

Modelo: SRL500

Producdo de material seco 500 kg/h

Didmetro 1400 mm

Comprimento 9000 mm

Poténcia 45,39 kW
Temperatura de entrada dos gases 250-400 (°C)

Figura 3.5. Secador rotativo série SRL[77].

5. Fornalha LIPPEL QPL5

A fornalha de combustdo pirolitica (Figura 3.6), converte residuos organicos de origem
agricola ou florestal em energia térmica (gases a alta temperatura). Pode ser usado em
caldeiras e fornos existentes, essencial para aplica¢des que necessitam de calor em seu
processo produtivo. O processo é automatizado junto com a leitura da temperatura ideal
para secagem onde acontece a regulagem do injetor.
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Caracteristicas principais da Fornalha

- Sistema pirolitica de queima, proporcionando uma combustdo completa, gerando
gases quentes para fornos e processos industriais.

- Temperatura dos gases quentes: até 1200 °C

- Leitura digital no painel de controle por termometros instalados no sistema para
controle das temperaturas

- Sistema de coleta de cinza automatizada através de transportador de rosca.

Modelo: QPL5
Poténcia Gerada 550 kW
Volume gases quentes 5000 m%h
Temperatura interna Até 1200°C
Consumo de Biomassa 166 kg/h
Poténcia do Ventilador 3,72 kKW

Figura 3.6. Fornalha de combustéo pirolitica[77].

3.2 Descricéo e caracterizacdo do combustivel

Os briquetes de CDR a partir de RSU produzidos na planta piloto de briquetagem séo de
aproximadamente 63mm de didmetro e 1200mm de comprimento. Como pode-se observar
na Figura 3.7 os briquetes apresentam uma forma cilindrica que facilita seu

armazenamento e posterior gaseificacdo para reatores de leito fixo.
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Figura 3.7. CDR produzido na usina de briquetagem

As propriedades termoquimicas do combustivel foram determinadas no laboratério de
caracterizacdo de combustiveis sélidos do Nucleo de Exceléncia em Geracao
Termelétrica e Distribuida (NEST), da Universidade Federal de Itajuba para o qual foi
empregado um analisador CHNSO da marca Perkin Elmer series Il 2400 para analise
baseado na norma ASTM D 5373-08 A analise imediata (cinzas, volateis, carbono fixo)
foi realizada utilizando um analisador termogravimétrico marca LECO 70 para analise
seguindo a norma ASTM D317, e para a determinacao do poder calorifico superior foi
empregada um calorimetro marca IKA, modelo C2000 operando o método dinamico a
25°C por 7 min [7].

Na Tabela 3.1 séo apresentados os resultados das analises elementar e imediata das seis
amostras utilizadas nos testes experimentais (B.1 a B.6). Pode-se observar que 0s
briquetes de CDR possuem uma quantidade alta de cinzas na média de 25,1% e um

contetdo de umidade na média de 6%.

Tabela 3.1. Analise elementar e imediata do CDR

Andlise Imediata (%) B.1 B.2 B.3 B.4 B.5 B.6 Media

Umidade 5,6 5,9 5,6 6,3 63 63 6,0
Volateis 70,9 71,4 70,3 643 650 648 67,8
Cinzas 14,6 141 156 206 21,0 211 17,8
Carbono Fixo 9,0 8,6 8,5 8,8 7,8 7,8 8,4
Andlise Elementar (%) B.1 B.2 B.3 B.4 B.5 B.6 Media
Carbono 39,0 42,1 414 399 40,2 385 40,2
Hidrogénio 5,5 5,8 57 5,5 55 53 5,5
Nitrogénio 15 1,2 1,4 1,4 13 14 1,4
Oxigénio 31,8 285 291 30,8 305 324 30,5
Cinzas 23,7 213 213 260 292 29,2 25,1
PCI [MJ/kg] 19,9 165 192 189 209 218 19,5

PCS [MJ/kg] 21,1 17,9 205 202 222 230 208
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3.3 Descricdo do Sistema de gaseificacdo e MCI

3.3.1 Gaseificador de Leito fixo

O gaseificador de leito fixo (Figura 3.8) do laboratério do NEST com uma capacidade de
30-50 kWi, foi projetado e construido pela empresa Termoquip Energia Alternativa Ltda.
O gaseificador tem um diametro interno de 0,3 m e uma altura (a partir do topo do reator
até a grelha) de 1,06 m. O equipamento destina-se a producdo de gas combustivel a partir
de madeira e outros materiais carbonaceos, com teor de alcatrdo (<35 mg /Nm? na saida
do reator) e particulas (<10 mg/Nm? na saida de filtro). O gaseificador é construido em

aco carbono com um revestimento interno de material refratario[78].

)

-
Silo de Armazenamento

Vibrador

Zona de secagem
e devolatizagao

Zona de Redugao

Figura 3.8. Gaseificador de leito fixo de duplo estagio[79].

Ao longo do reator estdo instalados cinco termopares do tipo K que permitem registrar e
monitorar as temperaturas em diferentes pontos. Um dispositivo vibrador, na parte
superior do gaseificador, acoplado com um temporizador, garante a distribuicdo
homogénea de biomassa e o fluxo no interior do reator. Além disso, outro vibrador
também acoplado com um temporizador na parte inferior do gaseificador permite
descarregar as cinzas através da grelha. As caracteristicas nominais do equipamento sdo

apresentadas na Tabela 3.2. [79].
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Tabela 3.2. Caracteristicas do gaseificador de duplo estagio [78]

Caracteristica Valor Unidade

Poténcia térmica 50 kw
Poténcia elétrica esperada 10 kw

Poténcia térmica especifica 1200 £500  kW/m?
Consumo de biomassa (base seca) 10 kg/h
Consumo de biomassa (umidade 15%) 12 kg/h
Tamanho da biomassa 20-60 mm

Fator de ar 0,35

De acordo com a Figura 3.8 o ar é fornecido por meio de um soprador de alta pressao,
passando por um primeiro trocador de calor antes de ser alimentado no gaseificador. O
reator apresenta a possibilidade de trabalhar com dois estagios de fornecimento de ar. No
primeiro estagio, o ar é utilizado para a queima parcial da biomassa a fim de gerar a
energia necessaria para as etapas de secagem e pirolise, assim como para 0
desenvolvimento de algumas reagdes endotérmicas do processo de transformacéo

termoquimica[80].
3.3.2 Motor de Combustado Interna

O gaseificador é acoplado a um motor tipo Diesel de quatro tempos marca YANMAR
referéncia BTD 22. O motor foi modificado para uso com gas natural pela empresa GET
(Global Energy Telecom) alcangando uma poténcia final de 10, 4 KW. As especificacbes
técnicas do motor sdo expostas na Tabela 3.3. Na Figura 3.9 apresenta uma fotografia do
motor [81][63].

Tabela 3.3. Especifica¢des do Motor [81]

Especificacdes Técnicas do Motor  BTD 22

Combustao Injecdo direta
Namero de cilindros 2
Cilindrada (c.c) 1145
Poténcia NBR 1SSO 6396 (kW) 11,1
Sistema de refrigeracao Agua radiador
Sistema de partida Elétrica
Capacidade de 6leo no carter (1) 6
Peso liquido (kg) 270
Taxa de compressao 12,5:1

Segundo Martinez [63] apds as modificagbes da GET, o motor terminou tendo uma taxa
de compressdo de 12,5:1 para seu uso com gas natural. A cadmara de combustdo é de

cabegote plano e pistdo rebaixado. A maquina esta configurada para trabalhar a uma
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velocidade constante de 1800rpm, com um mecanismo regulador de gas/ar ativado por
meio da valvula borboleta localizada antes da cAmara de combustdo do motor. Além
disso, o motor, por ter sido modificado para seu uso com gas natural, apresenta condi¢oes
de mistura (relacdo ar/combustivel) diferentes as necessarias para o gas de gaseificacao.

O objetivo principal dos testes experimentais € atingir e manter a carga maxima de 5.5
kW e com isso fazer a medicdo dos teores de CO, CHa, H2 e do PClg, com a finalidade
de avaliar o funcionamento do motor com o gas de sintese gerado na gaseificacdo de
CDR.

Chaminé

Filtro de ar

Radiador

Ventilador Motor de partida

Filtro de éleo Cirter

Iubrificante

Figura 3.9. Motor de Combustéo Interna YANMAR BTD22 acoplado ao gaseificador

3.4 Testes de gaseificacéo

Durante os ensaios experimentais foram realizadas 14 corridas com a finalidade de
determinar a variacdo da composi¢do do gas e poder calorico em funcdo da razdo de
equivaléncia (RE). Se utilizaram briguetes de CDR produzidos na planta descrita no item

3.1, e com a caracterizacao descrita no item 3.3.
3.4.1 Célculo da vazéao de ar em duplo estagio

De acordo com Martinez [63] as placas de orificio permitem a leitura da vazao de ar que
é fornecida ao processo de gaseificacdo. As placas consistem de chapas com perfuragdes

de 12,01 mm para a parte superior do reator (primeiro estagio) e 15,16 mm para a parte
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inferior (segundo estagio), como mostra a Figura 3.10 As pressdes diferenciais foram
medidas utilizando manémetros de agua tipo U, com escala em milimetros e toleréncia
de 1 mmH20. A vazdo de ar que é fornecida em cada estagio foi determinada a partir
das leituras de pressdo diferencial nas placas, além da pressdo estatica do ar e a
temperatura do mesmo. As placas de orificio mostradas na Figura 3.11 foram construidas
e projetadas pela empresa TERMOQUIP ENERGIA ALTERNATIVA Ltda e o célculo

da vazéo de ar foi referido na norma I1SO 5167 [63].

d=12,01 mm

Primeiro
estdgio
Placas de
P I [
orificio | ‘ ]
Segundo
estagio

d = 15,16mm

Figura 3.10. Esquema das placas de orificio do gaseificador[63].

12,7 mm

Tubo de 1" .-
SCH 40
s m\‘~ '
o L e
$ 7 R“‘u\\ \\\ Tomadas

., de pressdo
Y

Placa de orificio

Figura 3.11. Configuracéo das placas de orificio do gaseificador[63].
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A Tabela 3.4 mostra a vazdo volumeétrica de ar para cada um dos estagios durante 14
corridas consideradas durante os testes experimentais. Calculada mediante a pressao
diferencial das placas de orificio.

Tabela 3.4. Vaz&o volumétrica de ar em duplo estagio

Vazéo de ar (Nm®h)

Teste Primero Segundo

Estagio Egtégio Total
Al 0,00 14,38 14,38
A2 0,00 15,04 15,04
A3 0,00 15,69 15,69
Ad 0,00 16,34 16,34
A5 5,10 11,90 17,00
A6 5,30 12,36 17,65
A7 5,49 12,81 18,30
A8 5,69 13,27 18,96
A9 5,88 13,73 19,61
Al10 9,12 11,15 20,27
All 9,41 11,51 20,92
Al2 9,71 11,87 21,57
Al13 10,00 12,22 22,23
Al4 10,30 12,58 22,88

3.4.1.1 Razdo de Equivaléncia

O fator de ar define a proporcdo de combustivel queimado (combustdo completa)
com relacdo a quantidade gaseificada (oxidacdo parcial e/ou reducdo). A razdo de
equivaléncia é o cociente entre a razdo de ar/combustivel real pela razéo ar/combustivel
estequiométrica a Equacédo (3.1) Define a fracdo de combustivel gaseificado (oxidagédo

parcial) em relacdo a proporcdo de combustivel queimado (combustdo completa)[7].

_ (A/C)real

RE = ———F—
(A/C)esteq

3.1)

O volume teorico de oxigénio necessario para queimar completamente 1kg de CDR ¢é

calculado pela Equacgéo (3.2)
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Vo —<1866 ¢ + 5,56 +0,7 )N 3/k (3.2
= * * * .
2 ’ 100 100 " 100 m>/kgeoms

Assumindo que o ar esta composto por de 21% de Oze 79% de N2 por volume, quando 1
kg de combustivel (em base seca) € queimado completamente, este requer uma quantidade

de ar em volume que é calculado pela Equacéo (3.3).

c H 0
(1,866 f— 556 % ——+ 0,7 * —) N3k Goamp (3.3)

A = =
( /C)esteq Var 100 100 100

0,21

Logo, a relagdo ar/combustivel estequiométrico, determinada em m3/kg nas condigdes

normais de temperatura e presséo (latm e 0°C) fica:
(A/C)esteq = 0,0889 * (C + 0,375S) + 0,265h — 0,0330 Nm3/kg.omp (3.4)

A relacéo ar/combustivel real é calculada considerando o consumo de combustivel na
operacéo do reator (m,), a vazdo volumétrica de ar (V/,,.) e o tempo de operagéo (t) como

mostra a Equacéo (3.5).

V., *xt
A _ ar
( /C)real m,

(3.5)

Na Tabela 3.5 pode-se observar a vazao massica do ar que entra no gaseificador para cada
um dos testes. Para a realizacdo dos ensaios se toma como base um fluxo massico de
combustivel de 12 kg/h, que € a capacidade nominal do gaseificador, considerou-se que
a relacdo de equivaléncia estara na faixa de 0,22 até 0,35 calculada mediante a razdo

ar/combustivel estequiomeétrica (A/C)¢steq € COM arazao ar/combustivel real (A/C)year,

determinada mediante a vazdo total de ar que entra no reator.



69

Tabela 3.5. CondicGes experimentais de gaseificacéo

e RUO RO g 1o
Al 5,22 1,15 022 17,82
A2 5,22 1,20 023 1863
A3 5,22 1,25 024 1944
A4 5,22 1,31 025 20,25
A5 5,22 1,36 026 21,06
A6 5,22 1,41 027 2187
A7 5,22 1,46 028 22,68
A8 5,22 1,51 029 23,49
A9 5,22 1,57 030 24,30
A10 5,22 1,62 031 2511
All 5,22 1,67 032 2592
A12 5,22 1,72 033 26,73
A13 5,22 1,77 034 27,54
Al4 5,22 1,83 035 28,35

3.4.2 Composicédo do gas produzido

A composicdo do gas produzido no gaseificador se obtém mediante um sistema

analisadores continuos marca Siemens.
3.4.2.1 Sistema de analise de gases

Depois de retirar 0 alcatréo e o teor de cinzas presentes no gas pobre mediante o sistema
de limpeza procedeu-se a analise do gas. A composi¢do volumétrica do gas de sintese €
determinada utilizando o analisador Siemens ULTRAMAT-23 para os teores, em volume,
de CO e CHj4, e Siemens CALOMAT-6 para o teor de Hz. O intervalo minimo de medicéo
dos equipamentos é 0-50/0-500 ppm. Esses equipamentos sao calibrados antes de cada
teste atraves de gas padrdo para garantir a sua precisdo. A Figura 3.12 mostra uma

fotografia do sistema analisador de gases.
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Figura 3.12. Sistema de andlise de gases

3.5 Procedimento para a realizacdo dos testes

Para a realizacdo dos testes de gaseificacéo, é necessario estabelecer uma sequéncia de
passos para o éxito dos ensaios. Depois de analisar o combustivel (composicéo, teor de
umidade, tamanho), procede-se a revisao geral do reator e do sistema de limpeza com o
fim de encontrar vazamentos que afetam a execucdo do experimento. Também se verifica
que as valvulas de entrada do ar nos estagios se encontrem fechadas para que ndo sejam

obstruidas com os gases gerados durante o pré-aquecimento do reator.

Sendo que o regime permanente é determinado mediante a estabilizacdo da temperatura
a longo reator, deve-se verificar o correto funcionamento dos termopares e do computador

para o seguimento durante a operacao do sistema.

Deve-se revisar a disponibilidade do gas liquefeito de petréleo (GLP) para o arranque e
aquecimento do motor, do mesmo modo, procede-se a revisar a quantidade de dgua no

gasdmetro a fim de ajudar a condensacdo do alcatrdo presente no gas gerado

Uma vez seja feito o processo de preparacdo do experimento procede-se:
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- Procede-se a revisar a vedacgéo das tampas tanto no silo de armamento como na tampa

da grelha para evitar vazamentos de gas durante os testes experimentais
- Calibrag&o dos analisadores de gases

- Pesagem dos briquetes de CDR com o fim de determinar o fluxo massico de

combustivel, neste caso se utilizaram 32,2 kg de briquetes para cada teste.

- Pré-aquecimento do reator. Foi feito com uma camada de carvdo vegetal encima da
grelha, a fim de atingir uma temperatura 6tima (400-600 °C) na zona de combustéo do

reator e a queima do CDR seja mais répida.

-Monitoramento das temperaturas nas zonas do reator (secagem, pirolise, combustéo e

reducao).

-Amostragem do gas: Este passo € realizado quando o reator atinge o0 regime permanente.

Os analisadores devem estar previamente calibrados.
-Desligamento do sistema
3.5.1 Resultados dos testes experimentais de gaseificacdo em duplo estagio

Como foi descrito no item 3.4, os testes experimentais foram desenvolvidos variando a
vazdo de ar em cada um dos estagios, com o objetivo de determinar a variacdo nas
concentragdes de CO, CHa, H2 do gas de sintese, e sua influéncia no calculo do poder
calorifico inferior (PClg). Na Tabela 3.6, mostram-se os valores médios de concentragéo
volumétrica de CO, CHa, Hz e PClg obtidos do analisador de gases durante as 14 corridas
(Al até Al14) que foram realizadas. As concentracdes de volumétricas dos gases
combustiveis, foram medidas na saida do ciclone antes da chaminé onde foram

queimados.
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Tabela 3.6. Concentragéo de CO, CHa, Hz e PClg

Teste  CO(%vol) CHa(%vol) Hz(%vol) (Mz(/:&?n%
Al 14,97 230 9,996 379
A2 15,09 1,50 10,28 3,55
A3 15,05 1,30 10,79 353
A4 15,75 1,10 10,96 3,56
A5 15,93 0,90 11,34 3,56
A6 16,14 0,70 12,04 3,59
A7 15,97 1,00 12,60 373
A8 15,40 0,90 12,30 3,59
A9 16,34 0,70 12,44 3,66

A10 17,02 0,80 12,74 381
A1l 16,69 0,70 12,95 375
A12 16,08 0,80 13,24 3,74
AL3 16,64 0,90 13,16 3,84
Al4 17,39 0,90 13,12 3,93

Na Figura 3.13 mostram-se os perfis de concentracdo de CO, CH4, H2e PCIg, em fungéo
da razdo de equivaléncia na faixa entre 0,22 e 0,35 de acordo a vazéo de ar que entra no
reator. Como pode observar as concentragdes de CO e Hy, apresentam um comportamento
ascendente desde 14,6% até 16,98% e desde 10,947% até 13,54% respectivamente. O
valor maximo do PClg (3,8366 MJ/Nm?®) encontra-se para uma razdo de equivaléncia de
0,35. Pode-se observar que com o aumento da vazdo de ar fornecida ao reator se apresenta
diminuig&o no teor de CH4 passando de 2,30% a 0,90%. Os resultados obtidos em termos
de composicdo do gas de sintese e o valor do PClg, tem certa semelhanca com os valores
apresentado na revisdo da literatura. Khosasaeng [36] fez um estudo com um gaseificador
de leito fixo co-corrente analisando o efeito da razéo de equivaléncia utilizando CDR a
partir de RSU. Onde a RE variou de 0,15-0,50 para estudar a producédo do gas de sintese
gerado e analisar os gases combustiveis (CO, CH4 e Hy) pode-se observar que a maior
taxa de alimentacdo do ar as concentracdes CO, CH4 e Hy tendem a decrescer. As
concentracdes de CO foram de 11,20 a 14,72%. No RE = 0,35, a maior concentracdo
quando o CO resultou foi de 14,72%. No ER = 0,50, a concentragdo de CO foi menor em
11,20%. Para CHs4, a0 ER = 0,30, a concentragcéo de CH4 foi maior em 8,76%. Para Ho,

verificou-se que no ER = 0,25, a maior concentracédo de H> foi de 8,82%.
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Figura 3.13. Perfil de concentragdo de CO, CH4 e Hz, e PCIg durante os testes experimentais
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As temperaturas medidas ao longo do reator, permitem ter uma ideia geral dos fendbmenos

termoquimicos que acontecem no gaseificador principalmente no primeiro e segundo

estagio de fornecimento de ar[63]. Os valores de temperatura foram monitorados através

dos 5 termopares tipo k instalados na parte interna do gaseificador e distribuidos como

aparece na Figura 3.14. Tanto os dados de temperatura como da composic¢éo do gas foram

enviados a um computador mediante um sistema de aquisicdo de dados. As informacdes

se armazenaram na memdaria do computador a cada dois segundos e foram vistas em

tempo real durante o experimento, e assim monitorar o comportamento do processo[7].

Na Tabela 3.7 pode-se observar as temperaturas medidas ao longo do reator pelos 5

termopares instalado.



Tabela 3.7. Temperaturas ao longo do reator

Teste T1(°C) T2(°C) T3(°C) T4(°C) T5(°C)
Al 31,72 4225 58579 604,73 439,41
A2 3153 42,15 38582 621,86 464,40
A3 31,07 41,19 55419 623,58 484,40
A4 30,66 40,61 48537 614,88 493,08
A5 3095 5564 660,00 632,91 512,94
A6 3055 4345 534,78 659,45 532,43
A7 30,35 40,51 471,68 671,52 54516
A8 30,03 40,21 473,88 704,43 561,59
A9 2952 39,12 556,63 686,40 578,66
A10 29,39 3902 561,25 689,12 580,87
A1l 29,08 3808 531,04 69335 583,09
Al2 2870 37,83 54317 69874 587,71
A13 28,05 37,03 56221 70859 594,35
Al4 2890 37,26 55839 709,02 597,27

Ponto de medida

200 400 600 800 1000

Temperatura °C

Figura 3.14. Perfis de temperatura do gaseificador de leito fixo
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Figura 3.15. Perfil de temperaturas no gaseificador durante os testes experimentais

O perfil de temperaturas mostrado na Figura 3.15, indica a temperatura nas diferentes
regides. Para cada um dos ensaios que foram realizados a maior temperatura no interior
do gaseificador, encontra-se na zona de combustdo onde o ar é fornecido. Os perfis de
temperatura mostram um comportamento normal dos gaseificadores de leito fixo co-
corrente de acordo com pesquisas do NEST utilizando o mesmo reator. A temperatura na
zona de secagem inferior de 100 °C; temperatura na zona de pirélise na faixa de 400 °C
e 600 °C; temperatura na zona de combustdo entre 600 °C e 800 °C; e temperaturas na

zona de gaseificacao na faixa de 600 °C e 750°C.
3.5.2 Balanc¢o de massa e energia do gaseificador de duplo estagio

O gaseificador de leito fixo co-corrente recebe trés correntes na entrada. A alimentagédo
do combustivel neste caso o CDR e o ar em duplo estagio. Como correntes de saida temos
0 gas pobre gerado na gaseificaco e as cinzas acompanhadas do “char” (coque) residual

e de alcatrdo que sdo eliminadas no sistema de limpeza do gaseificador[63].

As variaveis para avaliar o desempenho de um sistema de gaseificacdo séo a energia Util
do gas (Ear), a eficiéncia a frio (14;,), a velocidade do gas (Us), a taxa de gaseificagdo
especifica (SGR) e a RE. A partir da vazéo de ar fornecida ao gaseificador nos estagios e
as concentragdes de CO, CH,4 e H, medidas durante cada um dos ensaios fornecida pelo
analisador de gases. O balanco de massa do gaseificador é considerado em regime

permanente (Figura 3.16) e é calculado mediante a seguinte equacao:
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1
it = (Mone = ) (M)sat = 0 (36)
SC
Mepr + Mar = Meinzas + mgas (3.7)
Sendo:

my: Vazdo massica de CDR que entra no gaseificador
mg,-: Vazao massica de ar que entra no gaseificador
Meinzas. VAZA0 Massica das cinzas

Thyes Vazdo massica de gas gerado

Primeiro
C  Estdgio

M
—

Alimentacio
Ar

Segundo
Estagio

Gds de Sintese i

______________________

Figura 3.16. Volume de controle do gaseificador

Para realizar o calculo da vazdo do gas produzido e do consumo de CDR foi desenvolvido
um balango molar desconsiderando a presenca de alcatrdo no gas. Depois de realizar a
caracterizacdo dos briquetes, se evidencia um alto teor de cinzas (25,1%) no combustivel.

Como as cinzas ndo participam da reacdo do processo de gaseificacdo ndo séo incluidas
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no balango de massa. Os moles de carbono (nc), hidrogénio (nH), oxigénio (no) e
nitrogénio (nn) do CDR, assim como sua umidade. O balanco foi resolvido a partir das
concentragdes de CO, H2e CHasalém da vazdo total de ar alimentada ao processo, como

se mostra a continuagao:

Reacéo de gaseificacdo se mostra na equacéo (3.8)

x; - (CoHgO,Ns) + x5 (0, + 3,76 - Ny) + 8 - H,0

> x3+(ay-CO+ay-Hy+as-CHy+xy- COy + x5+ Ny + x5 - H,0) + 3, - C (3:8)

Balanco de Carbono

Ne x, = x5 (ag + az + x,) + x; (3.9)
Balanco de Hidrogénio

Ny -x°2-B=x3-2-a,+4-a;+2-x) (3.10)
Balanco de Oxigénio

Ng X1 +2-x,+F=x3-(a; +2 x4+ xg) (3.11)
Balanco de Nitrogénio

ny-x,+@376-2) x, =2"x3"xsg (3.12)

Balanco dos produtos

l=a,+a,+az+x,+ x5+ x4 (3.13)
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Para o célculo dos residuos do processo, em fungdo do consumo de biomassa (mcor), €
utilizada a equacéo ( 3.14), onde se utiliza o teor de carbono presente no CDR (40,2%) e
a sua massa molecular (Mwc = 12 kg/kmol)[82]:

m
x7=(x1o-a4394-n;DR

(3.14)

We

A partir da taxa total de ar que ingressa no reator (V,,) em Nm?h, e sua densidade
(par=1,2932 Nm?/kg), junto como sua massa molar (Mw,,.=28,84 kg/kmol), é possivel
conhecer o coeficiente estequiométrico (x,) que determina os moles de ar envolvidos na

reacao, segundo o mostrado na equacao:

_ Var *Par
(3600) . (4-,76) *Mwyg,

X2 (3.15)

Os moles de agua envolvidos na reacdo () sdo obtidos a partir da umidade do CDR em
base de trabalho (W?), a massa molar da 4gua (Mwpy,,=18 kg/kmol) e o consumo de

CDR envolvido no processo (1)

1
Mwy0

B =Wt -, - (3.16)

As equacdes anteriormente descritas descrevem um sistema de equacdes lineais com oito
incognitas (x,, x,, X3, X4, X5, X, X7, B), €Ste sistema é resolvido utilizando o software
Mathcad Prime. Desta forma, o consumo do CDR envolvido no processo, em kg/h, pode
ser calculado mediante a equacdo (3.17) Conhecida esta variavel, é possivel determinar
a vazdo de ar envolvido no processo, segundo a equacdo (3.1), e a analise elementar

considerada para a biomassa[82].

ThCDR =X1" (nC + Ny + No + nN) ' MWb (317)
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A vazdo massica de gas pobre, em kg/h, é determinada a partir do coeficiente
estequiométrico dos produtos (x3) e sua massa molar, segundo o mostrado na equagao
(3.18)

Tgss = X3 Mw, (3.18)

Finalmente foi feita uma verificagdo do fechamento do balanco de massa (MBC) por seu
nome em inglés mass balance closure, calculando previamente, os residuos sélidos totais
gerados equacdo (3.19)(3.20) , como a suma dos elementos que ndo foram queimado e as
cinzas contidas no CDR (as quais consideraram 25,1% em massa do CDR consumido no
processo mediante a equacdo (3.17). O calculo da MBC foi obtido atraves do quociente
entre a massa total que sai sobre a massa total que entra no sistema, como mostra a
equacdo (3.20) [82].

Thr = 0,251 ) ThCDR + X7 - MWC (319)
m, +m
MBC=—2—" (3.20)
Mcpr + Mg

Depois de determinar o balango de massa procede-se determinar o balanco de energia

usando o volume de controle mostrado na Figura 3.16 em regime permanente.

3.5.2.1 Balance de energia

Ecpr + Eqr = Eperdas + Egés (3-21)

Sendo:

E :pr: Fluxo de energia na entrada do reator referente ao CDR.

E .- Fluxo de energia na entrada do reator referente ao ar.

E,craas- Fluxo de energia na saida do reator referente as perdas (Cinzas e alcatrdo).

E 445 Fluxo de energia na saida do reator referente ao gas gerado.
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A energia referente ao CDR, em kW, é determinada pelo produto do poder calorifico
inferior do CDR (PCI.pr) em ki/kg (em base de trabalho), e o fluxo méssico da biomassa
que entra no gaseificador (mqpg) em kg/s, (determinado no balanco de massa) segundo o
mostrado na equacéo (3.22)[82].

Ecpr = Mepr " PClcpr (3-22)

A quantidade de energia referente ao ar que entra no gaseificado em kW, é calculado de
acordo com a equagcdo (3.23) que inclui a vazdo massica de ar que entra no gaseificador
(mg,-) em Kkg/s, o calor especifico (cp,,-) em ki/kg.K e a diferenca entre a temperatura do

ar na entrada do reator (T,,-) e a temperatura de referéncia (T..r), assumida em 25°C[63].

Eqr = Mgy Par * (Tar — Trey) (3.23)

As perdas de energia em kKW tem em consideracdo a energia quimica que € contida nas

cinzas (E;inzqs) € @ energia perdida em forma de calor pelas paredes do reator (E.,), COmo

se mostra na equacao (3.24)

Eperdas = Ecinzas + Ecp (3.24)

A energia do gas gerado calculada pela equacdo (3.25) em kW, considera a energia
sensivel do gas (Esensipie), @SSim como a energia Util (E4.;;), que é o objetivo principal

do processo de gaseificacdo[82].

Egés = Esensinie + Eutu (3.25)

A energia sensivel do gas, em kW, inclui as entalpias (h;) e kd/kmol, e as fracdes molares
(y;) dos gases gerados no processo (CO, CHa, Hz, CO2, N2, H20) a temperatura de saida
do gés no gaseificador (ciclone). Também se considera a vazdo massica do gas gerado

(myss) em kg/s e a sua massa molecular (Mwg4,) em kg/kmol, conforme mostrado na

equacéo (3.26) [82] [83].
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n
Exensivte = 37— > (i o) (3.26)
93s 731

A energia Gtil (Ey;;) do gas gerado é calculada como: a relacdo entre a vazdo do gés

gerado (r,;s) em Kg/s, a massa especifica (pgs5) em kg/Nm?® e o seu poder calorifico

interior (PCl,;,) de acordo com a seguinte equagdo (3.27).

Mgss * PClyss

Egtit = (3.27)

pgés

O poder calorifico inferior do gas produzido em kJ/Nm3 é obtido a partir das fragdes
molares dos gases combustiveis do gas e seus respectivos conteudos energéticos, de

acordo com a equacdo (3.28):

PCI

gas = 12696 a; + 10768 - a, + 35866 a3 (3.28)

Finalmente a eficiéncia a frio do processo é calculada mediante a relacdo entre a energia

quimica do gés e a energia quimica do CDR, como mostra a equacao (3.29):

mgés - PCIgéS

Ecpr Pgas *Mcpr * PClepr

-100 (3.29)

Na Tabela 3.8, apresentam-se os resultados dos fluxos massicos e energéticos, para cada

um dos testes experimentais.

Segundo os dados apresentados na Tabela 3.8 € possivel afirmar que a verificacdo do
fechamento do balango de massa (MBC), para os testes realizados, apresenta um erro de
3%. De acordo com pesquisas anteriores esse resultado pode-se considerar como aceitavel

dado as limitagdes e consideracOes que foram assumidas durante os ensaios.
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Fluxos méssicos (kg/h) Fluxos energéticos (kW) )

Teste| m , MOBC e Eg n PCI (gas)
(CDR) m(ar) | m(r) |m(gas) | (%) | E(CDR)|E(ar) (perdas) | E(s) EW) (frio) | kJ/Nm3

Al | 9,32 |17,82|3,00 27,14 |103,12| 49,94 | 1,49 | 11,06 | 5,60 | 34,78 | 47,06 | 3792,68
A2 | 9,12 |18,63|2,95| 27,75 |103,04| 48,87 | 1,56 | 11,75 | 5,81 | 32,87 | 46,67 | 3552,08
A3 | 9,08 |19,44|2,94| 28,52 |102,95| 48,69 | 1,63 | 10,71 | 6,12 | 33,50 | 47,98 | 3530,46
A4 | 9,12 |20,25|2,95| 29,37 |102,87| 48,87 | 1,70 | 9,60 | 6,34 | 34,62 | 50,00 | 3565,61
A5 | 9,12 |21,06|2,95| 30,18 |102,79| 48,87 | 1,77 | 8,62 | 6,62 | 3540 | 51,42 | 3557,75
A6 | 9,12 |21,87|2,95| 30,99 |102,72| 48,87 | 183 | 7,20 | 7,00 | 36,50 | 53,48 | 3588,20
A7 | 925 |22,68(2,98| 31,93 |102,65| 49,58 | 1,90 | 4,82 | 7,37 | 39,30 | 56,31 | 3734,55
A8 | 9,15 |23,49|2,96| 32,64 |102,58| 49,05 | 1,97 | 490 | 7,45 | 38,67 | 56,01 | 3594,39
A9 | 9,18 |24,30(2,96| 33,49 |102,52| 49,23 | 2,04 | 3,37 | 7,68 | 40,21 | 58,44 | 3656,62
A10 | 9,32 |25,11|3,00| 34,43 |102,46| 49,94 | 2,10 | 1,03 | 7,98 | 43,04 | 61,79 | 3810,67
Al11 | 9,28 | 2592299 3521 |102,40| 49,76 | 2,17 | 10,31 | 6,74 | 34,89 | 77,71 | 3755,85
Al12 | 9,28 |26,73|2,99| 36,02 |102,35| 49,76 | 2,24 | 0,85 | 8,52 | 44,33 | 63,66 | 3745,90
A13 | 9,35 |27,54|3,01| 36,89 |102,30| 50,12 | 2,31 | 2,88 | 8,69 | 46,62 | 66,41 | 3843,80
Al4 | 9,42 |28,35|3,02| 37,77 |102,25| 50,48 | 2,38 | 4,83 | 8,88 | 48,81 | 69,15 | 3934,21

Também pode-se observar que o consumo de biomassa n&o é constante e varia de acordo

com a vazdo de ar que entra no gaseificador. Na Tabela 3.9, mostram-se as variaveis SGR

e Us, assim como algumas propriedades do gas produzido importantes na avaliacdo do

gas em MCI.

Tabela 3.9. Composi¢do do gés de sintese

SGR Concentracédo (% vol.)

Teste 9% Us

(kg/m*<h) COz |H20 | N2 | CO |CHsa| He
Al 131,78 |0,13| 35,40 |35,40| 2,00 |14,97| 2,30 | 10,00
A2 128,95 |0,13| 34,20 |37,00| 1,90 |15,09| 1,50 | 10,28
A3 128,48 |0,13| 34,20 |36,80| 1,90 |15,05| 1,30 | 10,79
A4 128,95 |0,14| 33,50 |36,70| 1,90 |15,75| 1,10 | 10,96
A5 128,95 [0,14| 33,30 |36,60| 1,90 |15,93| 0,90 | 11,34
A6 128,95 |0,14| 33,20 [36,00| 1,90 |16,14| 0,70 | 12,04
A7 130,84 |0,15| 34,00 |34,40| 2,00 |15,97| 1,00 | 12,60
A8 129,42 |0,15| 34,00 |35,40| 2,00 |15,40| 0,90 | 12,30
A9 129,89 |0,16 | 33,30 |35,30| 2,00 |16,34| 0,70 | 12,44
Al10 131,78 |0,16 | 33,20 |34,20| 2,00 |17,02| 0,80 | 12,74
All 131,31 |0,13| 33,40 | 5,50 | 2,00 |16,69| 0,70 | 12,95
Al2 131,31 |0,17| 34,00 |33,90| 2,00 | 16,08 | 0,80 | 13,24
Al3 132,25 |0,17| 33,80 |33,50| 2,00 | 16,64 | 0,90 | 13,16
Al4 133,20 |0,18| 33,40 |33,20| 2,00 |17,39| 0,90 | 13,12
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3.6 Resultados dos testes na planta piloto de briquetagem

Neste item séo apresentados e discutidos os resultados do balango de massa e energia da
planta piloto de producéo de CDR.

3.6.1 Balango de massa e energia da planta piloto de briquetagem

O RSU entra na planta depois da triagem com uma vazéo de 112 kg/h e uma umidade de
aproximadamente um 40%. De acordo com Fichtner [84], a taxa de producdo de CDR a
partir de RSU varia entre 23% e um 50% em massa de residuo processado.

O secador rotativo retira 30% da umidade do residuo, nas etapas de trituragdo e
briquetagem se tem aproximadamente um 5% de perdas respectivamente. Apés a
operacdo de secagem e trituracdo, os residuos entram na briquetadeira, capaz de
transformar os solidos triturados em briquetes densificadas com diversas dimensdes e prontos

para a queima em fornos, caldeiras e fog6es[85][86].

O processo de secagem e realizado com os gases de combustdo de uma fornalha que é
alimentada por aparas de madeira com uma vazdo de 17,78 kg/h. A vazédo de ar de
combustdo é de 108 kg/h. Os gases quentes provenientes da combustdo entram no secador
com uma temperatura de 500°C e com uma vazdo de 110,56 kg/h e saem com uma
temperatura de 150°C, depois da etapa de secagem a umidade do residuo diminui até
14,78%.

Os consumos de poténcia na etapa de producdo do CDR foram considerados em base a
dados fornecidos pelo fabricante. A eficiéncia liquida calculada referente ao RSU € de
35,14 % se consideram as perdas no consumo elétrico nas operac@es para a producgédo do
CDR, os resultados do balanco de massa e energia apresentam na Figura 3.17 e 0s
resultados da producdo de energia e consumo energético se apresentam no diagrama de
Sankey exposto na Figura 3.18 E necessario considerar que a capacidade dos
equipamentos na planta esta sobre dimensionada e € por isso que a planta funciona apenas
algumas horas por dia, ja que comercialmente ndo existem plantas de menor capacidade.
A partir do balango de massa e energia calculou-se a eficiéncia da fornalha é de 79,69 %
e do secador 92,55%



84

Assim mesmo a eficiéncia do processo pode ser melhorada e se avaliar plantas de maior
capacidade ou bem com outras tecnologias de gaseificacdo. Segundo os resultados do estudo
de Zacariello [30] da gaseificagdo de 500kg/h de CDR (PCI: 23 MJ/kg), em leito fluidizado
borbulhante e integrada com um motor de combustdo interna, foi possivel atingir a uma

poténcia de 500kWe, com uma eficiéncia elétrica neta de 15% liquida.

Tabela 3.10. Consumo de poténcia dos componentes da planta[77].

Componentes da planta

Fornalha LIPPEL QPL5
Energia gerada 550 kW
Ventilador de ar Primério 3,7285 kW
Poténcia Exaustor 2,9828 kW
Motor Redutor 1,4914 kW
Sistema de alimentacéo 3,7285 kW
Secador LIPPEL SRL500
Poténcia de Acionamento Tambor 37,285 kW
Poténcia Base do Secador 4,4742 kKW
Sistema de alimentacéo 3,7285 kW
Triturador TMF 3280E TMF 3280E
Poténcia motor 18,6425 kW
Alimentagdo moinho 3,7285 kW
Transportador de Correia 2,2371 kKW
Ciclone FCL/750
Poténcia motor alto rendimento 0,7355 kW
Exaustor de Tiragem EAL 450
Motor WEG 11,03 kW
Briguetadeira LIPPEL BL 65/210
Poténcia Motor Helicoidal 29,828 KW
Poténcia Motor Principal 37,285 kW
Sistema moega de alimentacao 3,207 kW
Componentes adicionais 36,775 kW
Tempo de operacdo da planta 8 h/dia
Poténcia requerida para acionar 0s

equipamentos 171,10 kwW
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Figura 3.17. Balancos de massa e energia da planta piloto (Briquetagem)
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O poder calorifico inferior (PCI) do RSU
selecionado foi tomado da tabela 2.4

Q poder calorifico inferior (PCI) do RSU
Umido & aproximadente 152 MJ/kg [29].

O poder calorifico inferior (PCI) do CDR. €
calculado a partir da anailise elementar dos
briquetes produzidos na planta piloto
apresentados na tablela 3.2

Anotacoes

T. dos gases de saida da fomaha: 1178 K
PCIl das aparas de madeira: 19,31 MJ/kg
Temperatura das Cinzas: 873 K

Cp {Cinzas). 569,29 kJ/kg*K

Tempo de operacio da planta: 8 horas por dia
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. Perdas de material durante a triuragéio e briquetagem aprox. 5%

Figura 3.18. Diagrama de Sankey planta piloto (Briquetagem)
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3.7 Problemas evidenciados durante os testes experimentais

Neste item pretende-se mostrar os problemas que se apresentaram durante a producéo dos
briquetes de CDR e durante os testes de gaseificacao.

3.7.1 Problemas na Usina de Briquetagem

A maior dificuldade durante a producdo do combustivel, apresentou-se na trituracdo do
residuo solido, devido a seu alto teor de umidade o que causava entupimento nas facas do
triturador. Outro problema evidenciado foi que o residuo apresentou um alto contetdo de
plastico o que poderia ser uma dificuldade no processo de gaseificacdo criando um

residuo vidroso o qual seria um problema na manutencéo do sistema.

Além das perdas de material no processo de trituragéo, foi evidenciado um problema de
bloqueio na saida do processo de densificacdo devido ao teor de umidade do residuo e a

heterogeneidade do mesmo.

O alto consumo de energia foi outro dos problemas apresentados, devido a que a planta

esta sobre dimensionada para a quantidade de residuo processado.
3.7.2 Problemas durante os Testes de gaseificacdo

Um dos principais problemas durante os testes foram os vazamentos principalmente no

sistema de limpeza o que dificultava a medi¢éo dos teores de CO, H, e CH4 no gas pobre.

Além do anterior um problema que foi evidenciado durante os testes é o alto teor de cinzas
no CDR o que formara entupimento na grelha e fazendo o processo de remocao dela seja

complicado.

Teve-se problema com o motor pois ndo atingiu a poténcia minima necessaria para uma
carga de 10kW, isso acontece por que existe uma perda relacionada ao poder calorifico
do gas pobre em relacdo ao gas natural, que é o combustivel para o que o motor foi

projetado.
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Capitulo 4

4 Metodologia de pré-dimensionamento da planta de
1MW,

Neste capitulo se propde uma metodologia para o projeto de uma planta de 1 MWk (Figura
4.1). Inicialmente se define a configuracédo da planta, se realizam os balanc¢os de massa e
energia do processo seguindo com a selecdo e célculo dos equipamentos. Uma vez sao

conhecidos os equipamentos é feito o estudo econdmico da planta.

Capacidade da Matéria
planta Prima

} |

Configuracdo da
planta

Definigdo do Diagrama de
Fluxo do Processo

Dados Termodinamicos

_

Balango de massa e energia
da planta

Especificagdo dos
equipamentos

Avaliagcdo Técnica e
econdmica da planta

Figura 4.1. Fluxograma da metodologia para o projeto da planta
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4.1 Configuracéo da planta

Conforme estabelecido anteriormente o principal objetivo deste trabalho € projetar uma
planta de geracdo de energia elétrica de 1 MW, utilizando CDR a partir de RSU como

combustivel.

Os valores para realizagdo e conducdo dos céalculos energéticos, econémicos e
termodindmicos sdo obtidos a partir de avaliacbes teoricas e dados reais medidos. Os
investimentos em pesquisa e a adocao de novas tecnologias para a geragéo de eletricidade
através da gaseificacdo de CDR proporcionam uma expressiva reducdo do volume de
RSU coletados nos municipios, tornando a sua disposi¢ao mais eficiente do ponto de vista

tecnoldgico, social, energético e ambiental.

A montagem feita de uma planta piloto permitiram obter os dos dados técnicos e
indicadores essenciais para o dimensionamento da planta em escala industrial. Nesse caso
especifico, a planta piloto de capacidade nominal de 500kg/h foi util porque através dela
foi possivel avaliar diferentes hipoteses, testar novas configuracdes ndo estabelecidas
previamente e, dessa forma, definir claramente o desenho das estruturas e equipamentos
necessarios para a planta de 1 MW.. Portanto, neste trabalho séo apresentados os calculos

e execucdo do layout béasico da planta em escala industrial de 1 MWe.

Esse procedimento de extrapolacdo € comum nos processos de engenharia porque tem
como objetivo alcancar um nivel elevado de correlacdo entre os ensaios na planta piloto
da area de pesquisa e desenvolvimento e o processo em escala real. Grande parte das
maquinas e equipamentos da planta piloto € idéntica a da planta principal. Dessa forma,
€ possivel executar 0s ajustes necessarios nas operacGes unitarias do processo real

alcancando as eficiéncias determinadas na planta piloto.

Os célculos termodinamicos e o projeto dos gaseificadores serdo realizados assumindo
um poder calorifico inferior (PCI) para 0 CDR na média de 19,5 MJ/kg. O célculo do PCI
foi obtido a partir da caracterizacdo do combustivel (briquetes) que foi produzido na

planta piloto, na Figura 4.2 se mostra o fluxograma do processo.
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Figura 4.2. Fluxograma do Processo

A partir do PCI do CDR e da poténcia requerida do projeto, procede-se a calcular a vazéo
maéssica de CDR necessaria para gerar IMW,, tomando em consideragdo as perdas
energéticas no conjunto gaseificador/motogerador. A quantidade de CDR necesséria €

calculada mediante a seguinte expressao:

Preq
PClcpr * Negm

Mepr = (4-1)

Sendo:
P..q: Potencia elétrica requerida para o projeto, MW
PCl.pg: Poder calorifico Inferior do CDR, MJ/kg

Neem - Eficiéncia do conjunto gaseificador/motogerador
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Utilizando a equagdo 4.1 foi calculada uma vazdo massica de CDR de 1034 kg/h, este
parametro permite calcular a capacidade térmica do gaseificador. Neste trabalho o reator
escolhido é o de leito fixo co-corrente que sdo reatores de pequena escala (L0kW até
1,5MW)[87], devido a que se adequa as caracteristicas do combustivel produzido por que
é capaz de fornecer um gas com baixo teor de alcatrdo, sendo uma das razoes pelas quais
este tipo de reator € o mais utilizado em acionamentos com MCI[58]. Para calcular a
energia térmica de um reator co-corrente procede-se determinar a partir da seguinte

equacéo:

Pr = mepg * PClcpg * Nrrio (4.2)

Sendo:
P;: Potencia térmica reator, MW
Nrrio- Eficiéncia a frio do gaseificador

Tendo a limitacdo da energia térmica recomendada para os reatores de leito fixo co-
corrente, propde-se utilizar 4 reatores, cada um para uma vazdo massica de 285,5 kg/h,

onde a energia térmica entregada por cada reator sera aproximadamente 1,4 MW,

A vazdo massica de entrada para cada reator € calculada a quantidade de RSU que
ingressa na planta levando em consideracgéo os resultados da planta piloto de briquetagem,
como as perdas no processo de trituracdo aproximadamente 3%, as perdas na
compactacdo do CDR 2% e a quantidade de umidade retirada no secador
aproximadamente um 40%. Outra consideracdo que se levo em conta para o projeto da
planta foi a quantidade de RSU retirada na etapa de triagem que é o 50% do residuo que

ingressa ao secador.

O diagrama geral da planta de 1MW, é mostrado na Figura 4.3 (secdo 1) e na Figura 4.4
(secdo 2), a primeira etapa do processo e onde o RSU € processado e convertido em
briquetes de CDR. O processo comeca na etapa de secagem do RS, onde uma fornalha é
alimentada por aparas de madeira e a energia liberada nos gases de combustdo €
conduzida a um secador rotativo reduzindo o teor de umidade do RSU, uma vez o RSU

sai do secador € triturado e posteriormente transformado em briquetes.
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A segunda etapa do processo inclui a gaseificacdo e geracdo de eletricidade. Como foi
mencionado anteriormente serdo usados 4 reatores de leito fixo em paralelo, os quais
utilizaram 2 sistemas de limpeza baseados no método OLGA o qual fornece uma
eficiéncia na remocdo do alcatrdo de 98%|88]. Este método estd composto por dois
estagios, no primeiro estagio sdo removidos os alcatroes pesados, as cinzas e o0s alcatroes
leves sdo retirados durante o segundo estagio. Antes de entrar no sistema de remocao de
alcatrdo OLGA o0 géas pobre € resfriado e as particulas grossas sdo removidas por um

ciclone.

Os alcatrdes pesados entram ao coletor e sdo removidos por condensacao, o precipitador
eletrostatico (ESP) se limpa pela fracdo de alcatrdo e pelo 6leo capturado. Depois do
coletor e do ESP o0 gés esta livre de alcatrdes e sdlidos pesados. Os alcatroes leves sdo
removidos no absorvedor. A absor¢cdo é um processo limitado, o 6leo de absorcao é
saturado com alcatrdo. Por conseguinte, o 0leo saturado é enviado para um decapante no
qual os alcatres sdo removidos por ar aquecido[88]. Uma vez é feita limpeza do gas é

direcionado para o0 motogerador.

O balanco termodinamico e os indicadores de eficiéncia do processo serdo obtidos a partir

do balango de massa e energia da planta.

O motor escolhido para integrar o sistema é um motor da empresa Jenbacher da General
Electric, referencia: J420, especial para trabalhar com gas baixo poder calorifico o qual
tem uma capacidade de geracdo de até 1,5 MWe, a eficiéncia considerada no conjunto

gaseificador-motogerador para o célculo da é de 18%][11].
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4.2 Balancos de Massa e Energia da Planta 1IMWe

Neste Trabalho o balanco de massa e energia da planta de geracao elétrica esta dividido
em duas se¢Bes, uma delas é a etapa de pré-tratamento, onde sdo analisados os fluxos
maéssicos do material que ingressa para a producdo dos briquetes, junto com 0s consumos
e fluxos de energia dos equipamentos e a outra secdo é a de geracao elétrica que esta

composta por o conjunto gaseificador/motogerador.
4.2.1 Balanco de energia na Fornalha e no secador

O processo de secagem é feito com o fim de melhorar a qualidade do produto atingindo
0 consumo minimo de recursos energeticos. Devido a que a umidade do RSU esta no
torno de 45% é necessario submete-lo num processo de secagem a fim de aumentar seu
potencial energético mediante um secador rotativo alimentado por gases quentes

provenientes de uma fornalha.

A fornalha ¢é alimentada por residuos de serragem (aparas de madeira), a continuacéo se

apresenta as propriedades termoquimicas da biomassa na Tabela 4.1.

Tabela 4.1. Propriedades fisico-quimicas da biomassa[89]

Propriedades das aparas de madeira
(Base umida)

%

C 43,587

H 5,3244

N 0,4263

S 0,0435

(0] 36,4095
Umidade 10
Cinzas 3

PCI (MJ/kg) 19,31

O consumo especifico de biomassa para a secagem do RSU é um indicador de eficiéncia

energética no processo e esta definido pela seguinte equacao[90]:

b= B
MZ prod

(4.3)

Sendo:
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b: Consumo especifico de combustivel (kg/tprod)

B: Consumo de combustivel (kg/h)

M; proq- quantidade de material seco para a produgdo de briquetes

O consumo de combustivel B é a quantidade de aparas de madeira necessarias para o

funcionamento da fornalha:

Qq

B= —<%
PCl, 1, (4.4)

Sendo:

PClI,: poder calorifico inferior da biomassa, MJ/kg
Q,4: Energia térmica necessaria para a secagem, MW
ns: Eficiéncia da fornalha

Uma vez sdo conhecidos estes valores procede-se calcular a eficiéncia da fornalha
mediante a estequiometria da combustdo se faz o calculo analitico para determinar as

entalpias na entrada e na saida da fornalha.

0,03625C + 0,053H + 0,0003045N + 0,0001035S + 0,022750 + my;,. (0, + 3,76N,)
+ 0,0055H,0 - x1C0, + x,H,0 + x350, + x4N,

(4.5)

Depois de realizar o balan¢o da equacao (4.5) se obtém:

0,03625C + 0,053H + 0,0003045N + 0,0001035S + 0,022750 + 0,03826
* (0, + 3,76N,) + 0,0055H,0 (4.6)
- 0,0363C0, + 0,0321H,0 + 0,000013550, + 0,14404N,

¥ Reagentes = X Produtos 4.7)
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O balango se realiza considerando o balango de energia, ou seja, que a energia que entra

na fornalha é igual & que sai. Neste caso se utilizara a entalpia para medir a energia térmica

por unidade de massa de ar, 0 gas e as cinzas. Por tanto, o balanco energético da fornalha

(Figura 4.5) se apresenta na equacao (4.8).

m(b)*PCl(b) Qp ‘

- m(g)*h(g)
m(ar)*h(ar) Fornalha
—

' m{c)*h(c)

Figura 4.5. Esquema do fluxo de energia da fornalha

myPCly, + Mg hgr = mche + mghy + Qp

Sendo:

my,: Vazdo de Biomassa que entra a Fornalha, kg/h
mg,-. Vazdo de Ar que entra na Fornalha, kg/h
h.,: Entalpia do Ar que entra na Fornalha, kJ/kg
m,: Vazdo de cinzas que saem da Fornalha, kg/h
h.: Entalpia das cinzas

mg. Vazdo dos gases de saida

hg: Entalpia dos gases

Q,: Calor perdido

A entalpia de cada elemento do gés e dada pela equacéo (4.9)

(4.8)
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Tf
h = hs +f cp.dT (4.9)

298

Sendo:

h: Entalpia de formagao (kJ/kmol)
T:K

Cp: kd/kmol*K

Substituindo os calores especificos a uma temperatura de 905 °C na equacéo (temperatura
aproximada com a que o0 sai 0 gas produto) e as respectivas entalpias de formacéo dos

elementos que compBem o gas.

Substituindo Temos:

hg =X hs (Cpco, * Yco, + CPr,0 * Yhy0 + CPso, * Vso, + CPn, * Vn,) * tg (4.10)

Sendo:

X hy: Somatoria das entalpias de formagéo dos gases de saida
Cpco,, CPu,0, CPso,, Cry, = Calores especificos dos gases de saida
Yco,» Yu,0 Yso0,, ¥, = Fracdes molares dos gases de saida

Depois de determinar as entalpias procede-se a calcular o calor perdido e calor que
fornecem os gases para o secador. Do balanco de energia se pode calcular a eficiéncia da

fornalha mediante a equacédo (4.11):

B (mghy) + (mch,)
T = Gy, PCL,) + (Marhar) (@11
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4.2.1.1 Balango de Energia no Secador

O balango do secador se realiza somando a energia que entra no secador sendo igual a
energia que sai, incluido o consumo de energia dos equipamentos. Se utiliza a entalpia
para medir a energia térmica por unidade de massa de ar, o gas. Por tanto, o balango

energético do secador (Figura 4.6) se apresenta na equacgdo (4.12) [91].

B wer

m(umido)*PCI(CDR)

— m(seco)*PCI(CDR)

m(g)*h(g) Secador —
—
j (mg+ma)*h(s)

Figura 4.6. Balanco de energia do secador

Mepr, PClcpr, + Mghy + Wey = mepr PClepr, + (Mg + Mg)hggiaq (4.12)

Sendo:

mcpg,,- Vazdo de CDR umido que entra ao secador, kg/h
PClcpg, - Poder Calorico Inferior do CDR Umido, kl/kg
mcpg,: Vazdo de CDR que sai do secador, kg/h
PClcpg,: Poder Caldrico Inferior do CDR seco, kl/kg

W,;: Consumo de energia eléctrica do secador, kWh
m,. Vazdo de dgua na saida do secador, kg/h

mg. Vazdo dos gases de saida

h,: Entalpia dos gases
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hsaiaq: ENtalpia de saida

Depois de calcular a entalpia de saida do secador procede-se a calcular a eficiéncia do
secador, mediante a equagéo (4.13).

_ (mCDRSPCICDRS) + (mg + ma)hsal’da
(mCDRuPCICDRu) + (mghy)

(4.13)

4.2.2 Balanco de massa e energia do Sistema de Gaseificacdo

O balango de massa e energia para um gaseificador de leito fixo co-corrente é calculado
a partir dos fluxos de entrada e saida durante o processo. Principalmente a vazdo massica
do combustivel, a vazéo do agente de gaseificacao, os residuos gerados durante o processo

e o fluxo do gas pobre na saida.

A vazdo massica do combustivel m.pr foi calculada a partir da poténcia térmica
requerida Pr (MW) para cada reator, assim como foi descrito no item 4.1. A vazao

volumétrica do gas pobre V; (Nm?/h) é calculada em fungéo do poder calorifico inferior

do gés pobre PCI, (MJ/Nm?) mediante a seguinte equagao:

Pr
V. =
9~ pcl,

(4.14)

O poder calorifico do gas de pobre é calculado a partir da sua composicao dos gases (CO,
CH4 e Hy), neste trabalho sera utilizado o modelo desenvolvido por [7], para determinar
os teores de CO, CHs e H2 na composicdo do gas pobre, o qual desenvolve uma
modelagem CFD no software ANSYS FLUENT®, levando em consideracdo 0s
parametros de entrada como a vazdo massica de combustivel, a vazdo do agente de

gaseificacdo e a geometria do reator. Os célculos sdo analisados em regime permanente.

A eficiéncia elétrica esta definida como a razdo da poténcia liquida de saida ou gerada

(Pgeraaa), € @ poténcia térmica do combustivel fornecido (PCl¢pr) Equagdo (4.15).
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3,6 Pgerada
mCDR ) PCICDR + Par+ Paux

Net = (4.15)

Sendo:

P,: Poténcia liquida gerada (KWe)

mepr. Vazao massica do CDR (kg/h)

PCl;pg: Poder calorifico inferior do CDR (MJ/Kg)
P,,: Poténcia térmica do ar de entrada

P,...: Poténcia dos equipamentos auxiliares

Depois de determinar as equacOes para o calculo dos respectivos balancos de massa e

energia da planta, procede-se ao calculo e sele¢do dos equipamentos
4.2.3 Pré-dimensionamento do reator

O pré-projeto do reator consiste no seu dimensionamento, ou seja, na obtencdo das
dimensb6es dos varios componentes do gaseificador. Este processo €, em certa medida,
empirico e é realizado através de céalculos e usando relacdes empiricas e alguns dados
experimentais[48]. Os principais parametros para projetar um gaseificador de leito fixo
sdo o0s seguintes: Diametro do Reator, Altura do reator, Poténcia de saida, razdo de

Equivaléncia (RE), Taxa de gaseificacao especifica (SGR) e Quantidade de ar necessaria.
-Didmetro do reator

O diametro interno do reator é calculado pela Equacdo (4.16) é determinado a partir da

poténcia necessaria, [92].

0.5
. <1.27 X FCR) (4.16)

SGR

onde, FCR ¢ a taxa de consumo de combustivel (kg/h), e SGR é a taxa de gaseificagdo
especifica (kg/h m?)[93].
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-Taxa de gaseificacdo especifica (SGR)

SGR é a vazao volumétrica de gas por unidade de area com base no didametro da garganta
(o volume de gés é medido nas condicdes padrao)[63]. Pode-se calculada pela equacéao

1”(:
= 4.17
SGR I ( )

Onde, A ¢é a area do leito expressada em m? e m,. € a taxa do combustivel em kg/h

-Altura do Reator

A altura do reator pode ser encontrada pelo uso dessa expressao. O parametro depende
do SGR, tempo execuc¢do necessario e a densidade do combustivel. A altura (H) pode ser
determinada mediante a equagéo (4.18):

SGR X t
H =

; (4.18)

onde, t € o tempo de operacdo requerido (h) e p é a densidade aparente da matéria-prima

(kg/m3). A poténcia de saida (P,) pode ser determinada pela equacéo (4.19):

_ FCR X PCScpp X1
o 3.6

(4.19)

onde, PCS é o poder calorifico superior do CDR (MJ/kg) e n é a eficiéncia do
gaseificador[92].

-Quantidade de ar necessaria

A vazdo de ar (AFR) foi determinada com base na taxa de consumo de combustivel
(FCR), ar estequiométrico e a relacdo de equivaléncia recomendada (RE) usando as
equacoes (3.1) e (3.4)[94].
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O reator escolhido foi o reator tipo Imbert. Segundo Proenza [95]. Este tipo de reatores é
utilizado para acionamentos com motores de combustdo devido a que fornece um gas

com baixo teor de alcatrdo[92].

O projeto de um reator de leito fixo co-corrente tipo Imbert é baseado na taxa de
gaseificacdo especifica (SGR). O gaseificador pode ser operado nas fixas de 0,1-0,9
Nm3/h cm?2. Com base no valor maximo da SGR, o didmetro da garganta, a altura do plano
do bico acima da garganta, a area do bico e do anel superior podem ser calculados[94].

Os parametros levados em conta para o projeto do leito do reator sdo os seguintes:
- As velocidades de injecéo de ar nos bicos devem ser da ordem de 22-33 m/s
- Alinclinacdo da garganta deve estar na faixa de 45° - 60°

-O diametro interno na entrada de ar deve estar na faixa de 10cm e 20cm maior do que o

didmetro da garganta.
- Area do bico

A area do bico é calculada mediante a equacdo (4.20) os parametros de entrada sdo: AFR
é a taxa de fluxo de ar (Nm3/h), e v é a velocidade de entrada do ar (m/s). Assim, o
intervalo geral para a velocidade de entrada de ar é de 22 m/s até 33 m/s, e 0 numero de
bicos usados é de 1 a 10. O objetivo do projeto do bocal € evitar zonas frias (escuras) na

zona de oxidacdo (combustdo)[62].

AFR 103
A=——X— (mm?) (4.20)

4.2.3.1 Descricdo do projeto do reator proposto

De acordo com os parametros de pré-dimensionamento apresentados a Figura 4.8 mostra
0 esboco do leito do reator, calculado a partir da taxa de gaseificacdo especifica (SGR), a

area da garganta foi calculada em funcdo da vazdo volumétrica do gas pobre (1) e da

SGR, o diametro da garganta (d;,) é determinado a partir da area transversal da garganta.
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Figura 4.7. Esboco do leito do reator

A Figura 4.8 modelo CAD da geometria do reator tipo Imbert desenvolvida no software
Solidworks® a qual foi construida com os parametros de desenho apresentados na Tabela
4.2. O reator tem um didmetro interno de 1, 25m e uma altura de 3,78m. O ar é fornecido
ao leito por bicos radialmente distribuidos. Na Figura 4.8 mostra-se que a tubulacdo que
fornece o ar esta ao redor do leito do reator, o que ajudara a esfriar o leito e também
aquecera o ar para aumentar a eficiéncia do processo. A vazao volumétrica de ar para este
reator € de 300 Nm?3/h calculado a partir da taxa de consumo de combustivel, neste caso
258 kg/h. como foi descrito anteriormente esses calculos foram feitos tomando como
ponto de partida a capacidade térmica do reator 1,4 MW.. De acordo com Garcia [96], 0
material recomendado para a constru¢do do corpo interno do gaseificador e a cerdmica

com densidade de 350 kg/m? devido a que possui boas propriedades isolantes.
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Figura 4.8. Modelo CAD do reator proposto

Tabela 4.2. Parametros de desenho do reator

Descricdo Valor Observacao
Combustivel Derivado de Residuos (CDR) 60x150 mm Dimensédo dos Briquetes
Poder Calorifico Superior (PCS) 20,8 MJ/kg Medido
Poténcia térmica do reator 1400 kW Assumido pelo autor
Densidade do CDR seco 225-412 kg/m3 Prechthai [12]
Tempo de operacao 24h Assumido
Duracédo do combustivel armazenado no Silo 6,5h Kythavone [93]
Relacdo de Equivaléncia (RE) 0,33-0,45 Assumido
Eficiéncia de gaseificacdo 60 - 70% Yan [97]
Taxa especifica de gaseificagdo (SGR) 210 kg/h m2 Calculado
Vazéo de combustivel (FCR) 258,5 kg/h Quantidade de cor~nbust|vel
para uma operacdo de 1h
Vazéo de Ar 306,5 Calculado
Dimensionamento do Reator
Diémetro interno do reator 1,25m Calculado

Altura do reator 3,78 m Calculado
Densidade do Ceramica (Corpo interno) 350 kg/m?®

Disponivel na literatura
Velocidade do ar nos bicos 33 m/s Kythavone [93]
Diémetro do ciclone 0,547 m Garcia [96]

Tempo de permanéncia do gés na regido de reducdo (GRT) 0,5 segundos Valor recomendo pela literatura
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4.2.4 Conjunto Motogerador

Como foi apresentado na revisdo da literatura o objetivo principal da gaseificacdo é a
producdo de um gas com baixo poder calorifico, que possa ser usado como combustivel
em um motor de combustdo interna para aplicacfes de pequena escala [48], porém, esta
é a melhor alternativa para a producdo de energia da planta que sera projetada. Para
garantir a energia de saida de 1MWk, serd utilizado um motogerador marca Jenbacher
modelo J420 o qual tem uma capacidade nominal de geracdo de energia de 1,56 MWe.
Na Figura 4.9 mostra-se a fotografia do motogerador, as dimens@es e as especificacdes

técnicas sdo apresentadas no anexo A.

Figura 4.9. Conjunto motogerador Jenbacher modelo J420 [98]
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4.3 Avaliacdo econdmica da planta

A viabilidade econémica do processo ¢ um fator importante para que o projeto seja
atrativo para o investidor. Os principais indicadores e fatores de uma anélise de
viabilidade econdmico-financeira sdo: VPL (valor presente Liquido), TIR (Taxa Interna
de Retorno), os custos de investimento total e os custos de operagdo e manutencdo. O
periodo considerado para a anélise econdmica foi de 25 anos. Para determinar os custos
do processo foram consultados: os dados dos fabricantes dos equipamentos, orgamentos
feitos para o tipo de usina e capacidade de desenho estimadas, além disso se estabelece
uma extrapolacdo da planta piloto atual utilizando os custos fixos mediante 0 método do
fator de poténcia aplicada a relacéo de planta-Capacidade exposto por [99]. A continuacao

se apresenta as definicdes e 0s equacionamentos dos parametros da analise econémica.
4.3.1 Taxa minima de atratividade (TMA)

Também conhecida como taxa de juros comparativa ou de desconto, essa taxa € na
verdade, a taxa minima de retorno que o investidor pode obter como rendimento de seu

investimento[100].
4.3.2 VPL (Valor Presente Liquido)

O valor presente Liquido, VPL, é um indicador usado para avaliar a viabilidade de um
projeto através do calculo do valor atual dos fluxos de caixa do mesmo[101]. Segundo
apresenta Paiva [100], o VPL fornece informacdes a respeito de um investimento, através
do o valor presente de futuros pagamentos ja descontados a taxa de juros e o custo do
investimento inicial, ou seja, € o calculo de quanto os futuros pagamentos, somados a um
custo inicial estariam valendo atualmente. Desta forma, se o VPL for maior que zero,
significa saldo positivo para o investidor, nesse sentido o projeto pode ser aceito. Em
contrapartida, se o VPL for menor que zero, significa que o investidor perdera para

investir no projeto.
Assim:
VPL > 0: Aceita o projeto.

VPL <0 :Rejeita o projeto



108

Este indicador desloca as entradas e saidas de capital para a data inicial do investimento,
descontando a taxa de juros (“i”’), denominada Taxa Minima de Atratividade (TMA). Na
equacao (4.21), é possivel ver que consiste na diferenca entre o valor presente dos fluxos
futuros de caixa, considerando os juros, e o investimento inicial [102][103].

VPL = —FC +i Fe
B 0 k_1(1+i)’<

(4.21)

Sendo:

FC,,: Fluxos de caixa referente a cada ano de planejamento
FCy: Investimento inicial

k: (1;n) = Periodos do planejamento

i: Taxa minima de atratividade do projeto (TMA)

4.3.3 Taxa Interna de Retorno (TIR)

A Taxa Interna de Retorno (TIR) € a taxa necessaria para igualar o valor atual de entradas
recebimentos, ao valor das saidas, pagamentos, previstas no fluxo de caixa (equagéo
(4.22)[102]. Portanto TIR é uma taxa de desconto que faz com que o VPL de um projeto
seja igual a zero. Projetos com a taxa minima de atratividade (TMA) superiores a TIR
devem ser rejeitados. Projetos cujos valores de taxa de desconto sdo inferiores aos valores
de TIR devem ser aceitos[100][104].

Se TIR > i: Aceita o Projeto;
Se TIR <i: Rejeita o Projeto;

Para i= taxa de desconto

N

FC,

0= —FCy+ 2 T (4.22)
k=1
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Sendo:

FC,: Fluxos de caixa referente a cada ano de planejamento
FCy: Investimento inicial

k: (1; n) = Periodos do planejamento

Seu critério de decisdo consiste em comparar a TIR com a TMA da empresa para verificar
0 desempenho do projeto, podendo ser: maior do que o TMA -significa que o projeto é
economicamente atrativo; igual a TMA - investimento estd em uma situacdo de

indiferenca; menor que a TMA - investimento ndo é economicamente atrativo[102].
4.3.4 Tempo de Retorno (Payback)

Segundo apresenta Nisa [101] o payback € o tempo decorrido entre o investimento inicial
e 0 momento no qual lucro liquido acumulado atualizado iguala o valor do investimento
realizado. O payback pode ser nominal, se calculado com base no fluxo de caixa com
valores nominais ou presente liquido, se calculado com base no fluxo de caixa com
valores trazidos ao valor presente liquido. Qualquer projeto de investimento possui de
inicio um periodo de despesas (em investimento) a que se segue um periodo de receitas
liquidas (apds retirar os custos do exercicio). O periodo de tempo necessario para que as
receitas recuperem a despesa realizada em investimento é o periodo de recuperacdo do

capital investido.
4.3.5 Custo de Capital Fixo

O custo de capital fixo estd associado e relacionado com a construcao da planta. Para o
calculo se analisam os custos dos equipamentos como: a aquisicao, 0s materiais € a mao
de obra. Os custos indiretos como a instalacdo e montagem de equipamento, fretes,
imprevistos, contingéncia e taxas[8]. O custo do capital fixo pode ser calculado mediante

a equacdo (4.23).

CFC == CE + CC + CT (423)

Sendo:
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Crc: Custo de capital Fixo
Cg: Custo de equipamento
Cc: Custo de Contingéncia
Cor: Custo de outras taxas
4.3.6 Custo de operagdo e manutencéo

Refere-se ao capital necessario (equacao (4.24) para a fase de partida, e inclui o primeiro
periodo de operagédo da planta antes de ter conseguido ganhos do processo. Operacao e
manutencgéo da planta, inventarios de matéria prima, salarios e eventualidades. Estima-se

que representa entre um 15-20% do investimento fixo inicial[8].

Cop = (20%) - (Cpc) (4.24)

Sendo

Cop: Custo de capital de operacéo
Crc: Custo de capital fixo

4.3.7 Investimento total

Entdo o investimento total é o somatdrio dos custos fixos e dos custos de operacdo e

manutencdo mediante a equacao (4.25).

CT = CFC + COP (425)

O efeito do tempo no custo da aquisicdo do equipamento esta dado por:

CZ = " Cl (426)

Sendo:
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C: Custo de aquisicéao
I indice de custo
1: Tempo do ano base

2: Tempo desejado para os célculos
4.3.8 Meétodo do fator de poténcia aplicado a relagdo Planta/Capacidade

E um método para estudar as magnitudes relacionas ao investimento do capital fixo de
uma nova planta do investimento em termos de capital fixo de usinas similares
construidas com antecedéncia por uma relacdo de poténcia exponencial. Ou seja, para
determinadas configuracdes de plantas semelhantes, o investimento de capital fixo da
nova instalacdo é igual ao investimento de capital fixo da instalagdo construida C
multiplicado pela razdo R, definida como a capacidade da nova instalacdo dividida pela
capacidade da planta antiga, elevado a um fator de poténcia (x). Este fator de poténcia
com uma media entre 0,6 e 0,7 para diferentes tipos de instalacdes. O custo é calculado
mediante a equacéo (4.27)[105].

Cn = Cfe(R)* (4.27)

Uma melhor aproximacao para esta relacdo, que envolve os custos diretos e indiretos da

planta, foi proposta na equacéo (4.28) como:

Ca = FID(RY* +1] (4.28)

onde f e um fator de indice de custo global em relagdo ao custo da instalacéo original. D
é o custo direto e Z é o custo indireto total para a instalacdo anteriormente instalada de
uma unidade semelhante em um site equivalente. O valor de x se aproxima da unidade
quando a capacidade de uma instalacédo de processo é aumentada pela adi¢do de unidades
de processo idénticas, em vez de aumentar o tamanho do equipamento de processo. O
fator de indice de custo global f é o produto de um indice de custo de mao-de-obra
geografica, o correspondente indice de produtividade do trabalho na area e um indice de

custo de material e equipamento.
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4.3.9 Custo nivelado de energia

O custo nivelado de energia LCOE por suas siglas em inglés (Levelized Cost of
Electricity) é um calculo do custo de energia elétrica no ponto de conexdo. Serve para
comparar 0 custo de energia elétrica de fontes alternativas, incluindo os custos de
investimento, operacio e manutencdo (O&M). E um indicador econdmico que traduz o
custo de geracdo de energia, incluindo todos os custos ao longo da sua vida til, como o
investimento inicial, operacdo e manutencédo, custo do combustivel e custos de capital

investido[102][100]. Pode ser calculado mediante a seguinte equacéo (4.29).

LCOE = Z [(1 + l)n] (4.29)
]
Sendo:

E,. Energia produzida anualmente; i: Taxa de desconto; m: Vida util do

empreendimento; Cy,,: Custo de operacdo e manutencao; C,:Custo analisado
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Capitulo 5

5 Resultados

Neste capitulo se apresentam os resultados da avaliacdo termodinamica e econémica da

planta de geracdo elétrica de 1 MW usando CDR como combustivel.
5.1 Comparacéo dos resultados experimentais com o0 modelo CFD

Os resultados mostrados nas Figuras 5.1, 5.2 e 5.3 comparam a composic¢ao do gas de
sintese a partir dos testes experimentais realizados no capitulo 3 usando briquetas de
CDR, com os resultados obtidos pelo modelo desenvolvido por Diego Maya [7] que
utiliza ferramentas da dinamica dos fluidos computacional (CFD), determinando as
concentragdes de CO, CHa, Ho, variando a razdo de equivaléncia (RE) entre 0,22 e 0,35.
Para a utilizacdo deste modelo se definem as condic¢des de contorno e as configuracdes
dos diferentes parametros que representam o fenémeno da gaseificacdo em leito fixo co-
corrente de duplo estagio. Para as simulacdes foram usadas as ferramentas ANSYS-
ICEM®, ANSYS-FLUENT® e ANSYS-CFD POST®.

18

16

14
O Experimental para RE:0,25

12
Modelo Yepes para RE: 0,25

10

Composig¢do do gas de Sintese (%vol.)

co H2 CH4

Figura 5.1. Comparacao das concentracdes volumétricas do gas CO, CHa, Hz, entre os dados
experimentais e modelo CFD para uma RE: 0,25
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Figura 5.2. Comparacao das concentracdes volumétricas do gas CO, CHas, Hz, entre os dados
experimentais e modelo CFD para uma RE: 0,3
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Figura 5.3. Comparacao das concentrac@es volumétricas do gas CO, CHa, H, entre os dados
experimentais e modelo CFD para uma RE: 0,35
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Ao comparar os dados experimentais e a simula¢do. Encontrou-se que os resultados da
concentragdo dos gases gerados durante a gaseificacdo estdo na faixa da literatura
consultada.

Os dados apresentados ndo mostram uma diferencia em relagdo aos teores de CO e Hy,
possuem uma diferencia de aproximadamente entre 1-2% o Unico valor que apresenta
uma diferenca consideravel é o teor de CHa contido no gas independentemente do valor
da RE aproximadamente de 2%. Desses resultados pode-se concluir que o modelo
desenvolvido por Yepes [7], € usado como ferramenta para projetar o reator de leito fixo
co-corrente e analisar as condigdes estabelecidas no pré-dimensionamento do mesmo.
Como a temperatura ao longo do reator, o calculo do poder calorico de gés e a eficiéncia

a frio usando ar como agente de gaseificacao.
5.1.1 Resultados termodinédmicos da planta de 1MW

Neste item sdo apresentados os calculos termodinamicos para o projeto planta de geracao

e determinar a eficiéncia do processo.
5.1.1.1 Fluxos méssicos etapa de pré-tratamento

Calculou-se a vazdo massica de biomassa na entrada antes das etapas do processo.
Durante a triagem e depois de executar 0s processos de recepcdo e tratamento dos
residuos solidos uma parte do material é diretamente processada e depois direcionada
para a reciclagem, e outra parte é convertida em CDR. Neste estudo considerou-se uma

vazdo de entrada de RSU no processo de triagem de 2825 kg/h.

Segundo Goncalves [3] para uma cidade com uma populacdo aproximada de 100.591
habitantes a taxa de geracdo total média de residuos solidos é de 3143,45 kg/h, portanto,
0 vazdo massica necessaria para atingir a capacidade de geracdo elétrica de 1 MW;
corresponde a 72,21 % dos residuos produzidos por hora. Segundo Nasner [8] a taxa de
geracdo de CDR a partir de RSU depois da triagem é de aproximadamente 50% da vazéo
massica coletada separando os materiais ndo combustiveis como: vidro, metal, ceramicos

e outra fracdo de material reciclavel.

Depois do processo da triagem o RSU ingressa na etapa de secagem com uma umidade

entre 40% e 50%, e nesta etapa a umidade do residuo diminui até 30% de umidade
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aproximadamente. Nas etapas posteriores de trituracdo e briquetagem se consideraram
perdas de material de 2-3% respectivamente. Os gaseificadores de leito fixo usam como
correntes de entrada o combustivel (CDR) e 0 agente de gaseificacdo (ar). Como correntes
de saida se apresentam o gas de sintese e 0s residuais tais como: as cinzas e alcatrdo, que
deverdo ser retiradas no sistema de limpeza do gaseificador. Na Tabela 5.1 podem-se

observar os parametros utilizados para o célculo dos equipamentos da planta.

Tabela 5.1. Parametros de entrada para o célculo da planta

Variaveis de entrada Valor Unidade
Poder Calorifico Inferior do CDR 19,5 [MJ/kg]
Umidade do RSU 40 [%0]
Vazdo RSU antes da triagem 2825  [kg/h]
Vazdo de entrada no Secador 14125 [kag/h]
Perdas na etapa de Trituracdo 3 [%]
Perdas na etapa de Briguetagem 2 [%]
Vazdo de entrada no Triturador 1087,6 [ka/h]
Vazdo de entrada para Briquetagem 1055  [ka/h]
Vazdo de CDR briquetado na entrada dos Gaseificadores | 1034  [kg/h]
Taxa de geracdo de CDR depois da triagem 50 [%]
Poténcia térmica para cada reator 1,4 [kWi]

5.1.1.2 Fluxos energéticos na etapa de pré-tratamento

Depois de determinar as vazdes massicas de entrada para cada uma das etapas de pré-
tratamento, procede-se a calcular a eficiéncia da fornalha e do secador conforme aos

equacionamentos apresentados no capitulo 4.2.1.

Na Tabela 5.2 mostra-se a quantidade de biomassa que precisa a fornalha para fornecer o
calor necessario dos gases quentes que ingressam no secador. A vazao de ar e de biomassa
foi calculada a partir da poténcia térmica nominal da fornalha (1.400 kW) estabelecida
pelo fabricante, realizando seus respectivos calculos de combustdo. Seguindo a mesma
sequéncia, € realizado o balan¢o no secador (Tabela 5.3) para calcular a eficiéncia no
processo de secagem. O parametro para a sele¢do do secador, foi a vazdo nominal de saida

dada pelo fabricante (1500 kg/h) do residuo. O consumo de energia elétrica do secador é
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de aproximadamente 45,48kWh[77]. Todos os dados de consumo de energético sdo
calculados a partir das capacidades nominais dos equipamentos e das fichas técnicas dos
fabricantes.

Tabela 5.2. fluxos massicos e energéticos da fornalha

Fornalha
Variavel Valor Unidade Observacéo
Mpiomassa 88,54  [ko/h] Calculado
PCI, 19310  [kJ/kg] Marco Fellin [106]
My 465,1 [ka/h] Calculado
h 3015  [kJ/kg] Miem[85]
Meinzas 2,65 [ka/h] Calculado
Reinzas 488254,9 [kJ/kg] Mello [86]
Myases 1627,576  [kg/h] Calculado
hgases 322,4893 [kJ/kg] Calculado
Tyases 1178 K] Mello [86]
Qp 554995  KJ Calculado
Eficiéncia da fornalha (n) 81,08 % Calculado

Tabela 5.3. fluxos méssicos e energéticos do secador

Secador
Variavel Valor Unidade Observacao
Mcpr, 1412,95  [kg/h] Calculado
PClcpr, 152 [MJ/kg] Nasner [31]
McpRs 1087,6  [ka/h] Calculado
PClcpp, 195  [MJ/kg] Calculado
W, 45,48 [kwh] Estabelecido pelo Fabricante[77]
Magua 324,9 [kJ/kg] Mello [86]
Mgases 550,02  [kg/h] Calculado
hgases 322,4893 [kI/kg] Calculado
Tyases de saida 423,15 [K]  Estabelecido pelo Fabricante[77]
Rsaida 3043,477 kl/kg Calculado
Eficiéncia do Secador (17) 99 % Calculado

Depois de determinar os fluxos massicos e energéticos de entrada em cada uma das etapas
da planta, procede-se a selecionar 0s equipamentos para o0 processo de pré-tratamento de

CDR de acordo com a capacidade de geracdo. Na Tabela 5.4 se apresenta um listado
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detalhado de cada um dos componentes da planta de producéo do CDR. As fichas técnicas
de cada um dos equipamentos selecionados de apresentam no anexo B.

Tabela 5.4. Equipamentos da planta de producéo de CDR

Componentes da planta

Fornalha LIPPEL QPL12
Calor necessario 1000 kW
Ventilador de ar Primario 11,18 kW
Poténcia Exaustor 11,18 kW
Motor Redutor 4,47 kW
Sistema de alimentacéo 18,6425 kw
Secador LIPPEL SRL1500
Poténcia de Acionamento Tambor 37,285 kw
Poténcia Base do Secador 4,4742 kKW
Sistema de alimentacdo 3,7285 kW
Picador PTL250X600
Poténcia motor 111 kW
Alimentacdo moinho 93,21 kW
Transportador de Correia 10 kw
Ciclone FCL/750
Valvula Rotativa VRL/250
Poténcia motor alto rendimento 0,7355 kw
Exaustor de Tiragem EAL 450
Motor WEG 22,37 kW
Briquetadeira LIPPEL BL 65/210
Poténcia Motor Helicoidal 7457 KW
Poténcia Motor Principal 74,57 kKW
Sistema moega de alimentacéo 3,207 kW
Componentes adicionais 36,775 kW
Poténcia Total Requerida 517,39 kwW

5.1.2 Resultados termodinamicos do modelo CFD

A razdo de equivaléncia (RE), € um indicador fundamental da operacdo do reator, durante
a simulacdo este parametro variou entre 0,25 e 0,45 a fim de estudar o seu efeito na
composicao do gas e no valor do poder calorifico inferior (PClg). como mostra a Figura
5.4. Se encontra que no valor da RE: 0,28 as concentragdes de CO e H, comegam a ter
um comportamento decrescente até RE: 0,3 o que conduz a um gas de menor qualidade.
De acordo com a revisdo bibliogréfica isto acontece porque com o incremento de ar tende-

se a promover as reacdes de combustdo exotérmicas e, portanto, se apresenta um aumento
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da temperatura o que converte o gas de sintese em um gas com alto teor de CO. e H20 0
que gera uma diminuicdo no poder calorifico do gas [107]. Na Figura 5.4, pode-se
observar que o ponto onde o valor do PClg é méaximo se encontra na RE: 0,35. Isto
concorda com o apresentado na pesquisa de Yepes [7] onde se estabelece que nesse valor
de RE é a condicdo em que € gerado a melhor qualidade do gas. Com o valor do PClg:
5,318 MJ/Nm? se faz a selecdo do conjunto motogerador. Depois de obter esses resultados
se determina que de acordo as especificacBes técnicas do motor selecionado no item 4.1.3

que aparentemente 0 motor no apresentara problemas em termos de eficiéncia.
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Figura 5.4. Concentragdo volumétrica do gés de sintese a partir em funcdo da RE

Um dos principais parametros para a avaliagdo do processo de gaseificagéo é a eficiéncia
a frio (nsy,), este parametro foi calculado mediante a equagéo (3.29) em fungéo do poder
calorifico do gas (PClg). Na Figura 5.5 sdo mostrados os perfis do PClg e da 71y,
Observa-se que com o incremento da RE, o poder calorifico diminui até RE:0,28 isto
pode ser explicado porque na reacdo de oxidacdo existe um aumento da temperatura
incrementam os teores de CO e Ha. A eficiéncia a frio maxima (86,96%) se apresenta
com um valor da RE=0,35. Isto concorda com os dados a apresentados na pesquisa
desenvolvida por Jayathilake et al. [108] onde as simulacdes em CFD foram realizadas
variando a quantidade de ar obteve-se que para uma RE: 0,35 a CGE e 0 PClg mostram

valores maximos médios.

Os parametros da Tabela 5.5 representam os fluxos massicos e energéticos do reator

calculados a partir da razdo de equivaléncia (RE) mediante as equacfes apresentadas no
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capitulo 4, a poténcia do gas produzido, o consumo de CDR e a eficiéncia a frio (1 ¢,;,) sd0

0s mais relevantes para o célculo da poténcia elétrica da planta.

Eficiéncia a frio (%)
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Figura 5.5. Perfis do PCI e da ng,;, em funcdo da relagdo de equivaléncia

Como se evidencia na Figura 5.5 e na Tabela 5.5 para uma RE: 0,35 a poténcia do gas é

de 1016,91 kW e com um valor de eficiéncia a frio de 86,95%, concluiu-se que nessas

condicdes o gaseificador produz a energia requerida no projeto prévio. Na Figura 5.6 se

apresenta o balanco geral de massa e energia da planta projetada, os dados técnicos e 0s

parametros de entrada para cada etapa do processo foram descritos anteriormente. A

eficiéncia elétrica da planta foi calculada a partir da equacéo (4.15) referente ao RSU é

de 9,95%, se consideram as perdas no consumo elétrico nas operacdes para a producédo

do CDR os resultados da producdo de energia e consumo energético se apresentam no

diagrama de Sankey mostrado na Figura 5.7.

Tabela 5.5. Fluxos massicos e energéticos para um reator de 1400kWt

RE Fluxos massicos (kg/h) MBC Fluxos Energéticos (kW) n Frio
m (CDR) | m(ar) | m (r) | m (gas) | (%) E(b) | E(ar) | E(perdas) |E(s) | E(util) | (%)
0,25 | 158,17 |271,13|48,67| 429,30 | 111,34 | 858,50 | 1,22 | 170,81 |2,93| 685,97 |63,75732
0,26 | 178,10 |281,98 |53,66| 460,08 | 111,66 | 966,69 | 1,27 | 266,70 |3,14| 698,12 |57,98395
0,27 | 200,00 |292,82|59,13| 492,83 | 112,00 | 108558 | 1,32 | 377,16 |3,37| 706,37 |52,73662
0,28 | 203,98 |303,67|60,13| 507,65 | 111,84 |1107,15| 1,37 | 386,04 |3,47| 719,01 |53,74816
0,30 | 156,53 |325,36|48,26| 481,89 | 110,02 | 849,62 | 1,46 | 91,46 |3,29| 756,33 |70,70881
0,35 | 172,92 |379,59 |52,36| 552,51 | 109,48 | 938,60 | 1,71 | -80,37 |3,77|1016,91 | 86,95682
0,40 | 186,08 |433,81|55,65| 619,89 | 108,98 |1010,01 | 1,95 | 93,89 |4,23| 913,84 | 73,0361
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5.2 Avaliacao Economica da planta

Os custos fixos da instalacdo da planta na area de preé-tratamento e producdo do CDR
foram determinados a partir do orgcamento fornecido pela empresa LIPPEL, para a etapa
de gaseificacdo e geracdo elétrica os custos foram calculados mediante a equacdo do
método do fator poténcia aplicado usando a relacao planta/capacidade a partir dos estudos

econdmicos desenvolvidos no NEST.

O custo total de implantagdo, foi calculado assumindo os custos de manutencdo e
operacdo, estimados ao redor de 5% do valor total dos equipamentos, 0s custos por
depreciacdo (10%), os custos das obras civis (15%), instrumentacéo e controle (6%), e 0s
tributos em projetos de energia como o Programa de Integracdo Social (P1S), incidentes
em 1,6% sobre a receita bruta, e Contribuicdo para o Financiamento da Seguridade Social
(COFINS) 7,6%[8].

Na avaliacdo econdmica da planta sdo incluidos todos os equipamentos que compdem o
a planta de geracdo desde a etapa de producdo do combustivel a até etapa de geracao
elétrica. Os custos totais de investimento sdo apresentados em detalhe no anexo C e foram

atualizados para o ano 2018.

Com o fim de determinar o custo do kWh gerado na planta, procede-se a calcular a
viabilidade financeira do projeto, utilizando os indicadores de avaliacdo econdmica
descritos no capitulo 4, a Taxa Interna de Retorno (TIR), Valor Presente Liquido (VPL),

Payback e LCOE sdo calculados para uma vida util de 25 anos.
5.2.1 Receitas do projeto

As receitas foram obtidas a partir da venda dos reciclaveis, a taxa de disposic¢éo do residuo

solido urbano além da venda da eletricidade produzida[100].
5.2.1.1 Venda de reciclaveis

O célculo dos rendimentos dos reciclaveis, foram utilizados os valores fornecidos pela
CEMPRE (Compromisso Empresarial para Reciclagem) [100][109], no qual os valores

séo especificados por estado. Assim, para o estado de Minas Gerais, tem-se:
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e R$1764,00/ton., para plasticos (considerando a média dos pléasticos rigidos, PETs
e filmes

e R$215,00/ton., para vidro

e R$250,00/ton., para metais.

5.2.1.2 Valor contratual médio da taxa para a disposicao do RSU

Serdo considerados os valores da taxa para a disposi¢do do RSU de acordo com os dados
apresentado no relatdrio da IPEA[20] .

e Municipios Grandes - R$ 33,1/ton.
e Municipios Médios - R$ 35,1/ton.
e Municipios Pequenos - R$ 54,3/ton.

5.2.2 Energia Gerada

Na Figura 5.8 se apresenta a energia gerada ao longo do projeto, considerando a perda de
eficiéncia anual dos sistema de geracdo de energia por meio da gaseificacdo de
combustivel solido de 0.7%[5]. No primeiro ano do projeto tem-se uma energia gerada
de 8640 MWh/ano e no final se espera uma producéo de 7248,4 MWh/ano considerando

que a planta opera 6500 horas por ano.

Energia total gerada

Energia [MWh]

Figura 5.8. Energia total gerada ao longo dos 25 anos
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5.2.3 Viabilidade econdmica

Para a implementacdo desta pesquisa € necessario mostrar a viabilidade técnica e
financeira da planta de geragéo considerando o valor inicial do investimento, o aumento
do valor de energia anual, as taxas, oS impostos e 0s outros valores para o0 estudo
econdémico do projeto. Os pardmetros considerados para o estudo econdémico sdo
apresentados na Tabela 5.6. Para o fluxo de caixa foi considerado um periodo de 25 anos
de vida util. PropGe-se avaliar trés cendrios para determinar a viabilidade do projeto, no
primeiro cendrio a taxa de juros vai variar entre 5% e 10%, no segundo cenario serdo
analisadas as taxas para a disposi¢do do RSU de acordo ao tamanho do municipio e no
terceiro cenario serdo consideradas as variacGes na tarifa de energia segundo o leildo da
ANEEL para o ano 2018 e 2019.

Tabela 5.6. Parametros para os calculos econémicos

Parametros econémicos Valor Unidade
Investimento Inicial R$ 21.534.197,0 R$
Energia gerada por ano 8640000,0 kWh/ano
Anos de vida Gtil do projeto 25 anos
Taxa minima de atratividade (TMA) 14,25% %
Taxa manutencao atual 5,00% %
Taxa de aumento anual de energia 9,00% %
Perda de eficiéncia nos gaseificadores 0,70% %
Taxa Fiscalizacdo Aneel 0,40% %
PIS 1,65% %
COFINS 7,60% %
Administracdo 1,40% %
Taxa de depreciacdo 10,00% %

5.2.3.1 Cenériol

Neste cenario € analisado variando a taxa de juros (5%, 7,5% e 10%) tomando como
receitas a taxa de disposicdo do RSU e a venda de eletricidade. Na Figura 5.9 é possivel
ver o fluxo de caixa ao longo de 25 anos com os diferentes valores de juros considerados.
Pode-se observar que que o0 melhor caso é onde a taxa de juros tem um valor de 10% onde
0 custo do projeto mostra um valor positivo de R$ 5.026.363,06 no ano 25, em
comparacdo com o caso da taxa de juros de 5% para 0 menos periodo de tempo tem um
valor positivo de R$ 3.542.966,09 esses valores influenciam diretamente no tempo do

retorno do investimento. No anexo E sdo mostrados os detalhes desse cenério.



126

Fluxo de calxa

e 5%
LA
= 10%

15 Milhses

Ay

Figura 5.9. Fluxo de caixa cendrio 1

Na Figura 5.10 pode-se observar o VPL para cada um dos casos propostos. Observa-se
que nos trés casos considerados o investimento s6 tem retorno a partir do ano 17. O
melhor dos casos € onde o investimento retorna (17,17 anos) no menor tempo se apresenta

quando a taxa de juros é de 10%.
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Figura 5.10. Valor presente liquido cenéario 1

Na Tabela 5.7 mostra os valores dos indicadores econdmicos do cenério considerado,
pode-se determinar que 0s trés casos propostos sdo viaveis, devido a que o VPL é positivo
e a TIR é maior que a TMA. Pode -se observar que a diferenca entre o tempo do retorno
do investimento entre 0s casos ndo supera 0s dois anos, porem o custo de energia pode

ser um fator importante para o investidor.
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Tabela 5.7. Indicadores econémicos para o cenério 1

Parémetros econdmicos Valor Unidade
VPL R$ 3.542.966,09 R$4.168.076,21 R$5.026.363,06 R$
TIR 16,04 % 16,33% 16,70% %
Payback Descontado (anos) 18,55 17,89 17,17 anos
Taxa de Juros 5% 7,5% 10% %
Preco da energia da planta 0,37 0,49 0,67 $R/KWh

A Figura 5.11 apresenta uma analise de sensibilidade mediante o0 método AHP [110].
Analisando como critério a TIR e usando a variacdo da taxa juros como alternativa, no
grafico se mostra que a melhor decisdo é quando a para uma taxa de juros de 5 % devido

a que apresenta o maior valor tendo como referéncia uma TIR normalizada de 38%.

Anélise de Sensibilidade para o Criterio TIR
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Taxa de Juros 5% Taxa de Juros 7,5 % Taxa de Juros 10 %

Figura 5.11. Andlise de sensibilidade para o cenario 1

Analisando este cendrio conclui-se que o melhor caso é quando a taxa de juros é de 5%
porem de apresentar o tempo de retorno mais alto, representa 0 menor custo para a venda
de energia 0,37 $R/kWh o que pode fazer mais concorrente esta tecnologia com as outras

fontes de energias renovaveis expostas no leildo da ANEEL
5.2.3.2 Cenario 2

Este cenario ¢ analisado variando o valor das taxas para a disposi¢cdo do RSU de acordo
ao tamanho do municipio (grandes, médios e pequenos), tomando como receitas do
projeto a venda dos reciclaveis, a taxa de disposicéo e a venda de eletricidade. Na Figura
5.12 pode-se observar que o0 melhor caso € para municipios pequenos é onde se apresenta

0 maior valor R$ 19.248.536,11, em comparacdo com caso dos municipios grandes possui
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um valor menor igual a R$ 14.071.167,71. 1sso sucede por que para municipios pequenos
a taxa de disposicao € a mais alta. No anexo F sdo mostrados os detalhes desse cenério.
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Figura 5.12. Fluxo de caixa cendrio 2

Na Figura 5.13 pode-se observar o VPL para 0s trés casos propostos. Para o caso dos
municipios pequenos € onde mais retorna o investimento 8,33 anos apo0s da
implementacao do projeto, pode se inferir que é o melhor dos casos comparado com 0s
municipios pequenos e médios. O tempo de retorno de 8,33 anos pode ser considerado

como satisfatério vendo que o tempo do projeto es de 25 anos.

Valor Presente Liquido (VPL)

~#— Municipios pequenos
*— Municipios medios
~&— Municipios grandes

R$ Milhdes

Figura 5.13. Valor presente liquido cenério 2

Na Tabela 5.8 mostra-se os indicadores econdmicos para cada um dos casos considerados,
pode-se inferir que os trés casos sdo viaveis, Por que VPL é positivo a TIR é maior a

TMA. Mantendo um mesmo preco da energia. Conclui-se que o melhor caso é dois
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municipios pequenos por que apresenta o maior valor da TIR e o tempo de retorno do

investimento o mais rapido 8,33 anos.

Tabela 5.8. Indicadores econémicos para 0 cenario 2

Parémetros econdmicos Valor Unidade
Preco da energia da planta 0,37 0,37 0,37 $R/KWh
VPL R$ 19.248.536,11 R$ 14.657.284,89 R$ 14.071.167,71 R$
TIR 23,67 % 21,47% 21,19% %
Payback Descontado (anos) 8,33 17,89 17,17 anos
Taxa de Juros 5% 5% 5% %

Levando em considera¢do uma TIR normalizada de referéncia de 38% para cada uma das
alternativas propostas e como foi dito anteriormente para este cenario sdo taxas de
arrecadacdo dos municipios para a disposi¢do do RSU. Na Figura 5.14 pode-se observar
que a melhor deciséo é para 0s 0 caso dos municipios pequenos onde se apresenta uma
TIR normalizada de 41%. Esses valores séo calculados levando em consideracdo uma

taxa de juros fixa de 5%.
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Figura 5.14. Anélise de sensibilidade cenério 2

5.2.3.3 Cenério 3

Neste cenario € analisado variando o preco venda da energia na faixa de 0,18 — 0,31
$R/kWh de acordo com o leildo da ANEEL [111] para 0 anos 2018 e 2019. Tomando como
receitas do projeto a taxa de disposi¢do do RSU e a venda de eletricidade. Na Figura 5.15

observa-se que o melhor caso é para um preco de venda 0,31 kWh, por que nesse caso
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se apresenta o maior valor R$ 12.771.096,39 do fluxo de caixa, em comparagdo com 0s

outros dois casos. No anexo G sdo mostrados os detalhes desse cenério.

Fluxo de caixa
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Figura 5.15. Fluxo de caixa cendrio 3

Na Figura 5.15 pode -se observar o VPL para 0s casos propostos, se evidencia que para
um preco de venda de 0,18 $R/kWh ndo tem retorno do investimento. Para o prego de
0,31 $R/kWh o tempo de retorno do investimento é de 11,43 anos. Pode-se dizer que este

€ 0 caso mais favoravel tendo em conta que o tempo do projeto é de 25 anos.

Valor Presente Liquido (VPL)
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Figura 5.16. Valor presente liquido cenério 3

Na Tabela 5.9 se presenta o pior caso dos cenarios. Por que para um preco de venda de 0,18
$R/kWh ndo tem retorno do investimento. O caso que viavel economicamente € quando o

preco de venda da energia equivale a 0,31 $R/kWh.
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Tabela 5.9. Indicadores econémicos para o cenario 3

Parédmetros econémicos Valor Unidade
Preco venda (ANEEL) 0,2 0,18 0,31 $R/KWh
VPL R$ 1.383.583,60 -R$978.817,75 R$12.771.096,39 R$
TIR 14,97 % 21,47% 20,30% %
Payback Descontado (anos) 21,94 13,73 11,43 anos
Taxa de Juros 5% 5% 5% %

Na Figura 5.17 mostra-se os resultados da anélise de sensibilidade quando varia o prego
de venda da energia, o resultado que pode ser atrativo para o investidor é quando o valor
da energia € de 0,31 $R/kWh devido a que atinge uma TIR normalizada de 37%, segundo
o0 vetor decisdo essa é a melhor alternativa de para o desenvolvimento do projeto. Neste

cenario considerou-se uma taxa de juros fixa de 5%.

Anlise de Sensibilidade para o Criterio TIR
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Figura 5.17. Analise de sensibilidade cenario 3
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Capitulo 6

6 Conclusdes

Durante os testes operando o gaseificador em um estagio de gaseificacdo, observou-se
bom rendimento para valores da Razéo de Equivaléncia (RE) na faixa de 0,33 a 0,36,
apresentando poder calorifico da ordem de 3,83MJ/Nm? e fracio volumétrica de 16 % de
CO, 10 % de Ha, 1,8% de CHa.

Concluiu-se dos testes experimentais que o gas produzido a partir da gaseificacdo de
briquetes de CDR pode ser usado com éxito no acionamento de um motor de combustéo
interna, porém ajustes ainda devem ser realizados no sistema de forma que possa operar

com a sua maxima capacidade.

Do balanco de massa e energia da planta piloto de producao de briquetes de CDR indicou
que a eficiéncia de conversdo de RSU para CDR € de 35,14%. A planta piloto apresenta
sobredimensionamento e é por isso que a planta funciona apenas algumas horas (8 horas)
por dia, ja que no mercado ndo existem plantas de menor capacidade. A partir do balanco

de massa e energia calculou-se a eficiéncia da fornalha é de 79,69 % e do secador 92,55%.

O processo de gaseificacao foi simulado usando o modelo desenvolvido por [7], e através
da simulacéo se teve uma ideia clara da influéncia da RE com valores desde 0,25 até 0,35
na composi¢do do gas, do poder calorifico e da eficiéncia a frio do processo. Desta

modelagem pode-se concluir:

-O valor de RE=0,35 se tem a melhor qualidade de gas porque os valores de poder
calorifico inferior (PC1=5,38MJ/Nm?) e de eficiéncia a frio (CGE=86,95%) atingiram o
ponto maximo, porém, os calculos de geracdo eletricidade para a avaliagdo econémica do
projeto foram determinados neste ponto. Os resultados obtidos com o0 modelo em ANSYS

concorda com os revisados na literatura.

-A caracterizacdo das briquetas de CDR mostrou uma porcentagem de cinzas alto

(25.1%), por conseguinte o sistema de limpeza do gas deve ser de alta qualidade para a
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eliminacdo dos residuos e do teor de alcatrdo e manutencdo dos equipamentos se deve
fazer de forma periddica.

Em relacdo ao balango de massa e energia da planta, se tiveram em conta as perdas de
material e o consumo de energia dos equipamentos, se encontro uma eficiéncia liquida da
planta de 9,95% desde a triagem até a conversao energética, apresenta uma eficiéncia
relativamente baixa devido a quantidade de material que perde em cada uma das etapas

do processo.

Com em relacdo aos resultados da avaliacdo econdmica, se analisaram 0s trés cenarios
propostos levando em consideracao receitas pela venda de reciclaveis (vidros, metais e
plasticos) depois do residuo ser submetido a triagem, além da taxa para a disposi¢do do
RSU e a venda de energia elétrica. O melhor dos casos expostos nos cenarios foi o0 caso
dos municipios pequenos (menos de 100.000 habitantes) onde a VPL (R$ 19.248.536,11)
e 0 tempo de retorno do investimento ¢ de 8,33 anos, com uma TIR de 23,67%. Conclui-
se que é viavel implementar este tipo de projeto em cidades onde a populagéo é menor de
100.000 habitantes, por que a taxa que é pagada para a disposicdo do RSU é maior

comparada com os municipios médios e grandes.

A principal dificuldade apresentada para implementar esta tecnologia é disponibilidade
da magquinaria para o tratamento dos residuos solidos urbanos, ja que no Brasil ndo
existem equipamentos fabricados especificamente para a producdo de CDR a partir de
RSU.
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8 ANEXOS

Anexo A

Ficha técnica do motogerador

JMS 420 GS-N.L
MNatural gas 1.415kW el.

JMS 420 GS-N.L

Natural gas 1.4715KW el.
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CO-GEN Module data:

Additional information:

Electrical output EW el 1415 Sound pressure level (engine, average value Tm) dB({A) a7
Recoverable thermal output (120 °C) kW 1.482 Sound pressure level exhaust gas (1m. 30" off engin| dB{A) 115
Energy input kW 3373 Exhaust gas mass flow rate, wet kg'h 7893
Fuel Consumption based on a LHW of Exhaust gas volume, wet N 8314
9.5 K\WhNm? Nmdih 355 Max.admissible exhauwst back pressure after engine mbar i)
Electrical efficiency % £1,8% Exhaust gas temperature at full load *C 8] 385
Thermal effidency S 24 2% Combustion air mass flow rate kg'h 7.758
Total efficiency % 86,2% Combustion air wolume Nm’fh 8000
Heat to be dissipated (LT-Circuit) kW 110 Max. inlet cocling water temp. (intercocler) *C 40
Emission valuess: Max. pressure drop in front of intake-air filter mbar 10
WO < 250 mgMm* (5% 02) Return termperature *C 70
Forward temperature C a0
Hot water flow rate m'h 641
Engine data: Alternator:
Engine type J420 G5-A06  Manufacturer STAMFORD
Configuration W T0e Type PE 734 F2
Mo. of cylinders 20 Type rating AL 2.080
Bore mm 145
Stroke mim 185
Fiston displacement it 61,10 Effiziency atp.f. = 1.0 % a7, 5%
Mominal speed pm 1.500 Efficiency atp.f. = 0.8 % B6,6%
Mean piston speed mi's 8,25 Ratings at p.f. = 1.0 kW 1415
Mean effe. press. at stand. power and nom. sp bar 19.00 Ratings atp.f. = 0,8 KW 1402
Compression ratic Epsilon 135 Frequency Hz &0
150 standard fuel stop power ICFN kW 1451 Voltage v 400
Spec. fuel consumption of engine KWhik'Wh 2,32 Protection Class IP 23
Specific lube oil consumption ghWh 0,30 Insulation class H
Weight dry kg 6500 Speed rpm 1.500
Filling capacity lube oil it 457 Mass kg 3807
Based on methane number MZ a5




Anexo B

Secadores

Especificagbes Técnicas

MODELOS SRL 150 SRL 300
Produgio de material seco (Kg/h) 150 200
Didmetra (mm) 1.400 1.400
Comprimenta [mm) 4.000 6.000
Poténcia de acionamenta (CV) 05 07

Caloria necessaria (Kcal/h)

SRL500 SRL100D0 SRL 1500

500 1.000 1.500

1.400 1.800 2.400

9.000 12,000 12,000

10 15 20

S5RL 2000 SRL2500 SRL 3000

2.000

2400

14.000

20

2.500

2.400

15.000

25

3.000

3.000

15.000

25

SRL 4000

4.000

4.000

15.000

30
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5RL 5000
5.000
4.500
18.000

35

127000 250.000 425000 B850.000 1.200.000 1.700.000 2.100.000 2.500.000 3.400.000 4.200.000

Temperatura de entrada de gases 250 - 400 250 - 400 250-400 250-400 250-400 250-400 250-400 250-400 250-400 250-400

Queimadores

Modelos e Poténcia

Queimador Ciclénico Poténcia Gerada
Modelos Keal/h Kw
apL4 350.000 400
apL5s 500.000 550
QPL & 650.000 750
QPL 8 850.000 1.000
QPL 10 1.000.000 1.200
aPL 12 1.200.000 1.400
QPL 16 1.600.000 2.000
QPL 18 1.850.000 2.200
QarPL 21 2.150.000 2.500
QPL 25 2.580.000 3.000
QPL 32 3.250.000 3.800
QPL 35 3.500.000 4.000
QPL 40 4.000.000 4.500
QPL 50 5.000.000 5.800
QPL 60 6.000.000 7.000
QPL 80 2.000.000 9.500
aPpL 100 10.000.000 11.500
QPL 120 12.000.000 14.000
QPL 150 15.000.000 17.500
apL 200 20.000.000 23.300
QaPL 250 25.000.000 29.000
QPL 300 30.000.000 35.000
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Custos planta de

eracdo de IMWe

Equipamentos Descricéo Quantidade | Pre¢o Unitario Total (2015) Valor 2018
Fabricacéo 1 R$ 647.048 | R$  647.048,36 R$ 739.025,79
Civil 1 R$ 111.560 | R$ 111.560,06 R$ 127.418,24
Elétrica 1 R$ 200.808 | R$  200.808,11 R$ 229.352,83
Planta de Produgéo Hidraulica 1 R$ 44624 | R$ 44.624,02 R$ 50.967,30
do CDR (1500kg/h) Montagem 1 R$ 133872 | R$  133.872,07 |R$  152.901,89
Start Up 1 R$  33.468 | R$ 33.468,02 R$ 38.225,47
Total R$ 1.483.000
Fabricacéo 4 R$1.115.601 | R$ 4.462.402,49 R$ 5.096.729,56
Civil 1 R$ 83.670 | R$ 83.670,05 R$ 95.563,68
_ Hidraulica 4 R$ 27890 | R$ 111.560,06 R$ 127.418,24
Gsa'géfg‘cz ggo Elétrico e Pneumatico 4 R$ 83.670 | RS 334.680,19 |R$  382.254,72
(1400kWt) Montagem 4 R$ 27.890 | R$  111.560,06 R$ 127.418,24
Startup 4 R$ 16.734 | R$ 66.936,04 R$ 76.450,94
Total R$ 5.170.808,88 [ R$ 5.905.835,38
Fabricacéo 2 R$ 1.594.567 | R$ 6.378.268,12 R$ 7.284.934,02
Sistema de Limpeza Montagem 2 R$ 44624 | R$  178.496,10 R$ 203.869,18
(OLGA) Startup 2 R$  13.387 | R$ 53.548,83 | R$ 61.160,75
Total R$ 6.610.313,05 [ R$ 7.549.963,96
Conjunto Motor de Motogerador 1 R$ 5.700.913,39
Combustao Interna Montagem 1 R$  152.901,80
e Gerador Elétrico
Terreno (local:
consolagao sul de 3860m? 1 R$ 230.000
minas)
Total R$ 5.853.815,19

Planta de geracdo de 1MWe (Sistema com ar)

R$ 21.534.197,00
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Anexo D

Layout usina de briquetagem 1500 kg/ h fornecido pela empresa LIPPEL

R




Anexo E

Analise Econdmico Cenério 1 (Taxa de Juros 5%)
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Prego da tarifa R Economia energia Taxa disposigdo Gastos com Taxa Fiscalizagdo . B : Fluxo de caixa Valor presente
Ano . Eneria Gerada ) B PIS COFINS Adriministragdo Fluxo de caixa L.
de energia faturada de lixo Manutengdo Aneel descontado Liquido
0 RS 0,22 8640000,0 RS 1.900.800,0 RS 1.329.264,0 -R$1.076.709,9 -R$ 7.603,2 -R$31.363,2 -R$ 144.460,8 -R$26.611,2 -R$21.534.197,0 -R$21.534.197,0 -R$21.534.197,0)
1 R$ 0,24 8579520,0 R$ 2.057.368,9 R$1.395.727,2 -R$ 1.130.545,3 -R$ 8.229,5 -R$ 33.946,6 -R$ 156.360,0 -R$ 28.803,2 RS 2.095.211,5 R$1.833.883,1 -RS$19.700.313,9
2 RS$ 0,26 8519463,4 R$ 2.226.834,4 R$ 1.465.513,6 -R$ 1.187.072,6 -R$ 8.907,3 -R$ 36.742,8 -RS$ 169.239,4 -R$31.175,7 RS 2.259.210,1 R$1.730.789,3 -RS17.969.524,5
3 R$ 0,28 8459827,1 RS 2.410.258,7 RS 1.538.789,2 -R$ 1.246.426,2 -R$9.641,0 -R$39.769,3 -R$ 183.179,7 -R$ 33.743,6 RS 2.436.288,1 R$ 1.633.653,8 -R$ 16.335.870,7,
4 RS 0,31 8400608,3 RS 2.608.791,7 RS$ 1.615.728,7 -R$ 1.308.747,6 -R$ 10.435,2 -R$ 43.045,1 -R$ 198.268,2 -R$36.523,1 RS 2.627.501,4 R$1.542.119,8 -RS 14.793.750,9
5 R$ 0,34 8341804,1 R$ 2.823.677,9 R$1.696.515,1 -R$ 1.374.184,9 -R$ 11.294,7 -R$ 46.590,7 -R$ 214.599,5 -R$39.531,5 RS 2.833.991,7 R$1.455.853,0 -RS13.337.897,9
6 RS 0,37 8283411,4 RS 3.056.264,3 RS 1.781.340,9 -RS 1.442.894,2 -R$ 12.225,1 -R$50.428,4 -RS$ 232.276,1 -R$ 42.787,7 RS 3.056.993,8 R$1.374.539,7 -R$11.963.358,2
7 RS 0,40 8225427,6 RS 3.308.008,7 RS 1.870.407,9 -R$1.515.038,9 -R$13.232,0 -R$ 54.582,1 -R$ 251.408,7 -R$46.312,1 RS 3.297.842,8 R$1.297.885,8 -RS 10.665.472,3
8 RS 0,44 8167849,6 RS 3.580.489,4 R$1.963.928,3 -R$ 1.590.790,8 -R$ 14.322,0 -R$59.078,1 -R$272.117,2 -R$50.126,9 RS 3.557.982,8 R$ 1.225.615,3 -R$9.439.857,0)
9 RS 0,48 8110674,6 RS 3.875.414,3 RS 2.062.124,7 -R$ 1.670.330,4 -R$ 15.501,7 -R$ 63.944,3 -R$294.531,5 -R$ 54.255,8 RS 3.838.975,4 RS 1.157.469,2 -R$ 8.282.387, 8|
10 R$ 0,52 8053899,9 RS 4.194.632,2 RS 2.165.231,0 -R$ 1.753.846,9 -R$ 16.778,5 -R$69.211,4 -R$318.792,0 -R$58.724,9 RS 4.142.509,5 RS 1.093.204,5 -R$7.189.183,3
11 RS$ 0,57 7997522,6 RS 4.540.144,1 RS 2.273.492,5 -R$ 1.841.539,2 -R$ 18.160,6 -R$74.912,4 -R$345.050,9 -R$ 63.562,0 RS 4.470.411,5 R$ 1.032.593,1 -R$ 6.156.590, 2]
12 RS$ 0,62 7941539,9 R$4.914.115,7 R$2.387.167,2 -R$ 1.933.616,2 -R$ 19.656,5 -R$ 81.082,9 -R$ 373.472,8 -R$ 68.797,6 RS 4.824.656,9 RS 975.420,6 -R$ 5.181.169, 6|
13 RS 0,67 7885949,2 R$5.318.891,4 RS 2.506.525,5 -R$2.030.297,0 -R$ 21.275,6 -R$ 87.761,7 -RS$ 404.235,8 -RS 74.464,5 RS 5.207.382,5 RS 921.486,0 -R$ 4.259.683, 5|
14 RS 0,74 7830747,5 RS 5.757.008,5 R$2.631.851,8 -R$2.131.811,9 -R$23.028,0 -R$94.990,6 -R$437.532,6 -R$ 80.598,1 RS 5.620.899,0 RS 870.600,4 -R$3.389.083,1
15 RS$ 0,80 7775932,3 R$6.231.213,3 R$ 2.763.444,4 -R$ 2.238.402,4 -R$ 24.924,9 -R$ 102.815,0 -R$ 473.572,2 -R$ 87.237,0 RS 6.067.706,2 RS 822.586,2 -RS$ 2.566.497,0)
16 RS 0,87 7721500,8 RS 6.744.478,4 RS 2.901.616,6 -R$ 2.350.322,6 -R$ 26.977,9 -R$111.283,9 -R$512.580,4 -R$94.422,7 RS 6.550.507,5 RS 777.276,6 -R$ 1.789.220, 3|
17 R$ 0,95 7667450,3 R$ 7.300.021,1 RS 3.046.697,4 -R$ 2.467.838,7 -R$29.200,1 -R$ 120.450,3 -R$ 554.801,6 -R$102.200,3 RS 7.072.227,5 RS 734.515,0 -R$ 1.054.705,3
18 RS 1,04 7613778,1 R$ 7.901.323,8 R$3.199.032,3 -R$ 2.591.230,6 -R$ 31.605,3 -R$130.371,8 -R$ 600.500,6 -R$110.618,5 RS 7.636.029,2 RS 694.154,0 -R$ 360.551,3
19 R$ 1,13 7560481,7 RS 8.552.155,8 R$ 3.358.983,9 -R$2.720.792,2 -R$ 34.208,6 -R$ 141.110,6 -RS 649.963,8 -R$ 119.730,2 RS 8.245.334,4 RS 656.055,1 R$ 295.503,7|
20 RS 1,23 7507558,3 RS 9.256.596,9 R$ 3.526.933,1 -R$2.856.831,8 -R$37.026,4 -R$152.733,8 -R$ 703.501,4 -R$ 129.592,4 RS 8.903.844,3 RS 620.088,1 R$915.591,8
21 RS 1,34 7455005,4 R$ 10.019.062,8 R$3.703.279,8 -R$2.999.673,4 -R$ 40.076,3 -R$ 165.314,5 -R$ 761.448,8 -R$ 140.266,9 R$9.615.562,8 RS 586.130,5 R$ 1.501.722,3
22 RS 1,46 7402820,3 R$ 10.844.333,0 R$ 3.888.443,8 -R$ 3.149.657,0 -R$43.377,3 -R$178.931,5 -R$ 824.169,3 -R$ 151.820,7 RS 10.384.820,9 RS 554.067,2 R$ 2.055.789,5
23 RS 1,60 7351000,6 RS 11.737.580,7 RS 4.082.866,0 -R$3.307.139,9 -R$ 46.950,3 -RS$ 193.670,1 -R$ 892.056,1 -RS 164.326,1 RS 11.216.304,1 RS 523.789,7 RS 2.579.579,2
24 RS 1,74 7299543,6 RS 12.704.405,2 RS 4.287.009,3 -R$ 3.472.496,9 -R$50.817,6 -R$209.622,7 -R$965.534,8 -R$177.861,7  R$12.115.080,8 RS 495.196,2 RS 3.074.775,4|
25 RS$ 1,90 7248446,8 R$ 13.750.867,1 R$ 4.501.359,7 -R$3.646.121,7 -R$ 55.003,5 -R$ 226.889,3 -R$ 1.045.065,9 -R$192.512,1 RS 13.086.634,3 RS 468.190,7 R$ 3.542.966,1




Analise Econdmico Cenério 1 (Taxa de Juros 7,5%)
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Preco da tarifa ) Economiaenergia Taxa disposi¢céo gastos com Taxa Fiscalizagdo L . . Fluxo de caixa Valor presente
Ano . Eneria Gerada ) N PIS COFINS Adriministragdo Fluxo de caixa L,
de energia faturada de lixo Manutengdo Aneel descontado Liquido
0 R$0,22 8640000,0 R$ 1.900.800,0 R$ 1.329.264,0 -R$ 1.076.709,9 -R$ 7.603,2 -R$ 31.363,2 -RS 144.460,8 -R$26.611,2 -R$21.534.197,0 -R$21.534.197,0 -RS21.534.197,0)
1 RS$ 0,24 8579520,0 R$ 2.057.368,9 R$ 1.428.958,8 -R$ 1.157.463,1 -R$ 8.229,5 -R$ 33.946,6 -RS 156.360,0 -RS 28.803,2 RS 2.101.525,3 R$1.839.409,5 -RS 19.694.787,5
2 RS 0,26 8519463,4 RS 2.226.834,4 RS 1.536.130,7 -R$ 1.244.272,8 -R$ 8.907,3 -RS$ 36.742,8 -R$ 169.239,4 -R$ 31.175,7 RS 2.272.627,1 RS 1.741.068,1 -RS$17.953.719,4]
3 RS 0,28 8459827,1 RS 2.410.258,7 RS 1.651.340,5 -R$ 1.337.593,3 -R$9.641,0 -R$39.769,3 -RS$ 183.179,7 -R$ 33.743,6 RS 2.457.672,4 R$1.647.993,0 -RS 16.305.726,4]
4 R$ 0,31 8400608,3 RS 2.608.791,7 R$1.775.191,1 -RS$ 1.437.912,8 -R$ 10.435,2 -R$ 43.045,1 -RS 198.268,2 -R$ 36.523,1 RS 2.657.798,5 R$1.559.901,7 -RS 14.745.824,8]
5 RS 0,34 8341804,1 RS 2.823.677,9 RS 1.908.330,4 -RS 1.545.756,2 -R$ 11.294,7 -R$ 46.590,7 -RS$ 214.599,5 -R$39.531,5 RS 2.874.235,6 RS 1.476.526,8  -RS 13.269.298,0)
6 R$ 0,37 8283411,4 RS 3.056.264,3 RS 2.051.455,2 -R$ 1.661.688,0 -R$ 12.225,1 -R$50.428,4 -R$ 232.276,1 -R$ 42.787,7 RS 3.108.314,3 RS$1.397.615,4 -RS$11.871.682,6
7 R$ 0,40 8225427,6 RS 3.308.008,7 R$2.205.314,3 -R$ 1.786.314,6 -R$ 13.232,0 -R$ 54.582,1 -R$ 251.408,7 -R$46.312,1 RS 3.361.473,5 R$1.322.928,1 -RS10.548.754,5
8 RS 0,44 8167849,6 RS 3.580.489,4 R$2.370.712,9 -R$ 1.920.288,1 -R$ 14.322,0 -R$ 59.078,1 -R$272.117,2 -R$50.126,9 RS 3.635.270,1 R$ 1.252.238,4 -R$9.296.516,2]
9 RS 0,48 8110674,6 RS 3.875.414,3 RS 2.548.516,3 -R$ 2.064.309,8 -R$ 15.501,7 -RS$ 63.944,3 -R$ 294.531,5 -R$ 54.255,8 RS 3.931.387,6 R$1.185.331,9  -R$8.111.184,2,
10 RS 0,52 8053899,9 RS 4.194.632,2 RS 2.739.655,1 -R$2.219.133,0 -R$ 16.778,5 -R$69.211,4 -R$ 318.792,0 -R$ 58.724,9 RS 4.251.647,4 R$ 1.122.005,9 -R$ 6.989.178, 3|
11 R$ 0,57 7997522,6 R$ 4.540.144,1 R$2.945.129,2 -RS 2.385.568,0 -R$ 18.160,6 -R$ 74.912,4 -R$ 345.050,9 -R$ 63.562,0 RS 4.598.019,4 RS 1.062.068,4 -R$ 5.927.109,9,
12 RS 0,62 7941539,9 RS 4.914.115,7 RS 3.166.013,9 -RS 2.564.485,6 -R$ 19.656,5 -R$ 81.082,9 -R$ 373.472,8 -R$ 68.797,6 RS 4.972.634,3 RS 1.005.337,8 -R$4.921.772,1]
13 RS 0,67 7885949,2 R$5.318.891,4 RS 3.403.464,9 -R$ 2.756.822,0 -R$ 21.275,6 -R$ 87.761,7 -R$ 404.235,8 -RS$ 74.464,5 RS 5.377.796,9 RS 951.642,2 -R$3.970.129,9
14 R$0,74 7830747,5 R$ 5.757.008,5 R$ 3.658.724,8 -R$ 2.963.583,6 -R$ 23.028,0 -R$ 94.990,6 -R$437.532,6 -R$ 80.598,1 RS 5.816.000,3 R$900.818,9 -R$ 3.069.311,0)
15 R$ 0,80 7775932,3 R$6.231.213,3 R$3.933.129,1 -RS 3.185.852,4 -RS 24.924,9 -R$ 102.815,0 -RS$ 473.572,2 -R$ 87.237,0 RS 6.289.941,0 RS 852.714,1 -RS$ 2.216.596,9)
16 RS 0,87 7721500,8 RS 6.744.478,4 RS 4.228.113,8 -R$3.424.791,3 -R$ 26.977,9 -R$111.283,9 -R$ 512.580,4 -R$94.422,7 RS 6.802.536,0 R$807.182,1  -R$1.409.414,8|
17 RS$ 0,95 7667450,3 RS 7.300.021,1 R$4.545.222,4 -R$ 3.681.650,7 -R$ 29.200,1 -R$ 120.450,3 -R$ 554.801,6 -R$ 102.200,3 RS 7.356.940,4 RS 764.085,0 -RS 645.329,8]
18 RS 1,04 7613778,1 R$ 7.901.323,8 R$4.886.114,0 -R$ 3.957.774,5 -R$ 31.605,3 -R$ 130.371,8 -R$ 600.500,6 -R$ 110.618,5 RS 7.956.567,1 RS 723.292,5 R$ 77.962,8]
19 RS 1,13 7560481,7 RS 8.552.155,8 R$ 5.252.572,6 -RS$ 4.254.607,6 -RS 34.208,6 -RS 141.110,6 -RS 649.963,8 -R$ 119.730,2 RS 8.605.107,7 RS 684.681,1 RS 762.643,9
20 RS 1,23 7507558,3 RS 9.256.596,9 RS 5.646.515,5 -R$ 4.573.703,1 -R$ 37.026,4 -R$ 152.733,8 -R$ 703.501,4 -R$ 129.592,4 RS 9.306.555,4 RS 648.134,0 RS 1.410.777,8]
21 RS 1,34 7455005,4 R$ 10.019.062,8 R$ 6.070.004,2 -R$4.916.730,9 -R$ 40.076,3 -R$ 165.314,5 -RS 761.448,8 -RS 140.266,9 RS 10.065.229,7 RS 613.540,6 R$2.024.318,4
22 RS 1,46 7402820,3 RS 10.844.333,0 R$ 6.525.254,5 -R$ 5.285.485,7 -R$ 43.377,3 -R$ 178.931,5 -RS$ 824.169,3 -R$ 151.820,7 RS 10.885.803,1 RS 580.796,4 R$2.605.114,8
23 RS 1,60 7351000,6 RS 11.737.580,7 RS 7.014.648,6 -R$5.681.897,1 -R$ 46.950,3 -R$ 193.670,1 -R$ 892.056,1 -R$164.326,1  R$11.773.329,6 RS 549.802,2 RS 3.154.917,0|
24 R$ 1,74 7299543,6 RS 12.704.405,2 R$ 7.540.747,3 -R$ 6.108.039,4 -R$50.817,6 -R$ 209.622,7 -R$ 965.534,8 -RS$ 177.861,7 RS 12.733.276,3 RS 520.464,6 R$ 3.675.381,6
25 RS 1,90 7248446,8 R$ 13.750.867,1 R$ 8.106.303,3 -R$ 6.566.142,3 -R$ 55.003,5 -R$ 226.889,3 -R$ 1.045.065,9 -R$192.512,1 RS 13.771.557,2 RS 492.694,6 R$ 4.168.076,2
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Preco da tarifa . Economiaenergia Taxa disposi¢do gastos com Taxa Fiscalizagdo . . . Fluxo de caixa Valor presente
Ano . Eneria Gerada . PIS COFINS Adriministragdo Fluxo de caixa L,
de energia faturada RSU Manutengdo Aneel descontado Liquido
0 R$ 0,22 8640000,0 RS 1.900.800,0 RS 1.329.264,0 -R$ 1.076.709,9 -R$ 7.603,2 -R$ 31.363,2 -RS 144.460,8 -R$26.611,2 -R$21.534.197,0 -R$21.534.197,0 -RS21.534.197,0)
1 RS 0,24 8579520,0 RS 2.057.368,9 RS 1.462.190,4 -R$ 1.184.380,8 -R$ 8.229,5 -R$ 33.946,6 -RS 156.360,0 -RS 28.803,2 RS 2.107.839,2 R$1.844.935,8 -RS 19.689.261,2
2 RS 0,26 8519463,4 RS 2.226.834,4 RS 1.608.409,4 -R$ 1.302.818,9 -R$ 8.907,3 -R$36.742,8 -RS$ 169.239,4 -R$31.175,7 RS 2.286.359,7 RS 1.751.588,7 -RS$17.937.672,4]
3 RS 0,28 8459827,1 RS 2.410.258,7 RS 1.769.250,4 -R$ 1.433.100,8 -R$9.641,0 -R$39.769,3 -R$ 183.179,7 -R$ 33.743,6 RS 2.480.074,7 R$1.663.014,9 -RS 16.274.657,6
4 R$ 0,31 8400608,3 RS 2.608.791,7 R$ 1.946.175,4 -R$ 1.576.410,9 -R$ 10.435,2 -R$ 43.045,1 -RS 198.268,2 -R$ 36.523,1 RS 2.690.284,8 R$1.578.968,3  -RS 14.695.689,2
5 RS 0,34 8341804,1 RS 2.823.677,9 RS 2.140.793,0 -RS 1.734.052,0 -RS 11.294,7 -RS 46.590,7 -R$ 214.599,5 -R$39.531,5 RS 2.918.402,5 RS$ 1.499.215,8  -R$13.196.473,5
6 R$0,37 8283411,4 RS 3.056.264,3 RS 2.354.872,3 -R$ 1.907.457,2 -R$12.225,1 -R$ 50.428,4 -R$ 232.276,1 -R$ 42.787,7 RS 3.165.962,1 R$ 1.423.536,0  -R$ 11.772.937,4]
7 RS$ 0,40 8225427,6 RS 3.308.008,7 R$ 2.590.359,5 -R$2.098.202,9 -R$ 13.232,0 -R$ 54.582,1 -R$ 251.408,7 -R$46.312,1 RS 3.434.630,4 R$1.351.719,4  -RS 10.421.218,0)
8 RS 0,44 8167849,6 RS 3.580.489,4 RS 2.849.395,4 -R$ 2.308.023,2 -RS$ 14.322,0 -R$ 59.078,1 -R$272.117,2 -R$50.126,9 R$ 3.726.217,6 R$ 1.283.567,0 -R$9.137.651,0)
9 R$ 0,48 8110674,6 RS 3.875.414,3 RS 3.134.335,0 -R$ 2.538.825,5 -R$ 15.501,7 -R$ 63.944,3 -R$ 294.531,5 -R$ 54.255,8 RS 4.042.690,5 R$1.218.890,3  -R$7.918.760,8
10 RS 0,52 8053899,9 RS 4.194.632,2 RS 3.447.768,5 -R$2.792.708,1 -R$ 16.778,5 -R$69.211,4 -R$ 318.792,0 -R$ 58.724,9 RS 4.386.185,8 R$ 1.157.510,5 -R$ 6.761.250, 3]
11 R$ 0,57 7997522,6 RS 4.540.144,1 R$ 3.792.545,3 -R$3.071.978,9 -R$ 18.160,6 -R$74.912,4 -RS 345.050,9 -R$ 63.562,0 RS 4.759.024,6 R$ 1.099.258,1 -R$ 5.661.992,2|
12 RS 0,62 7941539,9 RS 4.914.115,7 RS 4.171.799,9 -R$3.379.176,7 -RS 19.656,5 -R$ 81.082,9 -R$ 373.472,8 -R$ 68.797,6 RS 5.163.729,1 RS 1.043.972,2 -RS$ 4.618.020,0)
13 R$ 0,67 7885949,2 RS 5.318.891,4 RS 4.588.979,8 -R$3.717.094,4 -R$ 21.275,6 -R$ 87.761,7 -R$ 404.235,8 -RS 74.464,5 RS 5.603.039,4 R$991.500,6  -RS$3.626.519,4
14 R$0,74 7830747,5 R$ 5.757.008,5 R$5.047.877,8 -R$ 4.088.803,9 -R$23.028,0 -R$94.990,6 -R$437.532,6 -R$ 80.598,1 R$ 6.079.933,1 R$ 941.698,5 -RS 2.684.821,0)
15 RS 0,80 7775932,3 R$ 6.231.213,3 RS 5.552.665,6 -RS 4.497.684,2 -RS$ 24.924,9 -R$ 102.815,0 -R$ 473.572,2 -R$ 87.237,0 RS 6.597.645,6 RS 894.429,0 -R$ 1.790.392,0)
16 RS 0,87 7721500,8 RS 6.744.478,4 R$ 6.107.932,2 -R$4.947.452,7 -R$26.977,9 -R$111.283,9 -R$ 512.580,4 -R$94.422,7 RS 7.159.693,0 RS 849.562,0 -R$ 940.830,0)
17 RS 0,95 7667450,3 RS 7.300.021,1 R$ 6.718.725,4 -R$5.442.197,9 -R$29.200,1 -R$ 120.450,3 -R$ 554.801,6 -R$ 102.200,3 RS 7.769.896,2 RS 806.974,2 -RS 133.855,8
18 RS 1,04 7613778,1 R$ 7.901.323,8 R$ 7.390.597,9 -R$ 5.986.417,7 -R$ 31.605,3 -R$ 130.371,8 -R$ 600.500,6 -R$ 110.618,5 RS 8.432.407,7 RS 766.548,9 R$ 632.693,1
19 RS 1,13 7560481,7 RS 8.552.155,8 RS 8.129.657,7 -RS 6.585.059,5 -RS 34.208,6 -RS$ 141.110,6 -RS 649.963,8 -R$ 119.730,2 RS 9.151.740,8 RS 728.175,0 RS 1.360.868, 0]
20 RS 1,23 7507558,3 RS 9.256.596,9 RS 8.942.623,5 -RS$ 7.243.565,5 -R$37.026,4 -R$ 152.733,8 -R$ 703.501,4 -R$ 129.592,4 R$9.932.801,0 RS 691.747,4 RS 2.052.615,5
21 RS 1,34 7455005,4 RS 10.019.062,8 R$9.836.885,8 -R$ 7.967.922,0 -R$ 40.076,3 -R$ 165.314,5 -RS 761.448,8 -RS 140.266,9 RS 10.780.920,2 RS 657.166,5 R$ 2.709.782,0
22 RS 1,46 7402820,3 RS 10.844.333,0 R$ 10.820.574,4 -RS$ 8.764.714,2 -R$43.377,3 -R$ 178.931,5 -RS$ 824.169,3 -R$ 151.820,7 RS$ 11.701.894,4 RS 624.337,7 R$3.334.119,7
23 RS 1,60 7351000,6 RS 11.737.580,7 RS 11.902.631,9 -R$9.641.185,6 -R$ 46.950,3 -R$ 193.670,1 -R$ 892.056,1 -R$164.326,1  R$12.702.024,3 R$ 593.171,3 R$3.927.291,1
24 RS 1,74 7299543,6 RS 12.704.405,2 RS 13.092.895,1 -R$ 10.605.304,2 -R$50.817,6 -R$ 209.622,7 -R$ 965.534,8 -RS$ 177.861,7 RS 13.788.159,3 RS 563.582,2 R$ 4.490.873,3
25 RS 1,90 7248446,8 RS 13.750.867,1 RS 14.402.184,6 -R$ 11.665.834,6 -R$ 55.003,5 -RS 226.889,3 -R$ 1.045.065,9 -R$192.512,1 RS 14.967.746,2 RS 535.489,8 R$5.026.363,1
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Anexo F

Analise Econdmico Cenério 2 (Municipios pequenos)

Prego da tarifa ) Economia . ., Taxadisposi¢do do Gastos com Taxa Fiscalizagdo L. . : Fluxo de caixa Valor presente
Ano A Eneria Gerada . Reciclaveis . PIS COFINS Adriministracdo Fluxo de caixa L.
de energia energia faturada RSU Manutengdo Aneel descontado Liquido
0 RS 0,22 8640000,0 RS$1.900.800,0 R$1.574.316,0 R$1.329.264,0 -R$ 1.076.709,9 -RS$ 7.603,2 -R$ 31.363,2 -RS$ 144.460,8 -R$26.611,2 -R$21.534.197,0 -RS$21.534.197,0 -R$21.534.197,0)
1 R$0,24 8579520,0 R$2.057.368,9 RS$1.653.031,8 RS 1.395.727,2 -R$ 1.130.545,3 -R$8.229,5 -R$ 33.946,6 -RS 156.360,0 -R$28.803,2 RS$3.748.243,3 R$3.280.738,1 -RS 18.253.458,9
2 R$ 0,26 8519463,4 R$2.226.834,4 RS$1.735.683,4 RS 1.465.513,6 -R$ 1.187.072,6 -R$8.907,3 -R$ 36.742,8 -RS 169.239,4 -R$31.175,7 R$3.994.893,5 R$3.060.502,9 -RS 15.192.956,0
3 RS 0,28 8459827,1 R$2.410.258,7 R$1.822.467,6 RS 1.538.789,2 -RS$ 1.246.426,2 -R$9.641,0 -R$39.769,3 -R$ 183.179,7 -R$33.743,6 R$4.258.755,7 RS$2.855.710,0 -RS 12.337.246,0)
4 R$0,31 8400608,3 RS$2.608.791,7 RS$1.913.590,9 R$1.615.728,7 -R$ 1.308.747,6 -R$ 10.435,2 -R$ 43.045,1 -RS 198.268,2 -R$36.523,1 R$4.541.092,3 R$2.665.234,9 -R$9.672.011,1
5 R$0,34 8341804,1 RS$2.823.677,9 R$2.009.270,5 RS 1.696.515,1 -R$ 1.374.184,9 -RS$ 11.294,7 -R$ 46.590,7 -R$ 214.599,5 -R$39.531,5 RS$4.843.262,2 R$2.488.037,6 -RS$7.183.973,5
6 RS 0,37 8283411,4 RS$3.056.264,3 RS$2.109.734,0 R$1.781.340,9 -R$ 1.442.894,2 -RS$ 12.225,1 -R$ 50.428,4 -R$ 232.276,1 -R$42.787,7 RS$5.166.727,8 R$2.323.155,8 -R$4.860.817,8]
7 RS 0,40 8225427,6 R$3.308.008,7 R$2.215.220,7 R$1.870.407,9 -R$ 1.515.038,9 -R$ 13.232,0 -RS 54.582,1 -R$ 251.408,7 -R$46.312,1 R$5.513.063,5 R$2.169.699,2 -RS$2.691.118,5
8 R$ 0,44 8167849,6 RS$3.580.489,4 R$2.325.981,7 R$1.963.928,3 -R$ 1.590.790,8 -R$ 14.322,0 -R$59.078,1 -R$ 272.117,2 -R$50.126,9 RS$5.883.964,6 RS 2.026.844,3 -RS 664.274,3
9 RS 0,48 8110674,6 RS 3.875.414,3 RS$2.442.280,8 RS$2.062.124,7 -R$ 1.670.330,4 -R$ 15.501,7 -R$ 63.944,3 -R$ 294.531,5 -R$54.255,8 RS$6.281.256,3 R$1.893.828,4 R$1.229.554,2
10 RS 0,52 8053899,9 R$ 4.194.632,2 R$2.564.394,9 R$2.165.231,0 -R$ 1.753.846,9 -R$ 16.778,5 -R$69.211,4 -R$ 318.792,0 -R$58.724,9 R$6.706.904,3 R$1.769.946,0 R$2.999.500,2,
11 R$ 0,57 7997522,6 RS$4.540.144,1 R$2.692.614,6 R$2.273.492,5 -R$ 1.841.539,2 -R$ 18.160,6 -R$ 74.912,4 -R$ 345.050,9 -R$63.562,0 R$7.163.026,1 RS$1.654.543,7 R$4.654.043,9
12 R$0,62 7941539,9 R$4.914.115,7 RS$2.827.245,3 RS 2.387.167,2 -R$ 1.933.616,2 -R$ 19.656,5 -R$ 81.082,9 -RS$ 373.472,8 -R$68.797,6 R$7.651.902,3 R$1.547.016,4 R$6.201.060,2
13 RS 0,67 7885949,2 R$5.318.891,4 RS$2.968.607,6 RS 2.506.525,5 -R$ 2.030.297,0 -RS$ 21.275,6 -R$ 87.761,7 -RS$ 404.235,8 -R$74.464,5 RS$8.175.990,1 R$1.446.803,8 RS 7.647.864,0)
14 R$ 0,74 7830747,5 R$5.757.008,5 R$3.117.038,0 R$2.631.851,8 -R$2.131.811,9 -R$23.028,0 -R$ 94.990,6 -R$ 437.532,6 -R$80.598,1 R$8.737.937,0 R$1.353.387,0 R$9.001.251,0]
15 R$ 0,80 7775932,3 R$6.231.213,3 R$3.272.889,9 R$2.763.444,4 -R$ 2.238.402,4 -R$ 24.924,9 -R$ 102.815,0 -R$ 473.572,2 -R$87.237,0 R$9.340.596,1 R$1.266.285,0 RS 10.267.536,0
16 R$0,87 7721500,8 RS 6.744.478,4 RS$3.436.534,4 R$2.901.616,6 -R$ 2.350.322,6 -R$ 26.977,9 -R$111.283,9 -R$512.580,4 -R$94.422,7 R$9.987.041,9 R$1.185.052,3 RS 11.452.588,3|
17 RS 0,95 7667450,3 R$7.300.021,1 R$3.608.361,1 RS 3.046.697,4 -R$2.467.838,7 -R$29.200,1  -R$120.450,3 -R$554.801,6  -RS$102.200,3 R$10.680.588,6 R$1.109.276,1 RS 12.561.864,4
18 RS$ 1,04 7613778,1 R$7.901.323,8 R$3.788.779,2 R$3.199.032,3 -R$ 2.591.230,6 -R$ 31.605,3 -R$ 130.371,8 -R$ 600.500,6 -R$110.618,5 RS$11.424.808,4 R$1.038.573,3 RS 13.600.437,7
19 R$1,13 7560481,7 R$ 8.552.155,8 R$3.978.218,1 R$3.358.983,9 -R$2.720.792,2 -R$ 34.208,6 -R$ 141.110,6 -RS 649.963,8 -R$119.730,2 RS 12.223.552,5 R$972.589,3 RS 14.573.027,0)
20 RS 1,23 7507558,3 R$9.256.596,9 RS$4.177.129,0 R$3.526.933,1 -R$ 2.856.831,8 -R$37.026,4 -R$ 152.733,8 -R$ 703.501,4 -R$129.592,4 RS 13.080.973,3 R$910.994,8 RS 15.484.021,8]
21 RS 1,34 7455005,4 R$ 10.019.062,8 R$4.385.985,5 R$3.703.279,8 -RS$2.999.673,4 -R$ 40.076,3 -R$ 165.314,5 -R$ 761.448,8 -R$ 140.266,9 RS 14.001.548,2 R$853.484,6 RS 16.337.506,4
22 RS$ 1,46 7402820,3 R$ 10.844.333,0 R$4.605.284,8 RS 3.888.443,8 -R$ 3.149.657,0 -R$43.377,3 -R$ 178.931,5 -RS 824.169,3 -R$151.820,7 RS 14.990.105,7 R$799.775,5 R$17.137.281,9
23 RS 1,60 7351000,6 RS$ 11.737.580,7 R$4.835.549,0 RS 4.082.866,0 -R$ 3.307.139,9 -R$ 46.950,3 -R$ 193.670,1 -RS 892.056,1 -R$ 164.326,1 RS 16.051.853,1 RS 749.604,8 RS 17.886.886,7|
24 RS 1,74 7299543,6 RS 12.704.405,2 R$5.077.326,4  R$4.287.009,3 -RS 3.472.496,9 -R$50.817,6 -R$209.622,7 -R$965.534,8 -R$177.861,7 R$17.192.407,3 R$ 702.728,7 RS 18.589.615,4
25 RS$ 1,90 7248446,8 R$ 13.750.867,1 R$5.331.192,8 R$4.501.359,7 -R$3.646.121,7 -R$ 55.003,5 -R$226.889,3  -R$ 1.045.065,9 -R$192.512,1 R$18.417.827,0 R$658.920,7 RS 19.248.536,1
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Analise Econdmico Cenério 2 (Municipios médios)

Preco da tarifa . Economia energia . ., Taxadisposicdodo  Gastos com Taxa Fiscalizagdo L. - . Fluxo de caixa Valor presente
Ano . Eneria Gerada Reciclaveis B PIS COFINS Adriministragdo Fluxo de caixa L
de energia faturada RSU Manutengdo Aneel descontado Liquido
0 RS 0,22 8640000,0 R$ 1.900.800,0 RS 1.574.316,0 RS 869.040,0 -R$ 1.076.709,9 -R$ 7.603,2 -R$31.363,2 -R$ 144.460,8 -R$26.611,2 -RS$21.534.197,0 -RS21.534.197,0 -RS 21.534.197,0
1 R$0,24 8579520,0 R$2.057.368,9 R$1.653.031,8 RS$912.492,0 -R$ 1.130.545,3 -R$8.229,5 -RS 33.946,6 -RS$ 156.360,0 -R$28.803,2 R$3.265.008,1 R$2.857.775,1 -RS 18.676.421,9
2 R$0,26 8519463,4 RS$2.226.834,4 R$1.735.683,4 RS 958.116,6 -R$ 1.187.072,6 -R$ 8.907,3 -R$ 36.742,8 -RS 169.239,4 -R$31.175,7 R$3.487.496,6 RS$2.671.784,2 -RS 16.004.637,7
3 R$0,28 8459827,1 RS$2.410.258,7 R$1.822.467,6 RS$1.006.022,4 -RS 1.246.426,2 -R$9.641,0 -R$ 39.769,3 -RS$ 183.179,7 -R$33.743,6 R$3.725.988,9 R$2.498.463,0 -RS 13.506.174,7
4 RS 0,31 8400608,3 R$2.608.791,7 R$1.913.590,9 RS 1.056.323,6 -R$ 1.308.747,6 -R$ 10.435,2 -R$ 43.045,1 -RS 198.268,2 -R$36.523,1 R$3.981.687,2 R$2.336.911,7 -RS$ 11.169.263,0)
5 R$0,34 8341804,1 RS$2.823.677,9 R$2.009.270,5 R$1.109.139,7 -R$ 1.374.184,9 -R$ 11.294,7 -R$ 46.590,7 -RS$ 214.599,5 -R$39.531,5 R$4.255.886,8 R$2.186.296,3 -RS8.982.966,7
6 R$0,37 8283411,4 RS$3.056.264,3 R$2.109.734,0 R$1.164.596,7 -RS 1.442.894,2 -R$ 12.225,1 -R$ 50.428,4 -R$ 232.276,1 -R$42.787,7 R$4.549.983,6 R$2.045.844,3 -RS$6.937.122,4
7 RS$ 0,40 8225427,6 R$3.308.008,7 R$2.215.220,7 R$1.222.826,6 -R$1.515.038,9 -R$ 13.232,0 -R$ 54.582,1 -R$ 251.408,7 -R$46.312,1 R$4.865.482,1 R$1.914.839,7 -RS$5.022.282,7|
8 RS 0,44 8167849,6 RS$3.580.489,4 R$2.325.981,7 R$1.283.967,9 -R$ 1.590.790,8 -R$ 14.322,0 -R$ 59.078,1 -R$272.117,2 -R$50.126,9 R$5.204.004,1 R$1.792.618,9 -RS3.229.663,8
9 RS$ 0,48 8110674,6 RS 3.875.414,3 R$2.442.280,8 R$1.348.166,3 -R$ 1.670.330,4 -R$ 15.501,7 -R$ 63.944,3 -R$ 294.531,5 -R$54.255,8 R$5.567.297,8 R$1.678.566,6 -RS 1.551.097,2
10 R$0,52 8053899,9 R$4.194.632,2 R$2.564.394,9 RS$1.415.574,6 -R$ 1.753.846,9 -R$ 16.778,5 -R$69.211,4 -R$ 318.792,0 -R$58.724,9 R$5.957.247,9 R$1.572.112,4 RS 21.015,2
11 RS 0,57 7997522,6 RS$4.540.144,1 R$2.692.614,6 RS 1.486.353,3 -R$ 1.841.539,2 -RS 18.160,6 -R$74.912,4 -R$ 345.050,9 -R$63.562,0 R$6.375.886,8 R$1.472.727,2 RS 1.493.742,3]
12 R$0,62 7941539,9 R$4.914.115,7 R$2.827.245,3 R$1.560.671,0 -R$ 1.933.616,2 -RS 19.656,5 -R$ 81.082,9 -RS$ 373.472,8 -R$68.797,6 R$6.825.406,1 R$1.379.920,3 RS 2.873.662,6
13 R$0,67 7885949,2 R$5.318.891,4 R$2.968.607,6 RS 1.638.704,5 -R$2.030.297,0 -R$ 21.275,6 -R$ 87.761,7 -R$ 404.235,8 -R$ 74.464,5 R$7.308.169,1 R$1.293.236,3 R$4.166.898,9
14 R$0,74 7830747,5 R$5.757.008,5 R$3.117.038,0 R$1.720.639,8 -R$2.131.811,9 -R$23.028,0 -R$94.990,6 -R$437.532,6 -R$80.598,1 R$7.826.7250 R$1.212.252,7 R$5.379.151,5
15 RS 0,80 7775932,3 R$6.231.213,3 R$3.272.889,9 R$1.806.671,7 -R$ 2.238.402,4 -R$ 24.924,9 -R$ 102.815,0 -R$ 473.572,2 -R$87.237,0 R$8.383.823,4 R$1.136.577,3 R$6.515.728,9
16 R$0,87 7721500,8 RS 6.744.478,4 R$3.436.534,4 R$1.897.005,3 -R$2.350.322,6 -R$26.977,9 -R$ 111.283,9 -R$ 512.580,4 -R$94.422,7 R$8.982.430,7 RS$1.065.846,2 RS7.581.575,1
17 R$0,95 7667450,3 R$7.300.021,1 R$3.608.361,1 R$1.991.855,6 -R$ 2.467.838,7 -R$29.200,1 -R$ 120.450,3 -RS 554.801,6 -R$102.200,3 R$9.625.746,7 R$999.721,2  R$8.581.296,2
18 RS 1,04 7613778,1 R$7.901.323,8 R$3.788.779,2 R$2.091.448,4 -R$2.591.230,6 -R$ 31.605,3 -R$130.371,8 -R$ 600.500,6 -R$110.618,5 R$10.317.224,4 R$937.888,3 R$9.519.184,5
19 R$ 1,13 7560481,7 R$8.552.155,8 R$3.978.218,1 R$2.196.020,8 -R$2.720.792,2 -R$ 34.208,6 -R$ 141.110,6 -RS 649.963,8 -RS$119.730,2 R$11.060.589,4 R$ 880.056,0 RS 10.399.240,5
20 R$1,23 7507558,3 R$9.256.596,9 R$4.177.129,0 R$2.305.821,8 -R$ 2.856.831,8 -R$ 37.026,4 -R$ 152.733,8 -R$ 703.501,4 -R$129.592,4 R$11.859.862,0 R$825.953,2 R$11.225.193,8]
21 RS 1,34 7455005,4 RS$10.019.062,8 RS$4.385.985,5 R$2.421.112,9 -R$2.999.673,4 -R$ 40.076,3 -R$ 165.314,5 -R$ 761.448,8 -R$140.266,9 R$12.719.381,4 R$ 775.328,2 RS 12.000.522,0
22 RS 1,46 7402820,3 RS 10.844.333,0 R$4.605.284,8 RS 2.542.168,6 -RS$ 3.149.657,0 -R$43.377,3 -R$ 178.931,5 -RS 824.169,3 -RS$ 151.820,7 RS 13.643.830,5 RS$727.946,9 RS 12.728.468,9
23 R$ 1,60 7351000,6 RS$ 11.737.580,7 R$4.835.549,0 R$2.669.277,0 -R$3.307.139,9 -R$ 46.950,3 -R$ 193.670,1 -RS 892.056,1 -RS$ 164.326,1 R$ 14.638.264,2 R$683.591,7 RS 13.412.060,6|
24 R$ 1,74 7299543,6 RS$ 12.704.405,2 R$5.077.326,4  R$2.802.740,9 -RS 3.472.496,9 -R$50.817,6 -R$209.622,7 -RS 965.534,8 -R$177.861,7 R$15.708.138,9 R$ 642.060,2 RS 14.054.120,8]
25 RS 1,90 7248446,8 RS$13.750.867,1 RS$5.331.192,8 R$2.942.877,9 -R$ 3.646.121,7 -R$ 55.003,5 -R$226.889,3  -RS$1.045.065,9 -R$192.512,1 RS 16.859.345,2 R$603.164,1 RS 14.657.284,9




Analise Econdmico Cenério 2 (Municipios grandes)

153

Prego da tarifa ) Economia energia Reciclaveis (vidro Taxa disposi¢céo gastoscom  Taxa Fiscalizagdo L. . . Fluxo de caixa  Valor presente
Ano . Eneria Gerada . ) N PIS COFINS Adriministracdo Fluxo de caixa L,
de energia faturada e metais) de lixo Manutengdo Aneel descontado Liquido
0 R$0,22 8640000,0 R$ 1.900.800,0 RS 1.574.316,0 R$ 810.288,0 -R$ 1.076.709,9 -R$ 7.603,2 -R$ 31.363,2 -RS 144.460,8 -R$26.611,2 -R$21.534.197,0 -R$21.534.197,0  -RS21.534.197,0)
1 R$0,24 8579520,0 R$ 2.057.368,9 RS 1.653.031,8 RS 850.802,4 -R$ 1.130.545,3 -R$ 8.229,5 -RS 33.946,6 -RS 156.360,0 -R$28.803,2 RS$3.203.318,5 R$2.803.779,9 -RS$18.730.417,1
2 R$ 0,26 8519463,4 RS 2.226.834,4 RS 1.735.683,4 RS 893.342,5 -R$ 1.187.072,6 -R$ 8.907,3 -R$36.742,8 -R$ 169.239,4 -R$31.175,7 RS$3.422.722,5 R$2.622.160,5 -RS 16.108.256,7|
3 RS$ 0,28 8459827,1 RS 2.410.258,7 RS 1.822.467,6 RS 938.009,6 -R$ 1.246.426,2 -R$9.641,0 -R$ 39.769,3 -R$ 183.179,7 -R$33.743,6 R$3.657.976,1 R$2.452.857,0 -RS 13.655.399,6
4 R$0,31 8400608,3 R$ 2.608.791,7 R$ 1.913.590,9 R$984.910,1 -R$ 1.308.747,6 -R$ 10.435,2 -R$ 43.045,1 -RS 198.268,2 -R$36.523,1 R$3.910.273,8 RS$2.294.998,1 -RS11.360.401,5
5 RS$ 0,34 8341804,1 RS 2.823.677,9 RS 2.009.270,5 RS 1.034.155,6 -RS$ 1.374.184,9 -R$ 11.294,7 -R$ 46.590,7 -R$ 214.599,5 -R$39.531,5 RS$4.180.902,7 R$2.147.776,1 -R$9.212.625,4]
6 R$ 0,37 8283411,4 RS 3.056.264,3 RS 2.109.734,0 RS 1.085.863,4  -RS 1.442.894,2 -R$ 12.225,1 -R$ 50.428,4 -R$232.276,1 -R$42.787,7 RS$4.471.250,3 R$2.010.442,8  -RS$7.202.182,5
7 R$ 0,40 8225427,6 RS 3.308.008,7 RS 2.215.220,7 RS 1.140.156,6 -R$ 1.515.038,9 -R$13.232,0 -R$ 54.582,1 -RS 251.408,7 -R$46.312,1 R$4.782.812,2 R$1.882.304,4 -R$ 5.319.878,1]
8 R$0,44 8167849,6 RS 3.580.489,4 RS 2.325.981,7 RS 1.197.164,4 -R$ 1.590.790,8 -R$ 14.322,0 -R$ 59.078,1 -R$ 272.117,2 -R$50.126,9 R$5.117.200,7 R$1.762.717,8 -R$ 3.557.160, 3|
9 RS 0,48 8110674,6 RS 3.875.414,3 RS 2.442.280,8 R$1.257.022,6 = -R$ 1.670.330,4 -R$ 15.501,7 -R$ 63.944,3 -R$ 294.531,5 -R$54.255,8 R$5.476.154,1 RS 1.651.086,3 -R$ 1.906.074,0)
10 RS$ 0,52 8053899,9 RS 4.194.632,2 RS 2.564.394,9 RS 1.319.873,8 -R$ 1.753.846,9 -R$ 16.778,5 -R$69.211,4 -R$ 318.792,0 -R$58.724,9 RS$5.861.547,1 RS 1.546.857,0 -R$ 359.217,0)
11 R$0,57 7997522,6 R$ 4.540.144,1 RS 2.692.614,6 RS 1.385.867,5 -RS$ 1.841.539,2 -R$ 18.160,6 -R$ 74.912,4 -RS 345.050,9 -R$63.562,0 R$6.275.401,0 R$1.449.516,6 R$ 1.090.299,6
12 R$ 0,62 7941539,9 R$4.914.115,7 RS 2.827.245,3 RS 1.455.160,8 -RS$ 1.933.616,2 -R$ 19.656,5 -R$ 81.082,9 -RS$ 373.472,8 -R$68.797,6 R$6.719.895,9 RS 1.358.588,8 RS 2.448.888, 4]
13 R$ 0,67 7885949,2 RS 5.318.891,4 RS 2.968.607,6 R$1.527.918,9 = -R$2.030.297,0 -RS$ 21.275,6 -R$ 87.761,7 -R$ 404.235,8 -R$74.464,5 R$7.197.383,4 RS$1.273.631,9 RS 3.722.520,3]
14 R$0,74 7830747,5 R$ 5.757.008,5 R$3.117.038,0 RS 1.604.314,8 -R$2.131.811,9 -R$ 23.028,0 -R$ 94.990,6 -R$437.532,6 -R$80.598,1 R$7.710.400,0 R$1.194.235,5 R$ 4.916.755,9
15 R$0,80 7775932,3 R$6.231.213,3 RS 3.272.889,9 RS 1.684.530,6 -RS 2.238.402,4 -R$ 24.924,9 -R$ 102.815,0 -R$ 473.572,2 -R$87.237,0 RS$8.261.682,3 R$1.120.018,9 R$ 6.036.774,8
16 R$ 0,87 7721500,8 RS 6.744.478,4 RS 3.436.534,4 R$1.768.757,1 = -R$2.350.322,6 -R$26.977,9  -R$111.283,9 -R$512.580,4 -R$94.422,7 R$8.854.182,4 RS$1.050.628,4 RS 7.087.403,2,
17 RS$ 0,95 7667450,3 RS 7.300.021,1 RS 3.608.361,1 RS 1.857.194,9 -R$ 2.467.838,7 -R$29.200,1 -R$ 120.450,3 -R$ 554.801,6 -R$102.200,3 R$9.491.086,1 RS 985.735,4 RS 8.073.138, 6]
18 R$ 1,04 7613778,1 R$7.901.323,8 RS 3.788.779,2 RS 1.950.054,7 -R$ 2.591.230,6 -R$ 31.605,3 -R$ 130.371,8 -R$ 600.500,6 -R$110.618,5 R$10.175.830,7 R$ 925.034,9 R$ 8.998.173,5
19 R$ 1,13 7560481,7 RS 8.552.155,8 RS 3.978.218,1 RS 2.047.557,4 -R$2.720.792,2 -R$ 34.208,6 -R$ 141.110,6 -RS 649.963,8 -R$119.730,2 R$10.912.126,0 RS 868.243,2 RS 9.866.416, 7]
20 R$ 1,23 7507558,3 RS 9.256.596,9 R$ 4.177.129,0 RS 2.149.935,3 -R$ 2.856.831,8 -R$ 37.026,4 -R$ 152.733,8 -R$ 703.501,4 -R$129.592,4 R$11.703.975,5 RS 815.096,9 RS 10.681.513,6
21 R$ 1,34 7455005,4 R$ 10.019.062,8 RS 4.385.985,5 RS 2.257.432,1 -R$ 2.999.673,4 -R$ 40.076,3 -R$ 165.314,5 -RS 761.448,8 -R$ 140.266,9 RS 12.555.700,5 RS 765.350,8 RS 11.446.864,4]
22 RS$ 1,46 7402820,3 R$ 10.844.333,0 RS 4.605.284,8 RS 2.370.303,7 -R$ 3.149.657,0 -R$43.377,3 -R$ 178.931,5 -R$ 824.169,3 -R$ 151.820,7 RS 13.471.965,6 R$718.777,3 R$ 12.165.641, 8]
23 RS 1,60 7351000,6 RS 11.737.580,7 RS 4.835.549,0 R$2.488.818,8 = -R$3.307.139,9 -R$46.950,3  -R$193.670,1 -R$892.056,1  -R$164.326,1 RS 14.457.806,0 R$675.164,5 RS 12.840.806,2,
24 R$ 1,74 7299543,6 RS 12.704.405,2 R$ 5.077.326,4 RS 2.613.259,8 -RS 3.472.496,9 -R$50.817,6 -R$ 209.622,7 -R$ 965.534,8 -R$177.861,7 R$15.518.657,8 R$ 634.315,2 R$ 13.475.121,5|
25 R$1,90 7248446,8 R$ 13.750.867,1 R$5.331.192,8 RS 2.743.922,8 -R$ 3.646.121,7 -R$ 55.003,5 -R$226.889,3  -R$ 1.045.065,9 -R$192.512,1 RS 16.660.390,1 RS 596.046,2 R$ 14.071.167,7|




Anexo G

Analise Econdémico Cenério 3 (0,2 $R/kWh)
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Prego da tarifa . Economia energia Taxa disposi¢do de Gastos com Taxa Fiscalizagdo . B . Fluxo de caixa Valor presente
Ano . Eneria Gerada ) . PIS COFINS Adriministracdo Fluxo de caixa L.
de energia faturada lixo Manutengdo Aneel descontado Liquido
0 RS$ 0,20 8640000,0 RS 1.718.841,6 RS 1.329.264,0 -R$ 1.076.709,9 -R$ 6.875,4 -R$ 28.360,9 -R$ 130.632,0 -R$24.063,8 -R$21.534.197,0 -R$21.534.197,0 -R$21.534.197,0)
1 R$0,22 8579520,0 RS 1.860.422,6 R$ 1.395.727,2 -R$ 1.130.545,3 -R$ 7.441,7 -R$ 30.697,0 -R$ 141.392,1 -RS 26.045,9 R$ 1.920.027,7 RS 1.680.549,4  -RS 19.853.647,6
2 R$0,24 8519463,4 RS 2.013.665,6 R$ 1.465.513,6 -R$ 1.187.072,6 -R$ 8.054,7 -R$ 33.225,5 -RS 153.038,6 -R$28.191,3 RS 2.069.596,5 RS 1.585.525,6  -RS 18.268.121,9
3 RS 0,26 8459827,1 R$2.179.531,2 RS 1.538.789,2 -RS$ 1.246.426,2 -R$8.718,1 -R$ 35.962,3 -R$ 165.644,4 -R$ 30.513,4 RS 2.231.056,0 RS 1.496.035,3  -RS 16.772.086,6)
4 R$ 0,28 8400608,3 RS 2.359.059,2 RS 1.615.728,7 -RS$ 1.308.747,6 -R$9.436,2 -R$ 38.924,5 -R$ 179.288,5 -R$ 33.026,8 RS 2.405.364,3 RS$ 1.411.744,3  -RS 15.360.342,4]
5 R$0,31 8341804,1 RS 2.553.374,9 R$ 1.696.515,1 -R$ 1.374.184,9 -R$10.213,5 -R$42.130,7 -RS 194.056,5 -RS 35.747,2 R$ 2.593.557,2 R$1.332.339,1 -RS 14.028.003,2
6 RS 0,33 8283411,4 RS 2.763.696,4 RS 1.781.340,9 -R$ 1.442.894,2 -RS 11.054,8 -R$ 45.601,0 -R$ 210.040,9 -R$ 38.691,7 RS 2.796.754,7 RS 1.257.526,4  -RS$ 12.770.476,8]
7 RS 0,36 8225427,6 RS$2.991.342,1 RS 1.870.407,9 -R$ 1.515.038,9 -R$ 11.965,4 -R$ 49.357,1 -R$227.342,0 -R$ 41.878,8 R$3.016.167,8 R$1.187.031,0  -RS 11.583.445,8]
8 R$ 0,40 8167849,6 RS 3.237.738,9 R$ 1.963.928,3 -R$ 1.590.790,8 -R$ 12.951,0 -R$ 53.422,7 -RS 246.068,2 -R$ 45.328,3 R$ 3.253.106,3 R$1.120.594,7 -RS 10.462.851,1
9 RS$ 0,43 8110674,6 RS 3.504.431,5 RS 2.062.124,7 -R$ 1.670.330,4 -RS 14.017,7 -R$57.823,1 -RS 266.336,8 -R$ 49.062,0 RS 3.508.986,2 RS 1.057.975,9 -R$ 9.404.875,2]
10 RS 0,47 8053899,9 RS 3.793.091,5 RS 2.165.231,0 -R$ 1.753.846,9 -R$15.172,4 -R$ 62.586,0 -R$ 288.275,0 -R$53.103,3 RS 3.785.339,0 RS 998.947,6 -R$ 8.405.927, 6|
11 R$ 0,51 7997522,6 RS 4.105.528,5 RS 2.273.492,5 -R$ 1.841.539,2 -R$ 16.422,1 -R$ 67.741,2 -R$312.020,2 -R$ 57.477,4 RS 4.083.820,9 RS 943.296,9 -R$ 7.462.630,8
12 R$ 0,56 7941539,9 RS 4.443.700,8 R$2.387.167,2 -R$ 1.933.616,2 -RS$ 17.774,8 -R$73.321,1 -R$337.721,3 -R$62.211,8 R$ 4.406.222,9 R$ 890.824,1 -R$ 6.571.806,7]
13 RS 0,61 7885949,2 RS 4.809.728,5 RS 2.506.525,5 -R$ 2.030.297,0 -RS$ 19.238,9 -R$ 79.360,5 -RS$ 365.539,4 -R$ 67.336,2 RS 4.754.482,0 RS 841.341,9 -R$ 5.730.464,8|
14 RS$ 0,66 7830747,5 RS 5.205.905,8 R$2.631.851,8 -R$2.131.811,9 -R$20.823,6 -R$ 85.897,4 -R$395.648,8 -R$ 72.882,7 RS 5.130.693,2 RS 794.674,2 -R$ 4.935.790,6
15 R$0,72 7775932,3 RS 5.634.716,3 R$ 2.763.444,4 -R$ 2.238.402,4 -R$22.538,9 -R$92.972,8 -RS$ 428.238,4 -RS 78.886,0 R$5.537.122,1 RS 750.656,0 -RS 4.185.134,6|
16 R$0,79 7721500,8 RS 6.098.847,9 RS 2.901.616,6 -R$ 2.350.322,6 -RS$ 24.395,4 -R$ 100.631,0 -R$463.512,4 -R$ 85.383,9 R$ 5.976.219,2 RS 709.132,2 -R$ 3.476.002,4]
17 RS 0,86 7667450,3 R$ 6.601.209,9 RS 3.046.697,4 -R$2.467.838,7 -R$ 26.404,8 -R$ 108.920,0 -R$ 501.692,0 -R$ 92.416,9 R$ 6.450.635,0 RS 669.957,0 -R$ 2.806.045,4]
18 R$ 0,94 7613778,1 RS 7.144.951,6 R$3.199.032,3 -R$ 2.591.230,6 -R$ 28.579,8 -R$117.891,7 -R$ 543.016,3 -R$ 100.029,3 R$ 6.963.236,1 R$ 632.993,7 -R$ 2.173.051, 8|
19 R$ 1,02 7560481,7 RS 7.733.481,3 R$ 3.358.983,9 -R$ 2.720.792,2 -R$30.933,9 -R$ 127.602,4 -RS$ 587.744,6 -RS 108.268,7 R$7.517.123,4 R$598.113,6 -R$ 1.574.938,1]
20 RS 1,11 7507558,3 RS 8.370.488,1 RS 3.526.933,1 -R$ 2.856.831,8 -R$33.482,0 -R$138.113,1 -R$636.157,1 -R$ 117.186,8 RS 8.115.650,5 RS 565.196,1 -R$ 1.009.742,0
21 RS 1,22 7455005,4 RS 9.059.965,2 R$ 3.703.279,8 -R$2.999.673,4 -R$36.239,9 -R$ 149.489,4 -R$ 688.557,4 -R$ 126.839,5 RS 8.762.445,5 R$534.127,5 -R$ 475.614,5
22 R$ 1,32 7402820,3 RS 9.806.234,6 RS 3.888.443,8 -R$ 3.149.657,0 -R$39.224,9 -R$ 161.802,9 -RS 745.273,8 -R$ 137.287,3 R$9.461.432,4 R$ 504.801,1 RS 29.186,6|
23 RS 1,44 7351000,6 RS 10.613.974,1 RS 4.082.866,0 -R$3.307.139,9 -RS$ 42.455,9 -R$ 175.130,6 -RS 806.662,0 -RS 148.595,6 RS 10.216.856,0 R$ 477.116,5 RS 506.303,1
24 RS 1,57 7299543,6 RS 11.488.247,2 RS 4.287.009,3 -RS$ 3.472.496,9 -R$ 45.953,0 -RS 189.556,1 -R$ 873.106,8 -R$160.835,5  R$11.033.308,2 RS 450.979,4 RS 957.282,6)
25 R$1,72 7248446,8 RS 12.434.534,1 R$ 4.501.359,7 -R$3.646.121,7 -R$ 49.738,1 -R$ 205.169,8 -R$ 945.024,6 -R$ 174.083,5 R$ 11.915.756,1 R$ 426.301,0 R$ 1.383.583,6
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Precgo da tarifa ) Economia energia Taxa disposicdo de Gastos com Taxa Fiscalizagdo .. B ) Fluxo de caixa Valor presente
Ano ) Eneria Gerada ) - PIS COFINS Adriministragdo Fluxo de caixa L,
de energia faturada lixo Manutengdo Aneel descontado Liquido
0 R$0,18 8640000,0 R$ 1.519.776,0 R$ 1.329.264,0 -R$ 1.076.709,9 -R$6.079,1 -RS$ 25.076,3 -R$ 115.503,0 -R$21.276,9 -R$21.534.197,0 -R$21.534.197,0 -R$21.534.197,0)
1 R$0,19 8579520,0 RS 1.644.959,9 R$1.395.727,2 -R$ 1.130.545,3 -R$6.579,8 -R$ 27.141,8 -R$ 125.017,0 -R$ 23.029,4 R$1.728.373,7 R$1.512.799,8 -R$20.021.397,2
2 RS 0,21 8519463,4 RS 1.780.455,3 RS 1.465.513,6 -R$ 1.187.072,6 -R$7.121,8 -R$29.377,5 -R$ 135.314,6 -R$ 24.926,4 RS 1.862.155,9 RS 1.426.604,6  -RS 18.594.792,6
3 R$ 0,23 8459827,1 RS 1.927.111,4 RS 1.538.789,2 -R$ 1.246.426,2 -R$ 7.708,4 -R$31.797,3 -RS 146.460,5 -R$ 26.979,6 RS 2.006.528,6 RS 1.345.478,4  -RS 17.249.314,2
4 R$ 0,25 8400608,3 RS 2.085.847,6 R$ 1.615.728,7 -R$ 1.308.747,6 -R$8.343,4 -RS 34.416,5 -RS 158.524,4 -R$29.201,9 R$2.162.342,6 R$1.269.111,2  -RS 15.980.203,1
5 RS$ 0,27 8341804,1 RS 2.257.658,8 RS 1.696.515,1 -R$ 1.374.184,9 -R$9.030,6 -R$37.251,4 -R$ 171.582,1 -R$ 31.607,2 RS 2.330.517,7 R$1.197.212,8  -R$ 14.782.990,2
6 RS$ 0,30 8283411,4 RS 2.443.622,2 RS 1.781.340,9 -RS 1.442.894,2 -R$9.774,5 -R$ 40.319,8 -R$ 185.715,3 -R$ 34.210,7 RS 2.512.048,7 R$1.129.511,9  -RS$ 13.653.478,4]
7 R$0,32 8225427,6 RS 2.644.903,4 R$ 1.870.407,9 -R$ 1.515.038,9 -R$ 10.579,6 -R$ 43.640,9 -R$201.012,7 -R$ 37.028,6 R$ 2.708.010,6 RS$ 1.065.753,8 -RS 12.587.724,5
8 R$ 0,35 8167849,6 RS 2.862.764,0 R$ 1.963.928,3 -R$ 1.590.790,8 -R$ 11.451,1 -R$ 47.235,6 -R$217.570,1 -R$ 40.078,7 R$ 2.919.566,1 R$1.005.700,5 -RS 11.582.024,1
9 RS 0,38 8110674,6 RS 3.098.569,9 RS 2.062.124,7 -R$1.670.330,4 -R$12.394,3 -R$51.126,4 -R$ 235.491,3 -R$ 43.380,0 RS 3.147.972,3 R$949.128,5 -R$ 10.632.895,6)
10 RS 0,42 8053899,9 RS 3.353.799,1 RS 2.165.231,0 -R$ 1.753.846,9 -R$ 13.415,2 -R$ 55.337,7 -R$ 254.888,7 -R$ 46.953,2 RS 3.394.588,4 RS 895.828,8 -R$9.737.066,7,
11 R$ 0,45 7997522,6 RS 3.630.051,6 R$2.273.492,5 -R$ 1.841.539,2 -RS 14.520,2 -R$ 59.895,9 -R$ 275.883,9 -R$ 50.820,7 RS 3.660.884,2 RS 845.605,3 -R$ 8.891.461,4]
12 RS 0,49 7941539,9 RS 3.929.058,9 RS 2.387.167,2 -R$ 1.933.616,2 -RS 15.716,2 -RS 64.829,5 -RS 298.608,5 -RS 55.006,8 RS 3.948.448,9 RS 798.274,1 -R$ 8.093.187,4]
13 RS 0,54 7885949,2 RS 4.252.695,5 RS 2.506.525,5 -R$2.030.297,0 -R$17.010,8 -R$ 70.169,5 -R$ 323.204,9 -R$ 59.537,7 RS 4.259.001,1 R$753.662,7  -R$7.339.524,7,
14 R$ 0,59 7830747,5 RS 4.602.990,0 R$2.631.851,8 -R$2.131.811,9 -R$ 18.412,0 -R$ 75.949,3 -R$ 349.827,2 -R$ 64.441,9 RS 4.594.399,6 R$ 711.609,7 -R$ 6.627.915,0)
15 R$ 0,64 7775932,3 RS 4.982.138,3 R$ 2.763.444,4 -R$ 2.238.402,4 -RS$ 19.928,6 -R$ 82.205,3 -RS$ 378.642,5 -R$ 69.749,9 RS 4.956.654,0 R$671.963,2 -R$ 5.955.951, 8|
16 R$ 0,70 7721500,8 R$5.392.517,0 RS 2.901.616,6 -R$2.350.322,6 -R$21.570,1 -R$ 88.976,5 -R$409.831,3 -RS 75.495,2 RS 5.347.937,9 RS$634.580,9  -R$5.321.370,9
17 R$ 0,76 7667450,3 RS 5.836.698,7 RS 3.046.697,4 -RS 2.467.838,7 -R$23.346,8 -R$ 96.305,5 -RS$ 443.589,1 -R$ 81.713,8 R$ 5.770.602,2 R$ 599.329,4 -R$ 4.722.041,5]
18 R$0,83 7613778,1 RS 6.317.467,5 R$3.199.032,3 -R$ 2.591.230,6 -RS 25.269,9 -R$ 104.238,2 -R$ 480.127,5 -RS 88.444,5 R$ 6.227.189,0 R$ 566.083,2 -R$ 4.155.958, 2|
19 RS 0,90 7560481,7 RS 6.837.837,3 RS 3.358.983,9 -R$ 2.720.792,2 -R$27.351,3 -R$ 112.824,3 -R$519.675,6 -R$95.729,7 RS 6.720.448,1 RS 534.724,7 -RS 3.621.233, 5]
20 RS$ 0,99 7507558,3 RS 7.401.070,0 RS 3.526.933,1 -R$ 2.856.831,8 -R$29.604,3 -R$122.117,7 -R$ 562.481,3 -R$ 103.615,0 RS 7.253.353,1 RS 505.143,4 -R$3.116.090,2
21 R$ 1,07 7455005,4 RS 8.010.696,1 R$3.703.279,8 -R$ 2.999.673,4 -R$ 32.042,8 -R$ 132.176,5 -R$ 608.812,9 -RS$ 112.149,7 R$ 7.829.120,6 R$477.235,3 -RS 2.638.854, 8|
22 R$1,17 7402820,3 RS 8.670.537,2 RS 3.888.443,8 -R$ 3.149.657,0 -RS$ 34.682,1 -RS 143.063,9 -RS 658.960,8 -R$ 121.387,5 RS 8.451.229,5 R$450.903,2 -RS 2.187.951, 6|
23 RS 1,28 7351000,6 R$9.384.729,3 RS 4.082.866,0 -R$3.307.139,9 -R$ 37.538,9 -RS$ 154.848,0 -R$ 713.239,4 -R$ 131.386,2 R$9.123.442,8 RS$426.055,3  -RS 1.761.896,4
24 R$ 1,39 7299543,6 RS 10.157.749,5 R$ 4.287.009,3 -R$ 3.472.496,9 -R$ 40.631,0 -R$ 167.602,9 -RS$ 771.989,0 -RS 142.208,5 R$ 9.849.830,5 R$ 402.605,5 -R$ 1.359.290, 8|
25 R$ 1,52 7248446,8 RS 10.994.443,3 R$ 4.501.359,7 -R$ 3.646.121,7 -R$ 43.977,8 -R$ 181.408,3 -R$ 835.577,7 -R$ 153.922,2 R$ 10.634.795,3 R$380.473,1 -R$ 978.817,8]
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Prego da tarifa . Economia energia Taxa disposi¢do de Gastos com Taxa Fiscalizagdo . B . Fluxo de caixa Valor presente
Ano . Eneria Gerada ) . PIS COFINS Adriministracdo Fluxo de caixa L.
de energia faturada lixo Manutengdo Aneel descontado Liquido
0 R$ 0,31 8640000,0 R$ 2.678.400,0 R$1.329.264,0 -R$ 1.076.709,9 -R$10.713,6 -R$ 44.193,6 -R$ 203.558,4 -R$37.497,6 -R$21.534.197,0 -R$21.534.197,0 -RS$21.534.197,0
1 R$ 0,34 8579520,0 RS 2.899.019,8 R$ 1.395.727,2 -R$ 1.130.545,3 -R$ 11.596,1 -RS$ 47.833,8 -R$220.325,5 -R$ 40.586,3 RS 2.843.860,0 RS 2.489.155,3  -RS 19.045.041,7
2 R$0,37 8519463,4 R$3.137.812,1 R$ 1.465.513,6 -R$ 1.187.072,6 -RS$ 12.551,2 -R$51.773,9 -RS 238.473,7 -R$ 43.929,4 RS 3.069.524,8 RS$ 2.351.574,4  -RS 16.693.467,2
3 RS 0,40 8459827,1 RS 3.396.273,6 RS 1.538.789,2 -RS$ 1.246.426,2 -R$ 13.585,1 -R$ 56.038,5 -R$ 258.116,8 -R$ 47.547,8 RS 3.313.348,4 RS$2.221.766,8  -RS 14.471.700,4]
4 RS 0,44 8400608,3 RS 3.676.024,7 RS 1.615.728,7 -RS$ 1.308.747,6 -RS 14.704,1 -R$ 60.654,4 -R$279.377,9 -R$ 51.464,3 R$ 3.576.805,1 RS$2.099.280,4 -RS 12.372.420,0)
5 R$ 0,48 8341804,1 RS 3.978.818,9 R$ 1.696.515,1 -R$ 1.374.184,9 -R$ 15.915,3 -RS$ 65.650,5 -R$ 302.390,2 -R$ 55.703,5 RS 3.861.489,6 R$1.983.690,1 -RS 10.388.729,9
6 RS$ 0,52 8283411,4 RS 4.306.554,2 RS 1.781.340,9 -R$ 1.442.894,2 -RS$ 17.226,2 -R$ 71.058,1 -RS$ 327.298,1 -R$60.291,8 RS 4.169.126,7 RS 1.874.596,6 -R$ 8.514.133, 3]
7 R$ 0,57 8225427,6 RS 4.661.285,0 RS 1.870.407,9 -R$ 1.515.038,9 -R$ 18.645,1 -R$ 76.911,2 -R$354.257,7 -R$ 65.258,0 R$ 4.501.582,1 RS$ 1.771.624,6 -RS 6.742.508, 6|
8 R$ 0,62 8167849,6 RS 5.045.235,1 R$ 1.963.928,3 -R$ 1.590.790,8 -R$20.180,9 -RS 83.246,4 -R$ 383.437,9 -R$ 70.633,3 RS 4.860.874,1 RS 1.674.421,2 -R$ 5.068.087, 5|
9 RS$ 0,67 8110674,6 RS 5.460.811,1 RS 2.062.124,7 -R$ 1.670.330,4 -RS$ 21.843,2 -R$90.103,4 -RS$ 415.021,6 -R$ 76.451,4 RS 5.249.185,9 RS 1.582.654,3 -RS 3.485.433,2]
10 RS 0,73 8053899,9 R$5.910.618,1 RS 2.165.231,0 -R$ 1.753.846,9 -R$ 23.642,5 -R$ 97.525,2 -R$ 449.207,0 -RS$ 82.748,7 RS 5.668.878,9 RS 1.496.012,1 -R$1.989.421,1
11 RS$ 0,80 7997522,6 RS 6.397.475,7 RS 2.273.492,5 -R$ 1.841.539,2 -R$ 25.589,9 -R$ 105.558,3 -R$ 486.208,2 -R$ 89.564,7 RS 6.122.508,0 RS 1.414.200,7 -R$ 575.220,3
12 R$0,87 7941539,9 RS 6.924.435,8 R$2.387.167,2 -R$ 1.933.616,2 -R$ 27.697,7 -R$ 114.253,2 -R$526.257,1 -R$96.942,1 R$ 6.612.836,6 RS 1.336.944,2 RS 761.723,9)
13 RS 0,95 7885949,2 RS 7.494.801,6 RS 2.506.525,5 -R$ 2.030.297,0 -RS$29.979,2 -RS$ 123.664,2 -RS 569.604,9 -RS 104.927,2 RS 7.142.854,5 RS 1.263.982,6 RS 2.025.706,5
14 RS 1,04 7830747,5 RS 8.112.148,4 R$2.631.851,8 -R$2.131.811,9 -R$32.448,6 -R$ 133.850,4 -R$616.523,3 -R$ 113.570,1 R$ 7.715.795,9 RS 1.195.071,3 RS 3.220.777,7]
15 R$1,13 7775932,3 RS 8.780.346,1 R$ 2.763.444,4 -R$ 2.238.402,4 -R$35.121,4 -RS 144.875,7 -R$ 667.306,3 -RS$ 122.924,8 RS 8.335.159,8 RS 1.129.980,1 R$ 4.350.757,8
16 R$1,23 7721500,8 RS 9.503.583,2 RS 2.901.616,6 -R$ 2.350.322,6 -R$38.014,3 -R$ 156.809,1 -R$722.272,3 -R$ 133.050,2 R$9.004.731,3 RS 1.068.492,3 RS 5.419.250,2
17 RS 1,34 7667450,3 RS 10.286.393,3 RS 3.046.697,4 -R$2.467.838,7 -R$ 41.145,6 -R$ 169.725,5 -R$ 781.765,9 -R$ 144.009,5 R$9.728.605,6 RS 1.010.404,0 RS 6.429.654,2,
18 RS$ 1,46 7613778,1 RS 11.133.683,5 R$3.199.032,3 -R$ 2.591.230,6 -RS 44.534,7 -R$ 183.705,8 -RS 846.159,9 -R$ 155.871,6 R$10.511.213,2 R$955.522,9 R$ 7.385.177,0
19 RS$ 1,59 7560481,7 RS 12.050.765,0 R$ 3.358.983,9 -R$ 2.720.792,2 -R$ 48.203,1 -R$ 198.837,6 -R$915.858,1 -RS 168.710,7 R$ 11.357.347,3 R$903.668,1 RS 8.288.845,1
20 RS 1,74 7507558,3 RS 13.043.386,5 RS 3.526.933,1 -R$ 2.856.831,8 -R$52.173,5 -R$ 215.215,9 -R$991.297,4 -RS$ 182.607,4 RS 12.272.193,7 RS 854.669,1 R$9.143.514,3
21 RS 1,89 7455005,4 RS 14.117.770,3 R$ 3.703.279,8 -R$2.999.673,4 -R$ 56.471,1 -R$232.943,2 -R$ 1.072.950,5 -R$ 197.648,8 RS 13.261.363,1 RS 808.365,5 R$9.951.879,8]
22 R$ 2,06 7402820,3 RS 15.280.651,0 RS 3.888.443,8 -R$ 3.149.657,0 -R$61.122,6 -R$ 252.130,7 -R$ 1.161.329,5 -R$ 213.929,1 RS 14.330.925,8 RS 764.605,9 R$ 10.716.485,7|
23 RS 2,25 7351000,6 RS 16.539.318,3 RS 4.082.866,0 -R$3.307.139,9 -RS$ 66.157,3 -R$ 272.898,8 -RS 1.256.988,2 -R$ 231.550,5 RS 15.487.449,7 RS 723.247,8 RS 11.439.733,5
24 RS 2,45 7299543,6 R$ 17.901.661,9 RS 4.287.009,3 -RS$ 3.472.496,9 -R$ 71.606,6 -R$295.377,4 -R$ 1.360.526,3 -R$250.623,3  R$16.738.040,6 RS 684.156,7  R$12.123.890,2
25 RS$ 2,67 7248446,8 R$ 19.376.221,8 R$ 4.501.359,7 -R$3.646.121,7 -R$ 77.504,9 -R$ 319.707,7 -RS$ 1.472.592,9 -R$ 271.267,1 R$ 18.090.387,3 RS 647.206,2 R$ 12.771.096,4]
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