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Resumo

O presente projeto, em alternativa & deposicdo em aterro dos residuos de couro
provenientes da industria do cal¢ado, apresenta uma solucdo que consiste no seu tratamento
térmico, atraves da gaseificacdo, e consequente producdo de energia elétrica resultante do
aproveitamento do gés de sintese produzido.

Apos informacdo fornecida pelo CIETI acerca da constituicdo da biomassa, couro,
estabeleceu-se um caudal de residuos a tratar de 3 ton/h isento de humidade para comtemplar
a alimentacdo ao sistema.

Face a uma primeira analise, optou-se por canalizar o estudo para o dimensionamento
de um reator para gaseificacdo e de uma turbina a gas para producdo de energia elétrica. Em
concordancia com os calculos efetuados relativamente aos dimensionamentos, balancos de
massa e balancos de energia, conclui-se a necessidade de um reator com volume de 33,6 m®,
uma area de escoamento de 6,1 m?e 5,8 m de altura. Contudo, e apesar da gaseificacio ser
essencialmente um processo endotérmico, obteve-se uma poténcia libertada de 3194 kW.
Sendo o rendimento de conversdo de carbono imposto como 100%, obteve-se para o
rendimento de gas frio e gas seco os valores de 65% e 3,2 m3/kg respetivamente. Em relacio a
turbina a gas, considerando-se 30% de ar em excesso e admitindo-se 15% de perdas de calor
na camara de combustdo, os valores do rendimento isentrépico da turbina e da méaquina térmica
foram de 88% e 83% respetivamente. A poténcia Util obtida para producdo de energia elétrica
foi de 2163 kW.

Considerando a tecnologia atual e o potencial energético envolvido, a gaseificacdo é

vista como uma opcao interessante aliada ao facto de reduzir o impacto ambiental.

Palavras-chave: biomassa, residuos de couro, gaseificacdo, gas de sintese, turbina a
gas
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Abstract

The present project, as an alternative to the deposition of leather waste from the
footwear industry, prsentes a solution that consists of thermal treatment, through gasification,
and the consequent production of electrical energy resulting from the use of the syn gas
produced.

After the information provided by CIETI about the constitution of biomass, leather, a
flow of waste to be treated of 3 ton/h free of moisture was established to feed the system.

Given a first analysis, it was decided to chanel the study towards the design of a reactor
for gasification and a gas turbine for the production of electrical energy. In accordance with the
calculations made regarding the sizing, mass balances and energy balances, the need of a
reactor with a volume of 33,6 m® was concluded, with a flow area of 6,1 m? and 5,8 m in
height. However, and although gasification be essentially an endothermic process, a released
power of 3194 kW was obteined. Being the carbon conversion yield imposed as 100%, the
values of 65% and 3,2 m3/kg were obtained for the yield of cold gas and drygas, respectively.
Regarding the gas turbine, considering 30% excess air and assuming 15% heat losses in the
combustion chamber, the isentropic efficiency values of the turbine and the thermal machine
were 88% and 83% respectively. The useful power obtained for the production of electrical
eergy was 2136 kW.

Considering current technology and the energy potencial involved, gasification is seen

as na interesting option allied to the fact that it reduces the environmental impact.

Keywords: biomass, leather waste, gasification, syn gas, gas turbine
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1. Introducao

No ambito da unidade curricular Dissertacdo/Estagio do Mestrado em Engenharia
Quimica — Energia e Biorrefinaria, foi desenvolvida a presente dissertacdo, que aborda a

producdo de energia elétrica por meio da gaseificagdo de residuos de couro acabado.

1.1 Enquadramento do tema

Atualmente seria impensavel produzir-se residuos sem previamente saber qual a sua
finalidade. Sendo a producgdo condicionada pela procura, € importante fomentar a ideia de que
0 consumo deve ser realizado de forma sustentavel, desde o ato da compra e utilizacdo até a
eliminacdo de um dado produto, tendo em consideragédo os impactos ambientais, econémicos e
sociais.

Até finais da década de 90 do século passado, a gestao de residuos urbanos em Portugal
resumia-se a recolha e deposicdo nas mais de 300 lixeiras distribuidas pelo pais. Apds a
aplicacdo do Plano Estratégico para os Residuos Sélidos Urbanos (PERSU), as lixeiras foram
encerradas e construidas novas infraestruturas de tratamento, valorizacédo e deposicao final de
residuos [1].

Tendo em conta o enorme volume de residuos de couro produzidos anualmente,
essencialmente pelas indastrias do curtume e do calcado, e a crescente preocupa¢do em se
aplicar a melhor solucdo de tratamento, surge neste ambito o tema “Producao de Energia
Elétrica a partir da Gaseificagdo de Residuos de Couro”. Desta forma, pode-se ajudar a dar
resposta a necessidade de escoamento, evitando a deposi¢do em aterro que nem sempre € viavel,
como ainda beneficiar da producéo de energia elétrica em prol da valorizacdo energética, indo

de encontra aos principios basicos da sustentabilidade.

1.2 Objetivos

A presente dissertagdo tem como objetivo principal a produgdo de energia elétrica, a
partir da gaseificacao de residuos de couro acabado, acrescentando assim valor ao residuo. Para
tal, delineou-se um conjunto de etapas a cumprir que sao:

e Tratamento dos residuos;
e Dimensionamento de um reator para a gaseificacdo dos residuos;

e Dimensionamento de uma turbina a gas para producao de energia elétrica.



1.3 Estrutura da Dissertagao

O presente relatério encontra-se dividido em 4 capitulos. O primeiro capitulo faz o
enquadramento do tema, define quais 0s objetivos a abordar e refere ainda de que forma vai ser
estruturada a dissertacdo. Neste capitulo constam ainda breves apontamentos da industria do
calcado no que toca a representatividade geografica do setor em Portugal, representantes
industriais do mesmo e ainda dados relativos as exportacdes. Consta também uma breve
referéncia ao impacto ambiental associado. O segundo capitulo foca-se essencialmente na
tecnologia da gaseificacdo. Sao expostos 0s varios pontos a considerar desde o tratamento fisico
do residuo, quimica associada ao processo de gaseificacdo em si e apresentacdo dos diversos
tipos de gaseificadores. Aborda o conceito de gas de sintese, fazendo a ponte de ligacdo para
algumas noc0es tedricas relativas a turbina a gas para que seja entdo possivel produzir-se
energia elétrica.

O terceiro capitulo prende-se com a caracterizacdo da biomassa, sdo efetuados balangos
de massa e energia de forma a dimensionar-se um reator e, por conseguinte, acoplar uma turbina
a gas com o intuito de producéo de energia elétrica a partir do gas de sintese. O quarto e ltimo
capitulo faz referéncia as principais conclusdes sobre a tematica abordada e refere sugestdes

para trabalhos futuros.

1.4 Residuos de Couro

O ato de curtir uma pele é um processo complexo, que tem por objetivo transformar um produto
natural em algo que ndo apodreca, e simultaneamente conferir-lhe propriedades como resisténcia,
macieza, textura, entre outras, de forma a poder ser utilizado no fabrico de produtos de uso comum. O
produto obtido no final do processo é vulgarmente denominado couro [2].

Desempenhando um papel significativo relativamente a economia nacional, a industria do couro
e dos produtos do couro (C152) subdivide-se em cerca de 6800 6.759 industrias de calcado e 1500 1.479
indUstrias processadoras de couro distribuidas entre curtume e acabamento de peles com e sem pelo,
fabricacdo de artigos de viagem e de uso pessoal, de marroquinaria, de correeiro e de seleiro [3]. A
geracdo de um elevado volume de residuos traduz-se no preocupante problema ambiental enfrentado
pelas indUstrias que utilizam o couro como matéria-prima principal. Estima-se que em Portugal 70 a
80% do couro se destina a industria do calcado [4], o que evidencia a forte predominancia deste tipo de

indudstria no mercado.



1.4.1 Industria do Calgado

Durante alguns anos, o setor do calgado em Portugal sofreu um decréscimo nas vendas
que por sua vez, levou a diminuigdo de empresas transformadoras e consequente aumento do
namero de desempregados.

A industria do calcado portugués transformou-se, e deixou de ser vista como um setor
condenado a extingdo para ganhar um certo estatuto na medida em que os sapatos “Made in
Portugal” se tornaram um caso de sucesso um pouco por todo o mundo.

As concentragbes geograficas de empresas interconectadas e instituicdes de uma
determinada area de negocio, atribui-se a designacgéo de cluster. Clusters envolvem uma matriz
de industrias ligadas e de dindmicas de cooperacdo e competicdo entre as mesmas e as
instituicOes existentes [5] e [6].

As indastrias representadas pela Associacdo Portuguesa dos Industriais de Calcado
Componentes e Artigos de Pele e seus Sucedaneos (APICAPS), apresentam uma forte
concentracdo geogréafica sendo consideradas um cluster.

Os dois principais polos, localizados no norte de Portugal sdo:
e Felgueiras e Guimarées;
e St* Maria da Feira, S. Jodo da Madeira e Oliveira de Azeméis.
Existe também um terceiro ndcleo, embora menos expressivo em:
e Alcobaca e Alcanena.
As empresas do cluster sdo predominantemente de reduzida dimensdo, sendo que 88 %

empregam até 49 pessoas e apenas 12 % empregam mais de 50 trabalhadores [7].



Na figura 1.1, verifica-se que a predominancia de microempresas é ainda mais

significativa na industria dos artigos de pele.
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Figura 1.1 - Distribuicdo das empresas por escalao de dimensao, 2015 [7].

A representatividade da industria do calcado na economia nacional, deve-se a um
nacleo de agentes que a dinamizam, tendo a sua envolvéncia permitido uma alteracdo do
modelo produtivo, com aposta num aumento do Valor Acrescentado Bruto (VAB), ao nivel do
processo produtivo, originando resultados positivos no produto final [8]. A Tabela 1.1
apresenta os principais players do setor do calcado, isto €, entidades possuem equipas de
trabalho, que estudam, pesquisam e elaboram constantemente mecanismos e estratégias
eficientes que as coloquem em patamares elevados. Exemplos de verdadeiros representantes
sdo entidades como a APICCAPS, o, a Agéncia Nacional de Inovacdo (ANI) e a Agéncia para
o Investimento Comércio Externo de Portugal (AICEP), bem como outros fornecedores e
utilizadores de tecnologia.



Tabela 1.1 — Representantes do Setor do Calgado. Adaptado [8]

Entidade Coordenadora do Cluster, Fornecedores de Tecnologia Utilizadores de tecnologia
» APICCAPS » Centro Tecnoldgico do Calgado | « Empresas do setor do calgado:
Entidades Publicas » Empresas tecnologicas - grandes, médias e pequenas
* IAPMEI * Institutos de Investigagao - com e sem marca propria.
o ANI » Universidades * Centro Tecnoldgico do Calcado
* AICEP * Centro de Formacao Profissional

Em 2016, Portugal produziu 82 milhdes de pares de calgado, atividade ilustrada na
figura 1.2 e que mobilizou cerca de 39 mil trabalhadores, e exportou perto de dois mil milhdes
de euros, nimero que se pode verificar mais a frente na figura 1.3 . A producao foi dominada
pelo calcado de senhora e homem, em couro, que representou dois tercos dos pares produzidos
e mais de trés quartos do seu valor. O numero de pares produzidos em Portugal aumentou 4 %
e atingiu o nivel mais elevado da Gltima década, enquanto o nimero de empresas e 0 emprego
permaneceram estaveis refletindo um reforgo da produtividade. Relativamente a 2015, as
exportacdes da industria do calgado cresceram 3,2 %. E se é verdade que o crescimento ndo
tem o fulgor de outros anos, este ganha especial relevo quando comparado com o de outros
produtores mundiais, como é o caso de Italia que terd decrescido 0,9 % e de Espanha, cuja
queda é de 7,8 %. Em termos do nimero de empresas, a industria fechou em 2016 1473

empresas, menos duas que no ano anterior [7] e [9].

Figura 1.2 - Fabrica¢do de Sapato [10].

Dados mais recentes indicam que da totalidade de producéo anual de cal¢ado, cerca de
95 % vai para os mercados externos perfazendo um total de 152 paises nos 5 continentes [10].



O gréfico da figura 1.3 ilustra o valor em euros das exportacdes de calgcado portugués

entres 0s anos 2010 a 2017 evidenciando os dados j& mencionados anteriormente no texto.
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Figura 1.3 - Exportac¢des de calgado portugués (2010/2017) [12].

O principal mercado para exportacdes é a Europa devido a proximidade, a propria Unido

Europeia (EU) com a inexisténcia de barreiras alfandegérias e ainda o facto de a Europa ser

vista como um mercado de poder de compra e que sabe valorizar o produto. A flexibilizagéo,

ao nivel do produto e encomenda, bem como a rapidez de resposta, passou a ser a estratégia

das industrias nacionais. Franca, Alemanha, Holanda, Espanha e Reino Unido absorvem cerca

de 70 % das exportagOes nacionais, continuando o mercado francés a ser o principal cliente dos

sapatos portugueses. Dados relativos ao ano de 2017, ilustrados na Tabela 2.1, indicam que

Portugal vende 410 milhdes de euros para Franga, seguida pela Alemanha, com 376 milhdes,

Holanda com 281 milhdes, Espanha com 174 milhdes e Reino Unido com 125 milhdes [9] e

[11].

Tabela 1.2 - Exportagdes de calgado portugués (2017). Adaptado [12].

‘ Milhdes de Euros

1 Franca 410 6 Dinamarca 107
2 Alemanha 376 7 USA 72
3 Holanda 281 8 Italia 54
4 Espanha 174 9 Bélgica 48
5 ReinoUnido 125 Outros 316




No mercado internacional de calcado, a Asia assume uma enorme preponderancia,
sendo responsavel por cerca de 87 % da producéo e 84 % das exportacdes, em volume. A China,
por si s0, assegura cerca de 60 % da producao e 70 % das exportacfes [7]. A Figura 1.4 compara
os diferentes continentes avaliando as quotas nas exportacdes mundiais de calcado tendo por
base o valor e ndo o volume. Apesar de a Asia continuar a ser 0 maior exportador, a sua

supremacia ndo é tdo acentuada, tendo em conta o facto de exportar essencialmente cal¢ado de

baixa gama.
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Figura 1.4 - Quota dos diferentes continentes nas exporta¢des mundiais de calgado (valor), 2006-2016 [7].

N&o obstante, a Europa continua a ser o principal destino do comércio internacional,
absorvendo quase metade das importacbes mundiais, enquanto a quota da China pouco
ultrapassa o0s 2 %.

A Europa é também o principal mercado de componentes para calcado, recebendo 47 % das
importagdes mundiais, sendo a quota da Asia é de 38 %. Nos artigos de pele, a Europa volta a

liderar as importacdes, com 40 %, seguida da Asia com 32 % e da América com 20 % [7].

1.4.2 Impacto Ambiental

A necessidade de conferir novas caracteristicas ao couro, tornando-o mais flexivel,
macio, com uma maior resisténcia a temperatura e com menor tempo de processo, impulsionou
a industria a desenvolver novos processos de curtume. Nesta linha de pensamento, a industria

qguimica alema desenvolveu entdo um processo de curtume, cujo material curtido é a base de



sais de crémio. Trata-se de um curtume mineral (inorganico), em que o couro toma o nome de
Wet Blue (azul molhado), cor caracteristica a todo o couro resultante deste tipo de curtume [13]
e [14].

A crescente preocupacao do setor de processamento de couro, mais concretamente das
indUstrias produtoras de couro Wet Blue, conjuntamente com a cadeia subsequente, constituida
por industrias de calcado e confecBes, tém tentado adequar-se as normas internacionais de
gestdo ambiental, tal como descritas na série da Organizacdo Internacional de Normalizagéo
(ISO) 14000, que estimulou a realizacdo de diversas iniciativas no sentido de promover um
destino adequado aos residuos solidos considerados perigosos, em funcdo da presenca de
cromio [13].

O processo de classificacdo de residuos traduz-se em duas fases. Numa primeira fase
classifica-se o residuo de acordo com a Lista Europeia de Residuos (LER) e posteriormente
avalia-se a perigosidade dos mesmos.

A LER diz respeito a uma lista harmonizada de residuos que tem em consideracao a
sua origem e composicao. A inclusdo de uma substancia ou objeto na lista, ndo significa que
essa substancia constitua um residuo em todas as circunstancias. Uma substancia ou objeto s
assume a natureza de residuo, no momento em que o detentor se desfaz dele ou tem a intengéo
ou obrigacéo de se desfazer do mesmo [15].

As 842 entradas LER, isto é, a totalidade de codigos de 6 digitos, dizem respeito a trés tipos de
residuos, que podem ser catalogados como [7]:

e Residuos que sdo sempre perigosos;

e Residuos que sdo sempre nao perigosos;

e Residuos que podem ser perigosos ou Nao perigosos.

Relativamente a avaliacdo da perigosidade apresentada pelos residuos, esta desenvolve-
se em trés etapas [16]:
e Caracterizacao do residuo;
e Determinacdo das caracteristicas de perigosidade;

e Determinacdo da presenca de Poluentes Organicos Persistentes, POPs.

No final deste processo, referido de forma sucinta, é possivel fazer uma atribuicdo
correta do codigo LER que melhor caracteriza um dado residuo, para que 0 mesmo possa ser
encaminhado para o destino mais adequado, numa fase a posteriori [16].



Na industria de Calcado Europeia, mais de 70 % do calgado de couro produzido
incorpora couro bovino curtido com cromio. Apesar da existéncia de muitas metodologias e
sistemas estudados e implementados nas ultimas décadas, que minimizam a producdo de
residuos durante a producdo do couro em si, bem como do cal¢ado, € inevitavel a geracdo
deste tipo de residuo. Por exemplo, dependendo da qualidade do couro, do modelo e do
tamanho do sapato, em média é estimado que por cada par produzido se gere 0,1 kg a 0,2 kg
de residuos de couro [17].

O Crémio s6 é considerado toxico quando se encontra no estado de oxidagédo
hexavalente (Cr®*). O contacto com a pele, por via respiratoria ou ingestdo, provoca uma
acdo irritante e corrosiva no corpo humano, existindo a possibilidade de ocorréncia dos
diversos tipos de cancro associados ao aparelho respiratério, assim como a destruicdo das
células de 6rgdos como rins e figado. A estrutura do acido desoxirribonucleico (ADN) pode
ainda sofrer danos [18] e [19].

Por sua vez, os compostos de crémio trivalente (Cr3*) possuem baixa toxicidade, ndo
apresentando perigo para a saude humana contudo, deve estar presente a possibilidade de
oxidacdo dos mesmos no processo de transformacao da pele na inddstria de curtumes, com
o intuito de evitar consequéncias prejudiciais a satde dos operadores deste tipo de indUstria,
bem como dos utilizadores deste material [18] e [19].

Tratando-se o cromio de um dos principais metais poluentes, a sua presenca torna-se
nociva quando os residuos sdo depositados em aterro. Devido as condi¢cdes ambientais do
meio, propicias a que ocorra degradacdo quimica dos residuos, a probabilidade de
contaminacdo do solo e da agua subterranea acresce consideravelmente.

A titulo de conclusdo importa analisar, estudar e projetar metodologias que consigam
minimizar a formacao de residuos, mas sobretudo encontrar alternativas viaveis em substituicao
dos aterros. Apesar de que sob o ponto de vista ambiental os residuos estejam a ser corretamente
encaminhados seria Util valoriza-los em prol de desperdicéa-los. A Figura 1.5 apresenta de forma

sintetizada os tratamentos mais comuns para a generalidade dos residuos solidos.



Recolher Seleccionar Higienizar Distribuir

Recolher Higienizar Separar/ desmantelar/ moer Aglomerar/ compositos

Energia e Materiais (cromio, colagéneo)
Incineracio grelha fixa/ leito fluidizado, pirdlise, gasificacéo, entre outros.
Tratamento por via hmida:acidos, bases, presséo, enzimas, entre outros.
Biometanizacao

Recolher Seleccionar Desmantelar Moer Biodegradar

Recolher Separar e depositar

Figura 1.5 - Algumas das op¢Ges propostas e praticadas na gestdo de residuos de calgado [20].

Na presente dissertacdo, optou-se por efetuar o estudo da gaseificagdo de residuos de
couro acabado e consequente aproveitamento do conteldo energético do gas de sintese
resultante, para producédo de energia elétrica.
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2. Tecnologia da Gaseificacao

A producao de residuos tende a continuar em crescimento, sem aguardar solugées, enquanto
causa sérios problemas de caracter permanente.

Para auxiliar na selecdo do processo, € importante conhecerem-se as caracteristicas
quimicas do residuo a ser tratado, neste caso concreto o couro acabado. Algumas caracteristicas
sdo o poder calorifico, pH, composi¢do quimica, relacdo teor de carbono/azoto, sélidos totais
fixos, sélidos volateis, teor de humidade e composicéo gravimétrica [21].

Esta informacdo € util para se estabelecer as condigdes operacionais do processo de
combustéo, e consequentemente determinar o Poder Calorifico do residuo, que se traduz na
energia libertada pela combustdo completa de um quilograma de combustivel a pressao

constante [22].

2.1 Gaseificagao

O processo de gaseificacdo € uma tecnologia com uma prética de longa data. Nos ultimos
anos tem vindo a ser amplamente desenvolvida de forma a acrescentar valor a qualquer material
sem ou com pouco valor, que contenha carbono, convertendo-o num gas combustivel,
designado gas de sintese, syngas, composto principalmente por monéxido de carbono (CO),
hidrogénio (H2) e metano (CH4) e que pode ser queimado para gerar poténcia elétrica [23, 24].
Ainda a partir deste mesmo gas, podem ser obtidos todo o tipo de energia ou portadores de
energia tais como calor, biocombustiveis, hidrogénio, biometano, assim como produtos
quimicos, podem ser obtidos. A sintese de Fischer-Tropsch (FT), producdo de diesel, éter
dimetilico (DME), metanol e metano sdo exemplos de processos técnicos estabelecidos que
usam o gas de sintese como reagente. A gaseificacdo oferece assim um alto potencial e uma
elevada eficiéncia de processo para permitir o aproveitamento dos residuos para este efeito. Na
gaseificacdo ocorre a oxidacdo do carbono contido nos residuos a alta temperatura usando-se
uma quantidade controlada de um oxidante que pode ser ar, 0Xigénio puro ou vapor de dgua. A
composicao e as propriedades do gas de sintese dependem da matéria-prima selecionada, mas
também do tipo de gaseificador e das condi¢Oes de operacdo do mesmo, como por exemplo o

oxidante usado, a temperatura e o tempo de permanéncia deste no gaseificador [25].

11



Um processo de gaseificagédo inclui as seguintes etapas [26]:

secagem

pirélise (decomposicdo térmica)

combustdo parcial de alguns gases, vapores e carbonizado

gaseificacdo dos produtos da decomposicao.

Estas mesmas etapas podem ser categorizadas como processamento a montante (upstream), da
gaseificacdo e processamento a jusante (downstream), como exemplifica a Figura 2.1. O
processamento a montante inclui um conjunto de operagdes para tornar o material adequado ao
processo de gaseificacdo. E necessaria uma reducio de tamanho para a obtencéo de particulas
com volumes apropriados, e a etapa de secagem € importante no sentido de se obterem valores
de humidade favoraveis a que o processo ocorra de maneira eficiente. No final da gaseificacéo,
0 produto gasoso obtido necessita de ser previamente processado, sendo 0S processos
envolvidos denominados de forma geral como processamento a jusante. O produto gasoso
contém particulas, alcatrdo, compostos alcalinos e compostos contendo azoto e enxofre, que
por norma precisam de ser removidos, antes que o produto gasoso seja usado. Contudo,
quantidades toleraveis dos contaminantes do gas de sintese dependem das aplicacGes do
mesmo. Por exemplo, os sistemas de combustdo podem trabalhar com quantidades
relativamente grandes de alcatrdo, por sua vez células de combustiveis e catalisadores de
conversdo de hidrocarbonetos obrigam que o gas de sintese contenha reduzidos niveis de
alcatréo. As reacgdes de reforming tém a capacidade de alterar a composi¢do do produto final

desejado, para utilizac6es especificas do gas de sintese.

Pre-

i Limpeza do gas Utilizacdo do
processamento Gasificacdo . :
. & Reforming gas
do material
Reducio de tamanho. Aquecimento. Limpeza do alcatrio Turbina a gas.
Secagem. ReacBes quimicas. do gas de sintese. Queimador a gas.
Preparacdo de agentes Catalise. Reforming do gas Célula de combustivel.
gasificantes. de sintese. Calor ¢ energia
Catalise. combinados.
\ ' )\ ' J \ T J
Processamento Gasificacs Processamento
asificacdo
upsLean. ; dovnsizeam,

Figura 2. 1 - Processos envolvidos na gaseificacdo de diversos materiais. Adaptado [27].
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Tendo como exemplo, um gas com alto teor de H» é requerido para aplicagdes em
células de combustiveis, e gamas especificas de CO/H2 querem-se para a producdo de outros

combustiveis e produtos quimicos.

2.1.1 - Trituragao

Particulas de menor tamanho tém maiores areas de superficie por unidade de massa e
tamanho de poros maiores, originando taxas mais rapidas de transferéncia de calor e
gaseificacdo [27].

Deste modo, verifica-se a necessidade de rompimento das particulas dos residuos de
couro que sofrem uma agdo mecanica que potencia a diminuicdo do seu tamanho e a sua
homogeneidade.

Com base no tipo de reducéo, as etapas podem ser designadas por:

e reducdo grosseira;
e reducdo intermediéria;
¢ reducdo fina.

Consoante a granulometria pretendida, podem ser utilizados 0s seguintes
equipamentos:

e Dbritadores: particulas grossas (150 mm — 50 mm);

e trituradores: particulas médias (50 mm — 1 mm);

e moinhos: particulas finas (< 1 mm) (28) e (29).

A escolha da granulometria do combustivel deve ser efetuada tendo em conta o tipo de

gueimador a utilizar.

2.1.2 —Secagem

Dependendo do valor referente ao teor de humidade dos residuos de couro a queimar, a
etapa da secagem pode ou ndo, ser necessaria. No caso de geracdo de calor e energia
combinados, a humidade do residuo deve ser a mais baixa possivel, de forma a aumentar a
eficiéncia geral e diminuir o custo liquido de calor. Para residuos com valores de humidade
inferiores a 10 %, o estagio de secagem pode ndo ser necessario [27].

E determinante na escolha do equipamento de secagem ter em conta a natureza e
concentragdo da alimentacéo.

O equipamento de secagem pode ser classificado de acordo com os seguintes aspetos
de projeto e funcionamento [28]:

13



e descontinuo ou continuo;

e estado fisico da alimentacéo;

e meétodo de transporte do sélido: correia, rotativo, fluidizado;
e sistema de aquecimento: conducao, convecgdo, radiacao.

De uma forma geral, usa-se ar quente como meio de transferéncia de calor e de massa
em secadores industriais. O ar pode ser aquecido de forma direta ou indireta, dependendo
respetivamente se o aquecimento € realizado por intermédio dos produtos de combustdo, do
combustivel usado, ou se é efetuado através de feixes de tubos com alhetas aquecidos a vapor
de agua [28].

Na escolha de um secador, ha determinados fatores a ter em conta tais como [28]:

e condicdo fisica da alimentacdo;

e concentracdo da alimentacdo;

e especificacdo do produto em termos de secura e forma fisica;
e producéo requerida;

e natureza do vapor.

Na industria de processamento quimico, os principais tipos de secadores utilizados s&o:
de tabuleiros, de banda, rotativo, de leito fluidizado, pneumatico, de tambor e por pulverizacao
[28].

Contextualizando, caso haja necessidade de se proceder a etapa de secagem, esta pode
ser do tipo contacto direto por meio de um gas quente, o ar, que evapora o liquido existente nas
particulas sélidas do residuo. Esta evaporacdo divide-se em duas partes principais que sdo: a
difusdo do liquido até a superficie e a evaporacdo na superficie [28]. Regra geral, uma secagem
de particulas s6lidas em regime continuo implica a utilizacao de secadores rotativos, tendo por
base 0s seus baixos custos de implementacdo e manutencdo, bem como a facilidade da sua
utilizacdo [28]. Como tal, prevé-se que um secador rotativo em regime continuo seja 0 mais
apropriado a realidade em questao.

Nos secadores rotativos, o transporte dos solidos é realizado ao longo do interior de um
cilindro inclinado e rotativo. Os solidos sdo aquecidos e secos por contacto direto do ar quente
com o material a secar que € inserido numas das extremidades do secador e percorre a totalidade
do equipamento com o auxilio das pas posicionadas no interior do tambor. Existem varios tipos
de pés, as de rebatimento, de avanco e de alto rendimento, que favorecem a permuta térmica

entre 0s gases quentes e 0 material submetido a secagem [28] e [30]. A alimentacéo ao reator
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pode ser realizada em contracorrente ou cocorrente, dependendo se o material e 0 gas de
secagem séo ou n&do alimentados pela mesma extremidade do secador [30].
A figura que se segue ilustra um secador rotativo por contacto direto em regime de

contracorrente.

Saida de Gas
do Processo

Entrada de Géas
do Processo

— ) N
Produto

Final

Figura 2. 2 — llustragcdo de um secador rotativo. Adaptado [31].

2.1.3 — Agentes Gaseificantes

A gaseificacdo é um processo de conversao térmica para produzir um gas combustivel
ou um gas de sintese para posterior utilizacdo e, como tal, € necessario a intervencdo de um
agente de gaseificacao.

Os agentes de gaseificacdo reagem com o carbono sélido e os hidrocarbonetos mais
pesados convertendo-o0s em gases de baixo peso molecular, como o CO e 0 Hz[32].

Os principais agentes de gaseificacdo sao [33]:

e OXigénio;

o ar

e vapor de agua;

e dioxido de carbono.

O poder calorifico e a composicdo do gas produzido no gasificador sdo funcéo do tipo
e quantidade de agente gasificador utilizado.

A gaseificacdo direta ocorre quando o agente de gaseificacdo é utilizado para oxidar
parcialmente o material, fornecendo energia para manter a temperatura do processo. O oxigénio
¢ maioritariamente usado para a combustdo ou gaseificacdo parcial no gasificador. Se a

quantidade de O fornecida for baixa, h4 produgéo de CO, por outro lado, se este for alimentado
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a um caudal superior, ha favorecimento da formagdo de CO.. Quando a quantidade de O>
excede a quantidade estequiométrica, o processo é revertido de gaseificacdo para combust&o.
No caso de utilizacdo de vapor de agua como agente gasificador, os gases produzidos
apresentam uma razdo H/C superior.

A gaseificacdo pode também ser realizada de forma indireta, isto €, o processo decorre
com agentes de gaseificacdo isentos de oxigénio, obrigando a que haja fornecimento de calor
por via de uma fonte externa. A titulo de exemplo, a pir6lise é um tipo de gaseificacéo indireta,
cujo processo ocorre em atmosfera inerte. Independentemente do agente de gaseificacdo, em
todas as situac@es referidas anteriormente, h4 geracdo de um gas combustivel, alcatrdo e de um
residuo sélido contendo carbono resultante da combustdo incompleta de matéria organica,
designada char.

Consoante o tipo de agente de gaseificacdo optado, o poder calorifico do gas produzido
é variavel. A tabela que se segue evidencia os valores médios de poder calorifico do gas
combustivel de acordo com o agente de gaseificacdo utilizado no processo [32] e [33].

Tabela 2.1 - Poder Calorifico dos processos de gaseificagdo. Adaptado [33].

Poder
Agente de Gaseificacdo  Calorifico
(MJ.m3)
Ar ‘ 4-7
Vapor de Agua ‘ 10-18
Oxigénio ‘ 12 - 28

O poder calorifico do gas combustivel formado em processos de gaseificacdo com ar €
afetado de forma significativa devido a presenca de N2. E passivo de observagdo que quando
se opta pelo oxigénio como agente de gaseificacdo se obtém um gas com um poder calorifico

mais elevado.

2.1.4 — Quimica da Gaseificagao

Tendo por base um processo tipico de gaseificagéo, os residuos depois de secos sofrem
degradacéo térmica, processo designado por pirolise. Os produtos da pirélise reagem entre si e

com o agente de gaseificagdo formando os produtos finais da gaseificacdo. Na grande parte dos
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gasificadores, a energia térmica requerida nas etapas da secagem, pirdlise e reacGes

endotérmica é proveniente de algumas reacdes exotérmicas de combustdo, ocorridas dentro do

reator [23].

De forma generalizada pode dizer-se que a gaseificacdo se da em duas etapas.

Inicialmente o residuo é aquecido a uma elevada temperatura, que vai depender do tipo de

gasificador a ser utilizado, e que suscita a evaporacdo dos componentes volateis tais como Ho,

CO, COg, H20, gases de hidrocarbonetos e alcatrdo. Como restantes subprodutos estdo tem-se

char e cinzas. Nesta etapa ndo é necessario a presenca de oxigénio. Posteriormente numa

segunda etapa, o char é gasificado por meio de reacBes com oxigénio, vapor de agua e

hidrogénio a elevadas temperaturas [34].

As reac0es tipicas que ocorrem na etapa da gaseificacdo, sdo as seguintes [33]:

v Reacdes de Carbono:

R1 C+CO2¢ 2CO + 172 kJ/mol
R2 C+ H20 & CO + 131 kJ/mol
R3 C+2H2 & CHas- 74,8 kJ/mol

R4 C+0,502-CO - 111 kJ/mol

v Reacdes de Oxidacao:
R5 C+ 02— CO2 -394 ki/mol
R6 CO +0,5 02— CO3 - 284 ki/mol
R7 CH4+ 202 & CO2+ 2H20 - 803 kJ/mol

R8 H2+ 0,5 O2 > H20 - 242 kJ/mol
v Reacao de troca:
R9 CO + H20 <& CO2 + Hz - 41,2 kJ/mol

v Reac0es de Metanacao:

R10 2CO + 2H;— CH4 + CO; - 247 kd/mol
R11 CO + 3H2 ¢ CHs+ H20 - 206 kJ/mol

R12 COz+ 4H2— CHs+ 2H20 -165 kJ/mol

(reacdo 2.1)
(reagdo 2.2)
(reacdo 2.3)

(reagdo 2.4)

(reacéo 2.5)
(reacdo 2.6)
(reacéo 2.7)

(reacéo 2.8)

(reacéo 2.9)

(reacéo 2.10)
(reacédo 2.11)

(recéo 2.12)
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v Reac0es de Reforma a Vapor:

R13 CHs+ H20 < CO + 3 H2 + 206 kJ/mol (reacéo 2.13)

R14 CHs4+ 0,5 02— CO2 + H2 - 36 kJ/mol (reacéo 2.14)

A reacdo 1.1 (R1), designa-se por reacdo de Boudouard, e a sua velocidade de reacéo
é insignificante para temperaturas inferiores a 1000 K [33].

A reacdo de gaseificacdo do char no vapor, mais conhecida como a reacdo gas-agua
(R2), é das mais importantes, ou talvez mesmo a mais importante. A presenca de hidrogénio
inibe a gaseificacdo do char em vapor de d&gua. Num primeiro passo, ocorre a dissociacdo de
H>O num centro ativo livre de carbono, libertando hidrogénio e formando um complexo de
Oxido na superficie do carbono C(O). Na segunda e terceira etapas, a superficie do complexo
de éxido origina um novo centro ativo e uma molécula de CO.

De forma acelerar a reacdo, deve proceder-se a continua remocao de Hz da zona de
reacao [33].

A reagdo de troca (R9), também designada por reacdo de deslocamento gas-agua, é
uma importante reacdo de fase gasosa que ocorre entre o vapor de agua e um dos produtos da
gaseificacdo. Esta reacdo faz com que o produto da reacdo seja enriquecido em hidrogénio a
custa do CO [33].

A reacdo de hidrogaseificacédo, R3, envolve a gaseificagdo do char num meio rico em
hidrogénio, promovendo a formacdo de metano e é importante no caso de se pretender a

producdo de gas natural sintético.

Reac0es de Gaseificagdo do Carbonizado (Char)

No processo de gaseificacdo, ocorrem reacGes quimicas entre os hidrocarbonetos do
residuo, o vapor de agua, o dioxido de carbono, o hidrogénio e o oxigénio no reator, bem como
reacOes entre os gases produzidos. De uma forma geral, as reacOes de gaseificacdo sdo
endotérmicas, isto €, o char a reagir com o COz e 0 H>O, mas outras podem ser exotérmicas,
ou seja, 0 char reagir com 0 Oz e 0 Hz. De seguida sdo exemplificadas reacdes do carbonizado
com varios meios de gaseificacao [33]:

Char + 02— C02eCO (reacéo 2.15)

Char + CO2—CO (reacéo 2.16)
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Char + H,O - CH4 e CO (reacéo 2.17)
Char + H2— CH4 (reagdo 2.18)

As reacOes de 2.15 a 2.18 mostram como 0s agentes gasificantes reagem como o
carbono solido de modo a converté-lo em moléculas de baixo peso molecular, tais como o

monoxido de carbono e o hidrogeénio.

Reacdes de Combustao do Carbonizado (Char)

Maioritariamente as reagdes de gaseificacdo sdo endotérmicas. Para fornecer a energia
necessaria, para as reacdes de gaseificacdo, bem como para o aquecimento, secagem e pirdlise,
tem de existir energia suficiente para ser libertada numa combustdo exotérmica dentro do
reator. A reacdo R5 € a melhor nesse sentido, uma vez que fornece uma elevada quantidade de
calor por kmol de carbono consumido, seguida pela R4, que também produz o g&s combustivel
CO, mas apenas produz 111 kJ/mol de calor, sendo a sua velocidade de reagéo relativamente
lenta [33].

2.1.5 — Gaseificagdo Catalitica

O uso de catalisadores em gaseificacdo ndo é de caracter obrigatorio, mas pode facilitar
em determinadas circunstancias tais como [33]:

e na remocdo do alcatrdo presente no gas produzido, em especial se existir algum
equipamento a jusante do reator que ndo possa tolerar a presenca destes compostos;
e nareducdo do teor em metano, quando se pretende gas de sintese — mistura de CO e Ha.

O desenvolvimento da gaseificacdo catalitica é impulsionado pela necessidade de
reforming do alcatrao.

Quando o gés produzido passa sobre as particulas do catalisador, o alcatrdo ou o
hidrocarboneto condensavel pode sofrer reforming na superficie do catalisador com vapor de
agua ou dioxido de carbono, produzindo-se assim mais hidrogénio ou monoxido de carbono
(33). As reagdes podem ser escritas de forma simples como [33]:

e Reforming do vapor

catalisador

CnHm + NH2O —— (n + m/2) H2 + ,CO (reacéo 2.19)

e Reforming do dioxido de carbono

catalisador

CnHm+nCO2 ————— 2nCO + (m/2) H: (reacéo 2.20)
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Através do reforming catalitico é possivel eliminar-se o alcatrdo, obtendo-se uma
quantidade adicional de gas produzido. Desta forma, tanto o rendimento como o poder
calorifico do gas produzido aumentam.

O craking térmico, surge como uma outra opg¢do para a eliminagdo dos alcatrées,
embora com desvantagem de requerer temperaturas acima dos 1100 °C e produzir fuligem
(soot). Uma outra razdo ainda para o uso de catalisadores na gaseificacdo, € a remocao do
metano no gas produzido. Para o efeito, pode usar-se o reforming catalitico com vapor de 4gua
ou dioxido de carbono. Este processo € importante na producéo de gas de sintese que ndo tolera
metano e que necessita de ter uma razao exata entre as quantidades de CO e H» [33].

No reforming com vapor, 0 metano reage com 0 vapor a uma temperatura entre 700 e
1100 °C na presenca de um catalisador metalico [33].

e Reforma a Vapor de Metano

catalisador

CHs + HLO ——— CO + 3H2 + 206 kJ/mol (reacéo 2.13)

Esta reacdo é amplamente utilizada na producéo de hidrogénio a partir do metano sendo
muito eficaz para catalisadores a base de niquel (33).

Por sua vez, o uso do reforming com didxido de carbono nédo é tao habitual a nivel
comercial, no entanto, tem a potencialidade de reduzir dois gases de efeito de estufa numa sé
reacdo (CHs e CO2) e também é uma boa opcédo para retirar 0 CO2 do gas produzido como
mostra a reacao [33]:

e Reforma a Seco do Metano

catalisador

CHs + HHO —— 2CO + 247 kJ/mol (reacdo 2.22)

Selecdo do Catalisador
Os catalisadores utilizados nas reacdes de reforming devem ser escolhidos tendo em
conta o0 seu objetivo e uso pratico. Seguem-se os critérios a obedecer na selecdo de um
catalisador para a remocéo dos alcatrées [33]:
e desempenho do catalisador;
e resisténcia a desativacdo por incrustacao e sinterizacao;
e facilmente regenerado;
o forte e resistente ao atrito;

e custo reduzido.

20



Na remocao do metano, para além dos critérios referidos anteriormente, também devem

ser tidos em conta os seguintes pontos [33]:
e 0 catalisador deve ser capaz de promover o reforming do metano;
e 0 catalisador deve proporcionar a razdo CO/H: requerida para o gas de sintese.

Os catalisadores podem ser usados em reagfes in-situ e pds-gaseificacdo. In-situ o
catalisador pode ser impregnado na biomassa antes da gaseificacdo ou ainda adicionado
diretamente no reator, como no caso do leito fluidizado e embora esta aplicacéo seja eficaz na
reducdo do alcatrdo, ndo € eficaz na reducdo do metano. Na pos-gaseificacdo, os catalisadores
sdo colocados num reator secundario a jusante do gasificador para converter o alcatrdo e o
metano formado, tendo como vantagem adicional o facto de ser independente da condicdo de
operacdo do gasificador. O segundo reator pode ser operado a temperaturas 6timas as reacoes
de reforming [33].

Os catalisadores na gaseificacdo da biomassa sdo divididos em trés grupos [33]:

e metais alcalinos: dolomite (CaC0O3.MgCO3);
e catalisadores de metais alcalinos: carbonato de potassio e carbonato de sédio.

e catalisadores com niquel.
2.1.6 —Tipos de Gasificadores

E necessario avaliar quantitativamente varios parametros operacionais, para que o0
processo possa ser estudado e o tipo de gasificador possa ser escolhido. Por sua vez, estas
especificacbes vao estar relacionadas com as especificagdes do combustivel, do proprio
gasificador, bem como do gas de saida. Por norma, os gasificadores tém requisitos de
combustivel muito especificos e, por isso, é importante que sejam conhecidas as caracteristicas
fisico-quimicas do combustivel, neste caso residuos de couro acabado, de forma a que este
espelhe a faixa de propriedades que oferece a operacao aceitavel. Informacdes sobre o tamanho,
forma, densidade, poder calorifico, teor de dgua e teor de cinzas, sdo essenciais na hora de optar
pelo gasificador a ser utilizado [23].

O rendimento minimo e maximo do gasificador € o pardmetro mais importante,
podendo ser mensurado em termos de entrada de energia derivada do consumo de combustivel,
ou de saida de energia derivada do fluxo de gas e do conteudo energético do mesmo [23].

Existem trés tipos fundamentais de gasificadores [33].

e de leito fixo/movel (updraft, downdraft, crossdratft);
e de leito fluidizado (leito fluidizado borbulhante (BFB) ou circulante (CFB));
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e de fluxo arrastado (entrained bed).

v' Gasificadores de Leito Fixo/Médvel

Gasificadores caracterizados por um leito suportado por uma grelha, no qual o sélido
se move lentamente para baixo, por acdo da gravidade [19]. Em gasificadores de fluxo arrastado
e leito fluidizado, o meio de gasificacdo transporta as particulas de combustivel pelo reator,
mas num gasificador de leito fixo (também conhecido por leito movel), o combustivel é apoiado
numa grade (dai a designacdo leito fixo). O motivo pelo qual também podem ser designados
por leito movel deve-se ao facto de o combustivel descer no gasificador como um tampao.
Podem ser construidos em tamanhos pequenos e a precos bastante econdmicos. Tanto a mistura
como a transferéncia de calor dentro do leito sdo baixas, dificultando a obtencdo de uma
distribuicdo uniforme do combustivel, da temperatura e da composicdo do gas através da seccao
transversa do reator. E de salientar que combustiveis com tendéncia a aglomerar, podem formar
aglomerados durante a gaseificacdo e, por isso, os gasificadores de leito fixo ndo sdo muito
eficazes quando se pretende queimar algo com um elevado indice de aglomeracdo, em unidades
de grande escala [33].

Existem trés variantes principais: contracorrente (updraft), co-corrente (downdraft) e

correntes cruzadas (crossdraft).

Gasificador Contra corrente (updraft):

No gasificador contra corrente, a alimentacdo é realizada pelo topo do reator descendo
sobre 0 mesmo, enquanto o agente gasificador é introduzido na sua base, através de um
distribuidor, onde contacta com as cinzas quentes. A saida dos gases é realizada proxima do
topo do reator e as cinzas saem do gasificador através de uma grelha, processo que muitas vezes
é feito sob movimento especialmente em grandes quantidades, para facilitar a descarga das

cinzas [33] e [35]. A figura 2.3, apresenta um esquema deste gasificador.
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Figura 2. 3 — Esquema de um gasificador de corrente
ascendente (updraft). Adpatado [35].

Na base do gasificador, mais concretamente na grelha, é o local onde o agente de
gaseificacdo, neste caso o ar, vai reagir com o material a queimar para formar didxido de
carbono e vapor de dgua a elevadas temperaturas. O sélido residual apos a libertacdo dos
volateis é queimado podendo a temperatura atingir valores na ordem dos 1300 °C. As cinzas
caem através da grelha para a parte inferior e 0s gases quentes ascendem para serem reduzidos.
Aquando da ascensdo do gés, o CO2 e 0 H20 reagem endotermicamente com o char para formar
CO e Ha, quer isto dizer que as reagdes de reducdo ocorrem na zona de reducdo, que atinge
temperaturas de aproximadamente 750 °C. Acima da zona de redugdo acorre a pirolise do
material e 0s componentes volateis sdo libertados. Por fim, j na zona mais superior, 0 material
é seco e a temperatura desce para valores entre os 200 °C e os 300 °C [36].

Estes gasificadores sdo adequados quando estamos perante um elevado teor de cinzas
(até cerca de 25 %) e a humidade do material a queimar também é elevada (até 60 %).

A producdo de alcatrdo é muito alta, entre 30 a 150 g/nm?, o que os torna inadequados
para combustiveis com grande volatilidade. O gas produzido pode ser queimado diretamente

num forno ou numa caldeira, sem necessidade de ser previamente limpo ou arrefecido [33].

Gasificador Co-corrente (downdraft):
O material é alimentado a partir do topo e 0 agente gasificador entra a uma determinada
altura abaixo do topo, pela lateral [32]. O gas produzido escoa em sentido descendente, saindo

pela parte inferior do gasificador. Uma vez que passa através das cinzas que se encontram a
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uma elevada temperatura, o alcatrdo tem assim as condi¢des favoraveis para sofrer cracking.
Por este motivo, o gasificador em questdo apresenta uma menor taxa de producgéo de alcatrdo,

entre 0,015 — 3 g/Nm?® (33). A figura 2.4 ilustra esquematicamente o gasificador referido.

Combustivel

A il
Gas II

Figura 2. 4 — Esquema de um gasificador (crossdraft).
Adaptado [33].

O ar proveniente de um conjunto de nozzles colocados na periferia do gasificador, flui
no sentido descendente, encontrando particulas de carvéo pirolisado e desenvolvendo uma zona
de combustéo cujas temperaturas variam entre 0s 1200 °C e os 1400 °C. De seguida, o gas desce
ainda mais através do leito de particulas quentes de carvdo, gasificando-as. As cinzas
produzidas saem com o gas, depositando-se no fundo do reator [33]. Este tipo de equipamento
requer um menor tempo para arrancar e elevar a temperatura até a pretendida (cerca de 20 a 30

minutos), em comparacdo com o gasificador updraft [33].

Gasificador de Fluxo Cruzado (crossdraft):

Trata-se de um reator de leito mdvel em que o combustivel é alimentado pelo topo e 0
ar é injectado através de um nozzle lateral. Ao contrario dos gasificadores downdraft e updraft,
0 gas produzido sai pela parede lateral, num ponto oposto a entrada do ar, agente gasificador,
facto que faz com que se lhe seja atribuido a designacéao de sidedraft [33].

Um nozzle localizado a determinada altura acima da grelha, como se verifica na figura

2.5, possibilita a entrada de ar a alta velocidade no gasificador.
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Figura 2. 5 - Esquema de um gasificador Co-corrente
(downdraft). Adaptado [35].

O excesso de oxigénio em frente ao nozzle de entrada facilita a combustdo de parte do
carbonizado e potencia a criagdo de uma zona de alta temperatura, superior a 1500 °C, sendo o
restante gasificado na zona seguinte [33]. O calor formado durante a combustao é conduzido
para a zona de pirolise, de modo a que o residuo fresco seja pirolisado enquanto passa por ele.
Relativamente a outros reatores de leito mével, é importante salientar que possui uma zona de
reacdo relativamente pequena com capacidade térmica baixa, mas em contrapartida o tempo de
resposta € mais rapido. O tempo de arranque entre 5 e 10 minutos € inferior ao dos dois reatores
referidos anteriormente [33].

No que diz respeito & producéo de alcatrio ¢ baixa, 0,01 —0,1 g/m®e, por isso, o sistema
de limpeza de gés é relativamente simples. Tendo em conta que as camadas de combustivel e
cinzas isolam as paredes da zona de alta temperatura, o reator pode ser construido em aco
comum com revestimentos refratarios no nozzle e na zona de saida de géas [33].

Este tipo de reator é menos adequado para combustiveis com altos teores de cinzas ou
alcatrdo, ndo obstante, podem pirolisar combustiveis com elevado teor de humidade, na
condic&o do topo do reator for aberto, de forma a deixar escapulir a humidade [33].

Em suma, a tabela que se segue apresenta diversos parametros que permitem comparar 0s trés

gasificadores anteriormente referidos.
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Tabela 2.2 — Caracteristicas gerais de gasificadores de leito fixo/mdvel [33] e [37].

Tipo de gasificador Updraft Downdraft Crossdraft
Teor de Humidade (% ) )
o 43 (max 60) 12 (méax. 25) 10 - 20
base humida)
Teor de Cinzas (% ) )
1,4 (méx. 25) 0,5 (max. 6) 0,5-1,0
base seca)
Granulometria (mm) 30 - 150 20 - 100 5-20
Temperatura de gases
200 - 400 700 1250
na saida (°C)
Temperatura de fuséo
_ <1000 <1250 -
das cinzas (°C)
Teor de alcatrdo
30 - 150 0,015-0,5 0,01-0,1
(9/Nm?)
Gama de Aplicacao
2-30 1-2 -
(MW)
Eficiéncia de gés
90 - 95 85-90 75-90
quente (%)
PCI do gas (kJ/kg) 50-6,0 45-5,0 40-45

v' Gasificadores de Leito Fluidizado

O leito fluidizado é formado por solidos granulados que sdo mantidos fluidizados pela
passagem do agente de gaseificacdo através do leito [33].

Este tipo de gasificador é conhecido por proporcionar boas misturas entre a alimentacdo
e 0 oxidante, o que permite melhores transferéncias de massa e calor [19]. Tal facto assegura
gue o material seja uniformemente distribuido no leito e, por isso, determinada quantidade de
combustivel parcialmente reagida, imperativamente ird sair nas cinzas, sendo também
praticamente insensiveis a qualidade do combustivel [33] e [19]. Por sua vez, a uniformidade
da temperatura reduz consideravelmente o risco de aglomeracdo do combustivel [33].

Quanto a producéo de alcatrdo neste tipo de gasificador, situa-se entre os valores dos
reatores updraft e os downdraft, tomando o valor médio de cerca de 10 g/Nm? [33].

Existem dois tipos de gasificadores de leito fluidizado que sdo: Leito Fluidizado
Borbulhante (BFB) e Leito Fluidizado Circulante (CFB). A diferenca entre ambos esta

relacionada com a velocidade a que o gas escoa pelo leito. No reator de leito borbulhante, a
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velocidade do agente gasificador em escoamento ascendente é baixa, variando entre 1 a 3 m/s
Por sua vez, a velocidade ascendente do agente gasificador do leito circulante varia entre 5 a
10 m/s [36].

Gasificador de Leito Fluidizado Borbulhante (BFB):

Embora tenham sido desenvolvidos inicialmente para a gaseificagdo do carvao, os
gasificadores BFB (Bubbling Fluidized-Bed) séo apropriados para tratamento de biomassa e,
dependendo do tipo de funcionamento, podem operar a baixas ou elevadas temperaturas a
pressao atmosférica ou a pressdes elevadas [33].

A biomassa deve ser triturada em particulas com dimensdes inferiores a 10 mm e
introduzida diretamente no leito fluidizado. Os agentes de gaseificacdo podem ser vapor de
agua, ar, ou oxigénio, ou uma combinacdo entre eles. Por norma, a temperatura do leito é
mantida abaixo de 980 °C para o carvao e dos 900 °C para a biomassa, de forma a evitar a fuséo
das cinzas e consequente aglomeracdo das mesmas. As cinzas resultantes do processo sao
retiradas na base da coluna [33]. Na figura que se segue esta representado um exemplo do

gasificador descrito.

Arrefecedor do
Gas de Sintese

HTW

Alimentacéo Gasificador I— )

Freeboard

Tremonha

de bloqueio

V" Leito
DA fluidizado

Parafuso de -
alimentagio *

Ar/Oxigénio/Vapor

Parafuso de
refrigeragio

Figura 2. 6 — Gasificador de Leito Fluidizado Borbulhante Winkler de alta
temperatura (HTW). Adaptado [33].
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O processo HTW, do inglés High Temperature Winkler, produz um gas de melhor
qualidade em comparacdo com o0 g&s que é produzido por leitos fluidizados de baixa

temperatura tradicionais [33].

Gasificador de Leito Fluidizado Circulante (CFB):

Gasificadores CFB (Circulating Fluidized-Bed) sdo apropriados para gaseificagdo de
biomassa devido ao longo tempo de residéncia do gas que proporcionam, sendo especialmente
adequados para combustivel com teores em volateis elevados. Um reator CFB compreende
tipicamente uma coluna onde ocorre escoamento ascendente, onde se processa a gaseificacao,
um ciclone e um dispositivo para recirculacdo dos solidos [33].

Num CFB, os sélidos sdo dispersos ao longo de toda a coluna, permitindo um tempo de
residéncia elevado tanto para o0 gas como para as particulas finas. A velocidade de fluidizacédo
num CFB é muito maior (3,5 — 5,5 m/s) do que num BFB (0,5 — 1,0 m/s). H4 uma migracdo em
grande escala dos sélidos para fora da coluna, que por sua vez sdo capturados e retornam para
a base da mesma.

A recirculacdo dos solidos e a velocidade de fluidizagcdo na coluna sdo suficientes para
manter os sélidos no reator numa condicdo hidrodindmica conhecida como fast fluidized bed.
A temperatura no reator pode variar entre os 800 °C e os 1000 °C [33].

O gas produzido no gasificador passa através de um ciclone, que o separa das particulas que
retomam ao leito. Tal como ilustra a figura 2.6, Foster Wheeler desenvolveu um gasificador
CFB, onde um pre-aquecedor de ar esta localizado no tubo vertical abaixo do ciclone para
elevar a temperatura do ar de gaseificacdo e indiretamente elevar a temperatura do gasificador.
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Figura 2. 7 — Exemplo de um Gasificador de Leito Fluidizado Circulante. Adaptado [33].

v Gasificadores de Fluxo Arrastado (Entrained Fluidized Beds)

E o tipo de gasificador mais bem-sucedido e amplamente utilizado para larga escala de
gaseificacdo de carvao, coque de petréleo e residuos de refinaria [33].

O carvao (granulometria fina) e o agente oxidante sdo alimentados em co-corrente,
formando desta forma um leito que € arrastado e degradado em simultaneo e, devido a este
arrastamento, o tempo de residéncia é bastante curto, sendo de apenas alguns segundos, com
eficiéncias de conversdo de carbono préximas dos 100 % [26] e [38]. Estes gasificadores
funcionam a temperatura e pressao elevadas, sendo o escoamento muito turbulento, permitindo
assim uma rapida conversdo da alimentagdo e uma alta produtividade [26].

Alcatrdo, 6leo, fenois e outros liquidos produzidos no decorrer da desvolatizacdo do
carvao no interior do gasificador, sdo decompostos em hidrogénio, mondxido de carbono e
pequenas quantidades de outros hidrocarbonetos. E possivel tratar-se praticamente qualquer
tipo de carvao e produzir um gas limpo e sem alcatréo [26].

A figura 2.8 descreve o principio de funcionamento de um reator de fluxo arrastado.
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Trajeto das particulas

Particulas de Combustivel de combustivel Particula de Gas

Combustivel
pulverizado + Oz

I I
| Zona de | Zona de
| Combustio |

I

Trajeto das particulas
de combustivel

Trajeto do gas

Figura 2. 8 — Esbogo simplificado do fluxo gas-sélido num gasificador de fluxo arrastado. Adaptado [33].

O jato de alta velocidade forma uma zona de recirculacdo perto da zona de entrada. As
particulas finas de combustivel sdo rapidamente aquecidas pelo calor radioativo proveniente
das paredes quentes da camara do reator e dos gases quentes a jusante, comec¢ando a queimar
em excesso de oxigénio. Praticamente todo o combustivel é consumido perto da zona de entrada
através do processo de desvolatizacdo, podendo a temperatura atingir valores na ordem dos
2500 °C. Como a reacdo de combustdo consome quase todo o oxigénio alimentado, o carvao
residual sofre reacGes de gaseificacdo em ambientes de CO; e H,O a jusante desta zona. Essas
reacOes sdo relativamente lentas em comparacdo com as reacdes de desvolatizacdo, de modo

que o carvao demora muito mais tempo a converter-se em gas [33].

De salientar que os reatores em questdo nao sao de utilizacdo comum na gaseificacdo
de biomassa devido a variadas razdes nomeadamente:

- o facto de o tempo de residéncia das particulas ser curto, é necessario que a
granulometria dessas mesmas particulas seja fina, 0 que para determinados tipos de biomassa
nem sempre é facil de se obter;

- a necessidade de fundicéo das cinzas. No caso de a biomassa conter um elevado teor
de CaO e baixa concentragdo em metais alcalinos como o Na e 0 K, o ponto de fusdo da cinza
é alto e, de modo a se atingir as temperaturas elevadas que sdo necessarias, 0 consumo de

oxigénio aumenta significativamente [26].
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No entanto, para biomassas com elevado teor de metais alcalinos, o ponto de fuséo da
cinza é bastante inferior, reduzindo a quantidade de oxigénio necessario para elevar a
temperatura das cinzas acima do seu ponto de fusdo. N&o obstante, as cinzas da biomassa
fundida s@o extremamente agressivas, 0 que reduz o tempo de vida util do material refratario
do gasificador [26].

2.1.7 — Gas de Sintese

A gaseificacdo da biomassa € um tratamento térmico que resulta na produgédo de um
gas de sintese, pequenas quantidades de carvéo e cinzas. O gas de sintese bruto pode conter
trés tipos principais de impurezas que sao:

e particulas s6lidas (ndo convertidas como carvao e cinzas);
e impurezas inorganicas (halogenetos, compostos de enxofre, azoto);
e impurezas organicas (alcatrdo, aromaticos, didxido de carbono) [33].

Tal como anteriormente referido, 0 gas de sintese estd na origem da producdo de
importantes produtos quimicos, tais como: hidrogénio, produzido em refinarias, diesel, através
da sintese de Fischer-Tropsch, fertilizantes, através da amoénia, metanol, para a industria
quimica e eletricidade, gerada pela combustéo [33].

A gaseificacdo € a via preferida para a producéo de gas de sintese a partir de carvao ou
biomassa. As duas principais alternativas de producédo de gas de sintese a partir de biomassa ou
combustivel fossil sdo: gaseificacdo a baixa temperatura (< 1000 °C) e a alta temperatura (>
1200 °C) [33].

A gaseificacdo a baixa temperatura é normalmente realizada a temperaturas abaixo dos
1000 °C e na grande parte dos gasificadores de baixa temperatura, o agente de gaseificacéo é o
ar, que introduz azoto indesejado no gas. Ocorre a producdo de hidrocarbonetos mais pesados
juntamento com CO e H». Por sua vez, a gaseificacdo a elevadas temperaturas é realizada acima
dos 1200 °C, onde a biomassa é convertida essencialmente em CO e H; [33].

Quando se pretende utilizar 0 gés de sintese para a obtencéo de calor, a limpeza néo é
necessaria, pois 0 mesmo apos passar pela etapa de troca termica, deve passar por um sistema
de controlo das emissdes gasosas. Nos sistemas em que 0 gas de sintese € utilizado para a
producéo de energia elétrica, como motores de combustéo interna e turbinas a gas, devem ser
observaveis os limites tolerantes dos contaminantes presentes, havendo a necessidade de

proceder a uma limpeza do mesmo de forma a promover a sua qualidade [19].
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Devem ser tidos em conta dois aspetos que s&o a remogéo das impurezas indesejadas e
o0 acondicionamento do gés para obtencdo do correto racio entre Ho e CO de acordo com 0 uso
pretendido. Para limpar o gas de poeira ou particulas, existem quatro opcdes:
e ciclone;
e tecido ou outro filtro de barreira;
o filtro eletrostatico;
e sistema de purificacdo (solvente scrubber) [33].
Entre as impurezas organicas, o alcatrdo é a mais indesejavel, existindo trés principais
opcodes para a sua remocao que séo:
e esfregar com um liquido organico (por exemplo, éster metilico);
e cracking catalitico por catalisadores a base de niquel ou areia de olivina;
e cracking a altas temperaturas.
Primeiramente ocorre o arrefecimento rapido em agua (water quenching) que remove
as particulas de carvéo e cinza. De seguida, a hidrélise remove COS (sulfureto de carbonilo) e
HCN (cianeto de hidrogénio) convertendo-os em H>S e NHs. A amonia e halogenetos podem
ser lavados com &gua, seguido de adsorcdo de H»S, que pode ser removido com a agua de
lavagem. Os adsorventes sélidos ou liquidos sdo usados para remover diéxido de carbono do
produto gasoso (gas do produto) [33].
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2.2 Turbina a Gas para a Geracdo de Energia Elétrica

As turbinas a gas sdo equipamentos que estdo incluidos no grupo de motores de
combustdo interna e ttm uma alargada gama de operacdes que varia desde pequenas poténcias
como 100 KW a elevadas poténcias como 180 MW, concorrendo assim com motores de
combustdo interna DIESEL e OTTO como com instalac6es a vapor [39].

Esta maquina consiste num sistema de producéo de poténcia em que o ar comprimido
recebe calor, que normalmente é proveniente da queima de um combustivel, e é entdo
expandido numa turbina que produz energia para movimentar o compressor e realizar trabalho
atil. Tém uma grande variedade de aplicacdes tai como: funcionamento de equipamento
mecanico em instala¢des industriais, producdo de energia elétrica, fonte de poténcia em todo o
tipo de avides, utilizacdo em ciclos combinados, entre outras [40].

A utilizacdo de uma méquina térmica pressupde a obtencdo de elevados valores de
energia mecanica. Assim sendo, é necessario que o combustivel possua um elevado poder
calorifico. O gas de sintese (combustivel) é resultante da queima dos residuos de couro e, por
iss0, 0 seu poder calorifico é relativamente baixo, optando-se por estudar a transformacéo da
energia calorifica dai resultante em poténcia elétrica, uma turbina a gas para o efeito, de forma

a maximizar todo o calor proveniente da queima.

2.2.1- Ciclos da Turbina a Gas

A estrutura mais simples de uma turbina a gas, para producdo de energia elétrica,
contempla trés elementos fundamentais que sdo o compressor rotativo (C), a camara de
combustdo (CC) e a turbina (T) e ainda 0 motor de arranque e o alternador.

As turbinas a gas operam em Ciclo Aberto ou em Ciclo Fechado. O esquema
representado na figura 2.9 exemplifica uma possibilidade de funcionamento de uma turbina a
gas em ciclo aberto em que o ar € aquecido diretamente atraves da combustéo,. O ar atmosferico
é comprimido e conduzido a cAmara de combustdo onde, juntamente com o combustivel e por
acdo de uma faisca se da a combustdo da mistura. Os gases resultantes desta combustdo séo
expandidos na turbina, fornecendo poténcia a mesma e ao compressor e, por fim, sdo expelidos

pelo bocal da exaustéo [39] e [40].
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—> cc v
Entrada Escape
de ar

Figura 2. 9 — Ciclo aberto direto. Adaptado [40].

O aguecimento do ar pode ser também realizado de forma indireta, através da troca de
calor com um fluido mais quente, assim como o ciclo pode ser fechado. Dependendo das
condigdes e limitacOes existentes, podem ser adotadas diferentes alternativas de funcionamento
de uma turbina a géas [40].

A figura 2.10 representa um ciclo indireto aberto, cuja diferenca para o ciclo
representado anteriormente reside no facto de o aquecimento do ar ser realizado através da troca

de calor com um fluido externo.

, B T
>
A
A
—— N Y
Entrada Permuta de calor Escape
de ar — <=
Il: Reator

Figura 2. 10 — Ciclo indireto aberto. Adaptado [40].
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A figura 2.11 ilustra o ciclo direto fechado , onde o ar e arrefecido por ar mais frio ou
outro fluido de arrefecimento, apds expansdo da turbina, retomando ao estado de entrada no

compressor.

Camara de
Combustéo

Ar

Permuta de calor <€
Ar ou dgua
de

arrefecimento

Figura 2. 9 — Ciclo direto fechado. Adaptado [40].

O ciclo indireto fechado representado na figura 2.12, difere do anterior pelo facto do

aquecimento do ar ser realizado por intermédio de uma troca de calor com um fluido externo.

—>

Reator

———

Permuta de calor

%

Ar

Permuta de calor <€
Ar ou dgua
de

arrefecimento
Figura 2. 12 — Ciclo indireto fechado. Adaptado [40].
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O ciclo fechado comparativamente ao aberto possui algumas vantagens que séo [40]:

e apossibilidade de serem utilizados combustiveis solidos;

e apossibilidade de altas pressdes em todo o ciclo, reduzindo o tamanho da
turboméaquina em relacdo a uma poténcia requerida;

e evita a erosdo das palhetas da turbina;

e elimina o uso de filtros;

e permite o aumento da transferéncia de calor devido a elevada densidade do fluido de
trabalho;

e uso de gases com propriedades térmicas desejaveis.
Contudo, torna-se uma hipotese desvantajosa na medida em que € necessario investir-

se num sistema externo de aquecimento do fluido de trabalho, envolvendo um ciclo auxiliar

com uma diferenca de temperatura entre os gases [39].

Ciclo de Brayton

O ciclo de Brayton é um ciclo ideal representativo da turbina a gas. Trata-se de uma
aproximac&o dos processos térmicos que ocorrem nas turbinas a gas, descrevendo variacoes de
pressdo e temperatura dos gases [39] e [40].

Este ciclo é constituido por quatro processos. Inicialmente, o ar nas condi¢6es ambiente
passa pelo compressor (C), onde se d& uma compressdo adiabatica e isentropica, com aumento
da temperatura e consequente aumento da entalpia. Depois de comprimido, o ar € direcionado
a camara de combustdo (P) onde se mistura com o combustivel, possibilitando a queima e
aquecimento a pressao constante. Os gases que saem da cdmara de combustdo encontram-se a
alta pressdo e temperatura e, conforme passam pela turbina (T), expandem idealmente sem
variacdo de entropia. O trabalho exercido pelo fluido faz com que a pressao e temperatura dos
gases reduza, gerando-se poténcia mecanica. Parte da poténcia extraida através do eixo da
turbina pode ser usada para acionar o compressor. A quarta e Ultima etapa diz respeito a
transferéncia de calor do fluido para 0 ambiente, ndo ocorrendo fisicamente no caso de se tratar
de um ciclo termodinadmico aberto. Os processos anteriormente referidos e que se encontram
representados na figura 2.13, séo [40]:

e processo 1—2: compressao isentropica
e processo 2—3: adi¢do de calor a pressdo constante
e processo 3—4: expansao isentropica

e processo 4—1: rejeicao de calor a pressao constante.
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Figura 2. 13 — Ciclo de Braynton ideal. Adapado [40].

A figura que se segue € representativa do ciclo de Braynton nos diagramas P-v e T-s.

T A

;q“

<V
 J

Figura 2. 14 — Diagramas P-v e T-s representativos do ciclo de Brayton [39].

A produgdo de energia numa turbina a gas real é resultado das seguintes etapas
continuas do ciclo de Brayton [39]:

e Admisséo;
e Compresséo;
e Combustéo;

e Exaustdo.
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Na figura 2.15 estdo representadas as principais partes de uma turbina a gas.

Veio Compressor Camarade Ty,
combustio

s

Figura 2. 15 - Corte longitudinal de uma turbina a gas real. Adaptado [41] e [42].

As equacdes que se seguem mostram como se calcula que a eficiéncia térmica de uma

turbina a géas € dada pela razdo entre o trabalho liquido e o calor fornecido (40):

N = [Wiig| / |QH| (Ea. 1)
ou como |Wiig| = |Qn| - |QL|, vem: (Eq. 2)
N =1-|Qu/|QHl (Ea. 3)

Se a turbina for ideal, ou seja, isentrdpica a equacao (3) pode ser escrita como:

N = 1 — Tu/TH| sendo T a temperatura da fonte fria e T a temperatura da fonte quente.
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3. Projeto

Este capitulo ird incidir numa proposta de instalagdo que passa pelo dimensionamento
de um gasificador e de uma turbina a gas para a producdo de energia elétrica. Como tal, é
necessario um conhecimento prévio das caracteristicas da biomassa a queimar de forma a dar
seguimento a projecao da instalacdo. De seguida, deve ser tido em conta o conhecimento tedrico
anteriormente abordado em volta do processo de gaseificacdo, que ird sustentar a escolha do
gasificador, bem como o fendmeno da fluidizacdo implicito, sendo neste segmento abordados
0s balancos de massa e energia. Com o intuito de aproveitamento do gas de sintese gerado pela
queima da biomassa, acoplou-se entdo uma turbina a gas a funcionar de acordo com o ciclo de

Braynton para produgdo de energia elétrica.

3.1 Composi¢ao Quimica da Biomassa

Considera-se que independentemente do local de produgéo do calgado e metodologias
associadas, a composicao quimica dos residuos de couro acabado € idéntica entre si.
De um modo geral, estabelecem-se dois tipos de analise de biomassa [43]:

e analise proxima — consiste na determinagdo da humidade, teor de volateis, cinzas e
carbono fixo;

e andlise Ultima — consiste na determinagdo quantitativa em carbono, hidrogénio,
oxigénio, azoto e enxofre e, por vezes na determinacdo de outros elementos caso haja
interesse.

Nas tabelas que se seguem encontram-se as propriedades da biomassa em questdo,
obtidas por analise Gltima e analise proxima, com base num projeto desenvolvido no CIETI,
ISEP.
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Tabela 3. 1 - Analise Ultima em base seca dos residuos de couro acabado [44].

Analise Ultima

Parametro % (m/m) Base Seca
Carbono (C) 48,9
Hidrogenio (H) 6,00
Azoto (N) 11,4
Oxigénio (O) 27,3
Cinzas 6,4
Total 100

Tabela 3.2 - Analise Proxima dos residuos de couro acabado em base seca [44].

Andlise Proxima

Parametro % (m/m) Base Seca
Carbono Fixo 20,5
Volateis T8
Cinzas 6,4

Considerou-se ainda que a biomassa possui uma humidade (M) de 7%, uma

percentagem do elemento Crémio (Cr) de 2,5% e Poder Calorifico Superior (PCS) 4848 cal/g
[44].

3.2 Dimensionamento do Gaseificador

Relativamente a outros tipos de contacto sélido-fluido, um gasificador de leito
fluidizado tem as seguintes vantagens [45]:

o facilidade de manuseamento dos solidos;

e obtencdo de temperaturas uniformes no leito;

e coeficientes elevados de transferéncia de calor e massa entre as particulas e o fluido;
e transferéncia de calor elevada entre o leito e um objeto nele imerso;

e usados em operacOes de grande escala.

No caso em estudo optou-se por um Gasificador de Leito Fluidizado Borbulhante,

uma vez que se trata do reator mais utilizado no processo de gasificacao.
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Quanto as condicbes operatorias, estas sdo escolhidas em funcéo do tipo de processo e
da biomassa a utilizar, sendo fulcrais para o bom funcionamento do reator e variam de acordo
com as caracteristicas do produto desejado. E também essencial entender o fenémeno de
fluidizacdo, que esté inteiramente relacionado com o dimensionamento do reator em si, atraves

da apresentacdo dos fundamentos tedricos necessarios aos calculos envolvidos.

3.2.1 Fluidizagao

A fluidizacdo ocorre quando um fluxo de fluido, que pode ser gas ou liquido, ascendente
através de um leito de particulas, adquire velocidade suficiente para suportar as particulas, sem
arrastar as mesmas junto com o fluido [46].

No caso em estudo o fluxo trata-se de um gés e a forca de arrasto é a forca de atrito
imposta por esse gas na particula e, por sua vez, a particula imp6e uma forca de arrasto igual e
oposta ao gas. Desta forma, a medida que uma particula se torna mais fluidizada afeta a
velocidade local do gas ao seu redor, devido a essas forcas de arrasto. Esse efeito € minimo
para particulas esféricas, contudo, a influéncia da forca de arrasto é mais significativa para
particulas de formato irregular [46].

Se um fluido passar ascendentemente através de um leito de particulas finas com um
caudal baixo, o fluido apenas percola pelos espacos entre as particulas estacionadas, tratando-
se assim de um leito fixo. Com o aumento do caudal do gés, as particulas vao-se distanciando
permitindo a observacdo de uma pequena vibracdo e movimentacfes em regides restritas, sendo
atribuida a designacéo de leito expandido. Um aumento ainda maior, permite que se atinja um
equilibrio entre o peso do leito e as for¢as de arrasto e de impulsdo, estando-se assim perante
um leito fluidizado. A velocidade do gés nesta situacdo toma o nome de velocidade minima de
fluidizacdo, que é a velocidade correspondente ao regime de fluidizacdo incipiente. No caso de
se tratar de particulas de pequeno tamanho, ocorre uma expansao consideravel do leito antes
de aparecerem as bolhas que caracterizam a fluidizacdo borbulhante. Se em contrapartida as
particulas forem mais densas, a expansdo do leito ndo vai muito além daquela adquirida na
condicdo de fluidizacdo incipiente e as bolhas ja surgem com a velocidade de fluidizacdo
minima. Importa referir que em alguns leitos fundos em vasos estreitos surgem “slugs”, bolhas
grandes que se formam pela unido de bolhas menores [47].

Continuando o processo de aumento da velocidade do gés, o regime que se observa apds
a fluidizacdo incipiente é a fluidizacdo borbulhante, caracterizado por uma agitacdo mais

violenta e um movimento dos sélidos mais vigoroso [47].

41



Leito  Fluidizagdo Fluidizagdo Fluidizagdo Fluidizagdo  Transporte
Fixo Incipiente Borbulhante *Sjug™ Turbulenta Pneumitico

O

e

H EGo00 V4
it -5 I ST

..............................

Figura 3. 1 — Regimes de fluidizagdo por ordem crescente de velocidade do gds. Adaptado [47].

A fluidizacdo turbulenta é um regime que antecede a condicdo de leito de arraste, ou
também designada de fluidizacdo répida, em que as oscilacGes de queda de pressdo no leito
diminuem, uma vez que as grandes bolhas e espacos vazios desaparecem. Segue-se entdo o
regime de fluidizacdo rapida, que ocorre quando a velocidade do gas ultrapassa a velocidade
terminal de sedimentacdo das particulas e 0 material comeca a ser arrastado. Se a velocidade
do gas for ainda maior, a suficiente para arrasar todo o material, entdo estamos perante a
condicdo de transporte pneumatico [47].

A figura que se segue ilustra os varios tipos de regimes de fluidizacdo em funcédo da
velocidade do gés.

De forma a facilitar a compreensdo dos tipos de fluidizacdo j& mencionados, é
importante mencionar as particulas, que s@o um dos elementos mais importantes num leito.
Geldart classificou as particulas em quatro grupos, A, B, C e D, de acordo com o seu tamanho

e o tipo de fluidizacdo que podem promover [45].

Velocidade Minima de Fluidizacdo e Velocidade Terminal

Para garantir o regime de fluidizagdo borbulhante, é necessario o célculo destas duas
velocidades. Considerou-se a areia redonda como particula inerte para o leito fluidizado. As
suas propriedades fisicas bem como as da biomassa encontram-se especificadas na tabela 3.3
que se segue. Os dados da areia sdo provenientes na integra da literatura [48]. Em relacdo a
biomassa, o didmetro médio da particula tem por base pequenas particulas resultantes da
trituracdo do couro acabado e corresponde a valores médios assumindo particulas cubicas com

0,3 mm de aresta [44]. Dada a pequena dimenséo destas particulas e consequente dificuldade
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na determinagdo da sua massa volimica, considerou-se a mesma semelhante a do couro [49].
Por fim, o parametro esfericidade e o didametro equivalente das particulas de biomassa estéo

calculados no anexo A.1.

Tabela 3. 3 — Propriedades fisicas da Areia e da Biomassa.

Propriedade Fisica Areia Couro
Dimensdes da particula [m] dp=3x10* aresta = 3 x 10
(particulas de biomassa cubicas) deqg=3 X 10 deq=3,7 X 10*
Massa Voltimica p, [kg/m®] 2650 860

Esfericidade ¢s 0,86 0,81

Na condicao de fluidizagdo minima, o peso aparente dos sélidos iguala as perdas por
atrito no leito. A velocidade minima de fluidizac&o, é calculada a partir da equac&o:

150(1—Emf) 175
—_— = =
e 7 Rep mf 2 o Rep me = Ar (Eq. 4)

em que o numero de Arguimedes é:

d3q pe(Pp—Pr)g

Ar = > (Eq. 5)
He
e 0 nimero de Reynolds é:
deq PfVmf
Repme =~ (Eq. 6)

Em relagdo a porosidade (€mf) da areia, tal como os parameros anteriores ja referidos,
recorreu-se & literatura e o valor a considerar é 0,42 (48). A porosidade é definida como a razéo
entre o volume do leito que ndo estd ocupado com material sélido e o volume total do leito.
Uma vez que as esfericidades de ambas as particulas sdo da mesma ordem de grandeza,
pressupde-se que o volume de leito que ndo esta ocupado com material sélido seja idéntico.
Dada a impossibilidade de se obter a porosidade do couro por via experimental, optou-se por

assumir a mesma da areia.
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O fluido a considerar é o ar, e admitindo-se comportamento de gas ideal, a sua massa

volimica (ps), dependente da pressdo e temperatura e pode ser calculada da seguinte forma:

PxM
Pr=RxT

(Eq.7)
com massa molar, M = 0,0289 kg.mol*

A viscosidade do ar em funcdo da temperatura, foi determinada com base na seguinte
correlagéo (50):

L= () xR (Eq.8)

W  \T, T+S

com To=273,15K, o =1,716 x 10° Pa.se S = 111 K.

Para o célculo da velocidade terminal, utilizou-se o método proposto por Haider e

Levenspiel, que introduz dois parametros, o didmetro da particula adimensional, d,” (48):

— e 9
Hf
e a velocidade adimensional, v;:
o2 1/3
Vi = Vi [m] (Eqg. 10)
-1
vi= [ (;;8)2 2’33;*:)’2,‘;4 q’S] 05<é<1. (Eq. 12)

A figura 3.2 ilustra o grafico que relaciona o didmetro da particula adimensional com a

velocidade terminal adimensional.
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Figura 3. 2 — Grafico para a determinacdo da velocidade termia das particulas [48]

Sendo o reator escolhido de leito fluidizado borbulhante, o fendmeno de borbulhamento
tem de acontecer e, por conseguinte, deveria ter sido calculada a velocidade minima de
borbulhamento. Tratando-se a areia de uma particula pertencente ao Grupo Geldart B, a
velocidade de borbulhamento é aproximadamente igual a velocidade minima de fluidizacdo
[51].

As velocidades minimas de fluidizacdo e terminal para a areia e 0 couro a temperatura

de 830 °C e cujos calculos se encontram no anexo A.1, estdo representadas na tabela 3.4.

Tabela 3. 4 — Valores obtidos para as velocidades minima de fluidizagdo e terminal da areia e do couro.

Vmf [m.s?] vi[m.s?]
Areia 0,03 0,55
Biomassa (couro) 0,014 0,32

Com base nestes resultados, a velocidade superficial do ar deve estar compreendida

entre a velocidade minima de fluidizac&o da areia (0,03 m.s™) e a velocidade terminal do couro
(0,32 m.s?).

De acordo com estes limites escolheu-se para velocidade superficial do ar : vi= 0,3 m/s
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Para o tipo de reator em causa, leito fluidizado borbulhante, em que o gas utilizado € ar,
a gama de temperaturas a considerar situa-se entre 780 °C a 830 °C, pois é o intervalo de valores
de temperatura para 0s quais se conhece a composicao do gas de sintese, presente na tabela 3.5.
Para efeito de célculo, optou-se pelo valor maximo de temperatura, pois é a que potencia a
menor formacdo de alcatréo [52].

Tabela 3. 5 — Gama de valores a considerar para a composi¢do do gas de sintese tendo em conta a
temperatura do Ar. Adaptado [52].
Agente de Gasificagdo

Composigao do gés de
Ar (780 - 830) °C

sintese
% (V/V) Base Seca*
*H> 50-16,3
*CO 99-224
*CO2 9,0-19/4
*CHg4 2,2—-6,2
*Cz2Hn 0,2-3.3
*N2 41,6 -61,6
Vapor % (V/V) Base
_ 11-34
Hamida

3.2.2 Balangos Materiais e Energéticos

Célculo do Caudal de Ar a Alimentar ao Reator

Para a determinacdo do caudal de ar necessario para alimentar o reator, teve-se em conta
0s seguintes dados:

o Caudal de residuos de couro a alimentar ao reator: 3 ton.h;

o Analise Gltima em base seca dos residuos de couro presente na tabela 3.1;

o Composicdo do gas de sintese considerando a gasificacdo dos residuos de couro
acabado, cujos valores foram importados da literatura dada a impossibilidade da

obtencdo dos mesmos por via experimental. Estes valores estdo apresentados na tabela
3.6 que se segue.
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Tabela 3. 6 — Composicdo do Gas de Sintese em Base Seca, resultante da gasificagdo do couro acabado.
Adaptado [23].

Composicéo do gas de sintese % (V/V) Base Seca

Hidrogénio (H2) 15
Oxigénio (O2) 0,04
Azoto (N2) 57,13
Metano (CHa) 0,85
Monoxido de Carbono (CO) 14,4
Dioxido de Carbono (CO2) 12,11
Etino (C2H2) 0,3
Etano (C2Hs) 0,1

Primeiramente determinou-se o caudal de biomassa em base seca, tendo em conta que
esta apresenta uma humidade de 7%. Assim, soube-se também a quantidade de dgua presente
na biomassa e que corresponde a 210 kg.h™l. Seguidamente calcularam-se os caudais molares
para cada um dos constituintes da biomassa, tendo em consideracédo o facto do hidrogénio e do
oxigénio estarem também presentes na humidade da biomassa. Através de um balanco ao
Carbono (C), determinou-se o caudal molar total da fase gasosa em base seca, 404 kmol/h. A
partir dai foi possivel determinar o caudal molar dos varios componentes que constituem a fase
gasosa. Por fim, pela subtracdo da quantidade de azoto existente na biomassa a quantidade de
azoto presente no gas de sintese calculou-se o caudal de ar necessario alimentar ao reator,
obtendo-se o valor de 8034 kg/h.

Calcularam-se também os caudais da corrente de saida, e compararam-se 0S mesmos
com os da corrente de entrada, de forma a validar os calculos dos balangos méassicos. A tabela
3.7 contém os resultados dos caudais que constituem as correntes de entrada e saida. Todas as

etapas de calculo encontram-se discriminadas no anexo A.2.1.
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Tabela 3.7 — Caudais massicos de entrada e de saida do gasificador.

Corrente de Entrada  Corrente de Saida

(kg/h) (kg/h)
Biomassa 3000 -
Ar 8034 -
Gases Secos - 10474,7
Cinzas - 178,56
Agua - 457,2
Total 11034 11110,46

Obtém-se uma diferenca de 0,7%.

3.2.3 Dimensionamento do Reator

Simultaneamente o reator terd biomassa, areia e ar. Inteiramente relacionado com o seu
dimensionamento e de forma a ser possivel o controlo do comportamento do leito fluidizado, é
importante estimar-se o tempo de residéncia do sélido, isto é, o tempo que as particulas de
biomassa irdo permanecer no reator e que por sua vez influenciara as reacées quimicas. Visto
que algumas particulas podem sair do reator poucos segundos depois de entrarem e outras
permanecerem durante mais tempo, é necessario avaliar-se o tempo médio de residéncia das
mesmas. Segundo dados bibliogréaficos, admitiu-se que o tempo de residéncia ndo ultrapassara
0S minutos, uma vez que apos esse periodo a conversdo de carbono ndo compensa o tempo
conferido [53].

De acordo com o caudal de residuos de couro estipulado, 3 ton.h, ou seja, 50 kg/min
e assumindo-se 5 minutos como tempo de residéncia, a massa de residuos de couro que ird
permanecer no reator € de 250 kg. Considerando-se a densidade dos residuos de couro 860
kg/m3, é possivel determinar-se 0 volume que estes ocupam dividindo-se a sua massa pela
respetiva densidade e obtendo-se assim um volume de ocupagdo de 0,29 m3.

A areia é o componente mais denso que compde o leito, sendo a principal responsavel
pela homogeneizacdo da biomassa no leito durante o processo de gaseificacdo. Para efeitos de
calculo assumiu-se que a massa de areia € igual a massa de biomassa. Com estes dados e

sabendo que a densidade da areia é 2650 kg/m?, determinou-se o seu volume, 0,094 m2,
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Considerou-se o tempo de residéncia do gas 4 segundos [53] e considerando a Top =
830 °C, obtém-se para a massa volUmica do ar 0,319 kg/m?3. Desta forma, e, sabendo que a riar
= 8034 kg/h o volume do ar é de 27,6 m3. Considerando um fator de seguranca de 20 %, o
volume do reator é:

Vreator = (Vbiomassa +Vareiat+ Var) X 1,2 = 33,6 m®
Por outro lado, como ja foi referido a velocidade superficial do ar € vf= 0,3 m/s e considerando
o0 caudal de ar, mar = 8034 kg/h, obtém-se:

Aveator = 6,1 m?

entdo, Dr=2,8 m
Sabendo que Vieator = 33,6 m® obtém-se:

Hreator = 5,5 M

Os calculos associados ao dimensionamento do reator encontram-se no anexo A.2.2.

3.2.4 Razdo de Equivaléncia e Parametros de Gaseificacdo

Sabendo o caudal de biomassa e a quantidade de ar alimentada ao reator, para garantir
condicGes de fluidizacdo borbulhante, é preciso verificar se a quantidade de oxigénio ndo
excede a recomendada para que possa ocorrer gaseificagdo em boas condicdes.

A razdo de equivaléncia é definida como:

RE = (Nar estequiometrico/Kmol biomassa) / (na/kmol biomassa))

Para tal, comecou-se por calcular o valor da Razéo de Equivaléncia (RE) tendo por base

0 seguinte pressuposto (55):
Gaseificacdo completa; gases com baixo

oder calorifico;
<02 P
02<RE<04
Excesso de produtos de combustdo como

= CO; e Hy em detrimento de CO e H».
>0,4

Previamente determinou-se a férmula quimica da biomassa para posterior calculo do
O2 estequiométrico tendo em consideracdo a passagem de base seca para base isenta de cinzas.
Sabendo-se que existe 7% de humidade e que por cada 100 g de biomassa existem 6,4
g de cinzas, significa que a massa de biomassa isenta de cinzas toma o valor de 93,6g9. As

fragdes dos componentes da biomassa isenta de cinzas foram obtidas pela divisao da respetiva
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fragdo em base seca pela percentagem de massa de biomassa isenta de cinzas e estdo presentes

na tabela que se segue.

Tabela 3.8 — Composi¢do da Biomassa em Base seca isenta de cinzas.

Composicdo %(m/m)

Parametro Base seca isenta
cinzas
C 52,24
H 6,41
N 12,18
@) 29,20

Conhecida a composicdo da biomassa em base seca isenta de cinzas, concluiu-se que a

equacao da reacdo de combustao é dada por:

4,35(C.1,47H . 20, .0,4130) + 5,590 - 4,35CO; + 3,41H.0 + 0.87NO (Eq.12)

Por conseguinte, calculou-se RE com o valor de 0,38.
Todos estes calculos estdo no anexo A.2.3.

Nesta fase é essencial a determinacdo dos parametros de desempenho, tais como como

a conversao do carbono, 1, a eficiéncia do gas frio, 1 , e 0 rendimento do gas seco Y.

A eficiéncia de conversdo do carbono € a razdo entre a quantidade de carbono no gas
produzido e a quantidade de carbono presente na biomassa e € dada pela seguinte expressdo
[26]:

Ne = 12xA em que: (Eg. 13)

_%mec

A —n° moles de C nos componentes CO,, CO e CH4
m¢ = massa de biomassa

%C = % de C na biomassa

A eficiéncia do gés frio é calculada atraves da seguinte expresséo:

Vg X PCSg;s

Ng = em que: (Eq. 14)

m¢ X PChiomassa

Vy — Volume total de gas produzido em m3 (PTN)
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PCSgss — Poder Calorifico Superior do gas produzido [kJ/mq]
PChiomassa — Poder Calorifico da Biomassa [kJ/kg]

Para a eficiéncia do gas frio foi necessario recorrer a dados bibliograficos para obtencéo

dos calores de combustéo presentes na tabela 3.9.

Tabela 3.9 — Calores de Combustdo para P =1 atm e T = 20 °C. Adaptado [33].

Composicao PCS PCI
(MJ/m3)  (MJ/m?3)
(6{0) -12,63 -12,63
H2 -12,74 -10,78
CH4 - 39,82 - 35,88
C2Hs - 70,29 - 64,34
CaoH2 -63,41 - 59,45

Calculou-se ainda o rendimento do Géas Seco através da equacao:

_ Vg

Y = o e (Eq. 15)

A partir das equacBes 13,14 e 15 e de acordo com os calculos apresentados no anexo
A.2.3, obtiveram-se 0s seguintes valores:

e N, = 100%
* Mg =65%

e Y = 32mikg.

O valor obtido para a conversdo de carbono é precisamente 100% uma vez que se
assumiu que, todo o carbono da biomassa estava presente nos gases, desprezando o que esta
contido nas cinzas.

3.2.5 Calculo da Poténcia a fornecer ao sistema

Através do balanco de Energia ao Gasificador em estado estacionario dado pela equacéo

16, calculou-se as necessidades térmicas do processo
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q =2 AHp + AH-298 - X AHR

(Eq. 16)

Para tal, foi necessario recorrer-se ao calculo do calor padrdo de reacdo a 25 °C, dado

pela equacdo 17,
AH 208 = X AH%Rr - = AH p
Em que:
¥ AHk - entalpia padrdo de combustdo dos reagentes

> AHCp.entalpia padrdo de combustio dos produtos

O célculo de = AHpe de X AHr ¢ feito através da expresséo:
Y AHpjr = ni Cpi (Ti-Tref)

Considerando os seguintes dados:
Tref=25°C =278 K
Tentrada da biomassa = 25 °C = 278 K
Tentradadoar= 77 °C = 350 K
Tsaida dos gases = 700 °C

Obtiveram-se os seguintes resultados:
AH 298 = -20,5 x 10° kJ/h

T AHp= 9,43 x 10° kd/h

T~ AHr = 4,29 x 10° kJ/h

Obtendo-se finalmente:
q=-11,5 x 10° kJ/h = - 3194 kW

Todo os calculos inerentes encontram-se no anexo A 2.3

(Eq. 17)

Teoricamente, ha libertacdo de calor, no entanto o processo quer no arranque quer no

seu desenvolvimento terd necessidade de energia de forma a pré-aquecer todo o sistema e

compensar as perdas de calor.
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3.3 Esquema da Instalagdo e Dimensionamento da Turbina a Gas

Em resumo, pretende-se tratar um caudal de residuos de couro de 3 ton/h, ou seja, 50
kg/min, com uma humidade de cerca de 7%. De salientar que a biomassa foi previamente seca
de forma a ficar isenta de humidade e s6 assim ser usada na gaseificacdo. Assumindo-se 5
minutos como tempo de residéncia, irdo permanecer no reator 250 kg de residuos. Para tal,
optou-se por um Gasificador de Leito Fluidizado Borbulhante com um volume de 36,4 m®. Os
gases provenientes da gaseificacao originam o gas de sintese que sera alimentado a cAmara de
combustdo, apds ter sofrido o devido processo de limpeza que ndo foi abordado no presente
relatério. Através de balancos de massa e de energia a cdmara de combustdo, foi possivel
determinar-se a entalpia de ar a entrada da mesma para posterior determinacao da variacao da
entalpia dos reagentes e assim determinar o calor envolvido na reacéo. O objetivo final consistiu
em direcionar os gases resultantes da combustdo para uma turbina a gas, sendo necessario
estimar a temperatura dos gases quentes a saida da camara de combustéo.

Para uma melhor compreensdo do sistema de gaseificacdo com uma turbina acoplada,
estruturou-se a instalacdo, com a representacdo dos principais equipamentos e as respetivas

correntes de entrada e saida, como evidencia a figura 3.3.
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Figura 3.3 — Esquema da instalagdo com todas as correntes representadas.

Primeiramente determinou-se o caudal de ar a entrar no compressor e, para isso,
considerou-se 30% de excesso de ar em relacdo ao estequiométrico, tendo em conta a
composicdo do gas seco e o facto da reacdo de combustdo ser completa. Obteve-se um caudal
de ar (1) de 432,7 kmol/h, calculado no anexo B 1. O préximo passo consistiu num balanco de
massa ao reator, de forma a determinar a composi¢cao molar da corrente a saida da camara de
combustdo(3), tal como evidencia a tabela B 1 em anexo.

Calculou-se a entalpia do ar & entrada da cAmara de combustéo, 6,69 x 10° kJ/h = 2620
kW, para posterior determinagdo da variagdo da entalpia dos reagentes, 1,0 x 107 kJ/h = 2805
KW. Posto isto, chegou-se ao valor do calor de reacéo global, -31666,9 MJ/h = - 8796 kW. Pelo
calculo da variacdo da entalpia dos produtos (3), foi necessario estimar T3. Para isso

considerou-se como 1?2 hipdtese que a camara era adiabatica e obteve-se T3 =1506 °C. A partir
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deste valor e assumindo perdas de 15 % obteve-se T3 = 1290,8 °C. Contudo, para efeitos de
calculo, considerou-se que 0s gases resultantes da combustdo entram na turbina a uma
temperatura de 1200 °C.

Em ultimo, determinou-se a temperatura a saida da turbina (Tas,) recorrendo-se ao
rendimento da turbina. Tendo-se determinado o calor especifico médio da corrente dos gases e
admitindo turbina ideal determinou-se temperatura T4 ideal. Sabendo que a temperatura real
tem de ser superior a ideal, assumiu-se T4 = 900 °C e calculou-se o rendimento da
turbina,obtendo-se nisentropico = 88% . Calculou-se ainda o trabalho real e o trabalho de
compressdo de forma a obter-se o trabalho Util a ser usado para a producédo de energia elétrica.
Como resultado final concluiu-se que a poténcia atil disponivel foi de 2163 kW. Por fim,
determinou-se o rendimento da maquina térmica obtendo-se n = 82,6%. Todos estes calculos

encontram-se no anexo B.4.

3.4 Consideragoes

Determinou-se a temperatura dos gases a saida da turbina e verificou-se que
apresentava um valor muito elevada, T4 = 900°C, e, portanto, esses gases tém ainda um grande
potencial energético para aproveitamento térmico.

Uma hipdtese a considerar no caso de a turbina ser muito dispendiosa, de forma a
conseguir suportar esta temperatura (T4 = 900 °C), € admitir um excesso de ar bastante mais
elevado para que a temperatura da corrente dos gases a saida da cAmara de combustao seja mais
baixa. Desta forma, seria possivel optar-se por um equipamento mais econdémico. Estas opcoes

devem ser avaliadas relativamente as necessidades e ao custo de investimento.
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4. ConclusOes

4.1 Conclusao

Este trabalho teve como principal objetivo a producdo de energia elétrica a partir da
gaseificacdo de residuos de couro provenientes essencialmente da inddstria do calgado.

Estabeleceu-se 3 ton/h como caudal de residuos a tratar ap0s estes se encontrarem
isentos de humidade. Os dados relativos a caracterizacao da biomassa, couro, foram fornecidos
pelo CIETI. Face a quantidade de equipamentos necessarios optou-se apenas por focar o estudo
no dimensionamento de um reator para gaseificacdo e de uma turbina a gas para producdo de
energia elétrica aproveitando-se assim a energia do gas de sintese produzido.

Na sequéncia dos calculos efetuados no que concerne a dimensionamentos, balancos de
massa e balancos de energia obtiveram-se as seguintes conclusoes:

e caudal de ar a alimentar ao reator, m,, = 2,2 kg/s;

e dimensionamento do reator: V = 33,6 m%, Aescoamento = 6,1 m?, H =58 m;

e parametro de desempenho: eficiéncia da conversdo de carbono (n¢) de cerca de 100%
e eficiéncia do gas frio (ngss frio) de 65,0%;

e necessidade térmica, q = - 11,5 x 108 kJ/h;

e dimensionamento da turbina a gas: quantidade de ar estequiométrico = 69,9 kmol/h,
considerando-se 30% de ar em excesso, n,, = 432,7 kmol/h, admitindo-se 15% de
perdas de calor, a temperatura a saida da camara de combustdo (T3) = 1200 °C e
temperatura a saida da turbina (T4) =900 °C.

e Rendimento isentrépico da turbina = 88%

e Poténcia de compressdo = 186 kW

e Poténcia da turbina = 2349 kW

e Poténcia util = 2163 kW

e Rendimento da maquina térmica (Nmaquina) = 83%.
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4.2 Sugestdes para trabalhos futuros

Como proposta para trabalhos futuros sugere-se primeiramente avaliar o custo de
investimento de uma turbina capaz de suportar gases a temperaturas elevadas versus admisséo
de um caudal de ar & camara de combustdo em excesso, de forma a baixar a temperatura dos
gases a saida da mesma e consequentemente na entrada da turbina.

Avaliar ainda a possibilidade de pir6lise e comparar vantagens e inconvenientes, de
forma a perceber-se qual 0 processo mais compensatorio ou se estariam em niveis satisfatérios

semelhantes.
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Anexos

Anexo A — Dimensionamento do Reator

A.1 — Célculo da velocidade minima de fluidizagdo e velocidade terminal para as
particulas de areia e biomassa

No que concerne a tabela 3.2, o Unico parametro a ser calculado corresponde a

esfericidade da biomassa. Sendo considerados os seguintes parametros:

e Particulas clbicas;

Aresta = 0,3 mm:;

Area superficial da particula Sp= 6 x aresta® = 0,54 mm?;

Vp = aresta® = 0,027 mm?

e obteve-se:
Deq: (6VP/‘|'[)1/3 = 0,37 mim.

ndzeq _ m(6Vp /)2/3  (6+0,027/m)2/3 081
Sp Sp - 0,54 Y

ds=

Para as particulas de areia utilizaram-se os seguintes dados:
e dy=3x10%m
e pp=2650 kg.m?
e (s=0.86
o Em=0,42

Determinou-se a massa volimica do gés (ar) atraves da equacdo 7, admitindo
Mar = 0,0289 kg.mol™?, Py = 101325 Pa, T =830 °C e R = 8,314 J.K*1.mol%. Vem entio:

PxM  101325x0.0289
Pf=RxT" 8,314+(830+273,15)

-0,319 kg.m?
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Em relacdo a viscosidade do gas, considerou-se semelhante & do ar para T = 830 °C e
calculou-se através da equacéo 8, admitindo To = 273,15 K, o =1.716 x 10° Pa.se S = 111 K:

e _ (T)3/2 i TotS

~\1, T+S

830+273,15)3/2 273,15+111
Ho

@ ur=1716x 10° x ( 273,15 830+273,15+111

Spp=4,41x10° Pas
A velocidade minima de fluidizacéo, foi calculada a partir da equacéo:

150(1=Epms) 1,75 _
D0 ml) pe. e+ = Re? = Ar
Eprd? N

Usando as equacdes 5 e 6, respetivamente:

_d3qpr(Pp—PHE _ (3,0x107%)3 x 0.319 x (2650—0.319) x 9,8

Ar
ué (4,41x1075)2
com deq = dp = 3x10* m
e
Re _deqPfVmf _ 3,0x107*x0.319 X Vg
pmf g 4,41x 1075
entdo vem,
150(1-0,42) « 3,0x1074x0.319 X Vipr N 1,75 « (3,0 x107%x0.319x vmf)2 :
0,423 x 0,862 4,41x107° 0,423 x 0,862 4,41x107° B

(3,0x107%)%x0.319x (2650—0.319) x 9,8
(4,41x1075)2

¢ Vmf = 0,033 m.s?
Para a determinacdo da velocidade terminal utilizaram-se as equagdes 9, 10 e 11:

Pe(r 1/3
dp" =dp [%] @dp*:3x10-4x[

1/3
. 50— ] )
0.319x (2650 0319)X98] = 4 863

(4,41x1075)2
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1
18 2,335-1.744 by , [ 18 . 2335-1744x086] 1
dr <105 Vt = | 2.863 4,863)05 =0,245
b (d3) : (4,863)

Vi =

2 1/3
E como vi = v, [p—f] a velocidade terminal foi obtida por:
ue(pp—pr)g

1/3
© vy = 0,549 m.st

0,3192 ]

0,245 = v, [ -
441x107°x (2650—0,319) X 9,8

Para as particulas de couro utilizam-se os sequintes dados:

(] dp =3,7X 10_4 m
e pp=2860kg.m3
e ¢s=0.81

Considerando novamente as equacdes 5 e 6, a velocidade minima de fluidizacao foi

calculada da seguinte forma:

150(1-0,42) 4,0x107*x0.319X Vpnr N 1,75 (4,0 x10%x0.319x vmf)2 _
0,423 x 0,812 441x10°° 0,423 x0,81 441x10°° a

(4,0x107%)3x0.319x (860—0.319) x 9,8

(4,41 x1075)2 & vmf = 0,01 m.s*

1/3

6Vp\1/3  /6x0,027x10°
comdeq:(Tp) :( ok nx ) =3,7x10%m

Para a determinacdo da velocidade terminal utilizaram-se as equacfes 9, 10 e 11:

1/3 1/3

. Pt(pp—pf)g . 0.319 x (860—0,319) x 9,81/

dp =dp [(p—zf) & dp =3,7x107* x [ ( — 2) ] = 4,146

Hf (4,41x1075)
-1
. |18 2.335-1.744 ¢ . 18 2,335-1.744 x 0,811 1
Vt =1 5% «10,5 Vt = 05 = 0I209
d; (d) 4,146 (4,146)0
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2 1/3
E como v = v, [p—f] a velocidade terminal foi obtida por:
ue(pp—pr)g
1/3
0,3192
0,209 = v, [ — ] v, =0,32ms?
4,41x1075x(860—0,319) x 9,8

A.2 — Balangos Materiais e Energéticos

A.2.1 - Célculo do Caudal de Ar a alimentar ao reator

Tendo por base os valores da analise Ultima presentes na tabela 3.6 e sabendo que o
caudal de alimentagdo de biomassa é de 3 ton.h™, calculou-se o caudal de ar necessario para

alimentar ao reator.

» Balango ao Carbono

De forma a saber o caudal de gas seco, considerou-se que todo o carbono da biomassa esta
no gas e desprezou-se o carbono presente nas cinzas. Fazendo o balanco ao carbono:

flc biomassa — I:Igésseco X (0,0085 + 0,144 + 0,1211 + 2 X 0,003 + 2 X 0,001)

< Nc biomassa = 0,2816 f'lgés seco

» A biomassa em causa tem 7 % de humidade, o que significa que o caudal de alimentacao
em base seca é dado por:
Mpase seca = 3000 — (3000 x 0,07) = 2790 kg.ht
» Subtraindo-se ao caudal total o caudal em base seca obteve-se o caudal massico de agua:
Mgy = 3000 — 2790 = 210 kg.h™
e tendo em conta que MMu.0 = 18,01 kg.kmol™ o caudal molar da agua (N4gua) foi obtido

fazendo

210

Nggua = 1801 = 11,7 kmol.ht

» Segue-se o calculo das quantidades de cada um dos elementos constituintes da

biomassa, contabilizando-se também a existéncia do hidrogenio e do oxigénio na agua.
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Assim tendo por base os valores correspondentes a analise Ultima da biomassa apresentados
na tabela 3.1, obtém-se:

o Carbono com MMc = 12,01 kg.kmol* vem:

_ 0,489x 2790

¢ = = 113,60 kmol.h?
12,01

o Hidrogénio com MM = 1,00 kg.kmol™ e sabendo que por cada molécula de agua

existem dois atomos de hidrogénio vem:

2x11,7x1 0,06 x 2790
Ny = ZX1L7X )+1( X2790) - 190,8 kmol.h?

o Azoto com MMy = 14,01 kg.kmol e tendo em conta que a biomassa sé contempla
um atomo de azoto vem:
[(0,114 x 2790)]

= = 22,70 kmol.h't
14,01

nn

o Oxigénio com MMo = 16,00 kg.kmol™

_ (11,7 x 16,00)+(0,273 x 2790)

0 = 59,30 kmol.h
16,00

o Cinzas

M¢inzas = 0,064 X 2790 = 178,56 kg/h

Voltando ao balango ao carbono:
113,6 = 0,2816 X flgés seco
& flgés seco — 404 kmol/h

» Balanco de massa ao N2

Com o intuito de se saber a quantidade de ar a alimentar ao reator, subtraiu-se a
quantidade de azoto existente na biomassa a quantidade de azoto presente no gas de sintese
e dividiu-se pelo % v/v de azoto que existe no ar e que é de 79%

N2 entraar + NZ entra biomassa = N2 gases secos

< N2 entra ar = N2 gases secos ~ N2 entra biomassa
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& Noentraar= 0,5713 X 404 — (22,70/2) = 219,5 kmol/h

_ 2195
ar —

&1 = 278 kmol/h < rh,, = 278 x 28,9 = 8034 kg/h

0,79

Como a massa molar do ar em base seca € MMgr = 28,9 kg/kmol e 1 h = 3600 s fica:

_278x289

m
ar 3600

= 2,2 kgls

v" Verificacdo da coeréncia dos balangos de massa:

Tabela A 1 — Composicdo da corrente de entrada (kg/h) da biomassa e do ar.

Corrente de Entrada

(kg/h)
Biomassa ‘ 3000
Ar ‘ 8034

Total ‘ 11034

Célculo das correntes de saida no gas seco:

H> = 0,15 x 404 = 60,60 kmol/h = 121,2 kg/h

02 =0,0004 x 404 = 0,16 kmol/h = 5,17 kg/h

N2 =0,5713 x 404 = 230,8 kmol/h = 6467,2 kg/h
CH,4 = 0,0085 x 404 = 3,43 kmol/h = 55,0 kg/h
CO =0,144 x 404 = 58,18 kmol/h = 1629,5 kg/h
CO2=0,1211 x 404 = 48,92 kmol/h = 2153 kg/h
C2H2 =0,003 x 404 = 1,21 kmol/h = 31,5 kg/h
C2Hs = 0,001 x 404 = 0,40 kmol/h = 12,1 kg/h
Total = 10474,7 kg/h

Cinzas = 0,064 x 2790 = 178,56 kg/h

Balanco ao H:

Hentra = Hgases secos + Hagua

<190,8=(60,6 x2+3,43x4+1,21x2+0,4x6)x1=140kg/h
Hagua = 190,8 — 140 = 50,8 kg/h = 50,8 kmol/h



50,
i gua = % x 18 = 457,2 kg/h = 25,4 kmol/h

Tabela A 2 — Composicdo da corrente de saida (kg/h).

Corrente de Saida (kg/h)
Gases Secos 10474,7
Cinzas 178,56
Agua 457,2
Total 11110,46

Subtraindo-se ao caudal de saida o caudal de entrada, da uma diferenca de 76,46 kg/h.
Tal diferenca pode ser devida a oscilacbes que possam existir nas diversas composicoes de
corrente, de biomassa e sua humidade, quer de analises consideradas para a composicao do gas

de sintese.

A.2.2 - Célculo das Dimensdes do Reator

Dentro do reator existem sondas de temperatura para monitorizar e controlar a
temperatura de gaseificacdo, fazendo com que o gas de sintese saia a uma temperatura de cerca
de 700 °C.

» Tempo de residéncia das particulas de couro = 5 minutos
Mpiomassa = 3 ton.h™ = 3000 kg/h = 0,83 kg/s
Mpiomassa = 0,83 X (5 X 60) =249 kg

Pbiomassa = 860 kg/m3

_ Mpjomassa _ 250 0.29 m3

Vbiomassa - - -
Pbiomassa 860

» O reator serd ocupado pela biomassa (residuos de couro) inerte (areia) e pelo agente de
gaseificacdo (ar). Considerando-se que a massa de biomassa € igual a massa de areia:

Pareia= 2650 kg/m?

Myreia = 249 kg
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24 0,094m3
.. =——=0,094m
arela 2650

Considerando-se Top = 830 °C == p4r= 0,319 kg/m®
tresidencia = 4 S € . = 2,2 kg/s vem:

=4 x 2,2 = 8,8 kg

_ 88

=——=276md
ar 0,319

, H
Considerando-se um Fator de Seguranca = H—f =12

mf
He

Vreator = (Vbiomassa + Vareia + Vgés) X H_
mf

< Vreator = (0,29 + 0,094 + 27,6) x 1,2= 33,6 m®

Mar entrada = 2,2 kgls

P=1atm
T=20°C
Par= 1,2 kg/m?

S22
V= 5 = 1.83 m3/s

vi= 0,3 m/s
A\ 1,83
Aescoamento = — = —— = 6,1 m?
Ve 0,3
T x D2
6,1= & D=28m

Vreator = Aescoamento X H
~336=61xHSH=55m
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A.2.3 - Calculo dos Parametros de Desempenho

Parametros de desempenho: Conversdo do Carbono e Eficiéncia do Gas Frio.

» Razdo de Equivaléncia (RE) no fator de ar é dada por:

0O, entra ar

RE =

0, estequiométrico

100 g biomassa ----- 6,4 g cinzas

Massa de biomassa isenta de cinzas = 100 — 6,4 = 93,6 g

De acordo com a composicdo em base seca da biomassa determinou-se a sua formula

quimica, tendo em conta a passagem de base seca para base isenta de cinzas.

C —48,9/0,936 = 52,24 %
H - 6,0/0,936 = 6,41 %

N —11,4/0,936 = 12,18 %
O —27,3/0,936 = 29,2 %

Com base nestes valores determinou-se a formula quimica da biomassa e a respetiva

reacao de combustao estequiométrica:

6,41 12,18 29,2
224 oA N +0 & 4,35(C+1,47H+02N+0420 &
12,01 1 14,01 16,00

<~ 4,35(C+1,47H+0,2N + 0,42 O) +a02 — bCO2 + cH20 + dNO

C

435=D

435x1,47=2c <=~ c=3,2
4,35x02=d< d=0,87
435x042+2a=2b+c+d < a=547

4,35(C+1,47H+0,2N +0,420) + 5,47 O2 > 4,35 CO, + 3,2 H,0 + 0,87 NO
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Conhecidas as kmol de O, vem:

4,35 kmol/h de biomassa 5,47 kmol de O,

1 kmol — X
5,47
X = 235 = 1,26 kmol Oz estequiométrico/KMOlbiomassa base seca

< 6,1 kmol ar estequiométrico/kmolpiomassa base seca
MMbiomassa = 12,01 + 1,47 + 0,2 x 14,01 + 0,413 x 16,00 = 22,99 kg/kmol

Caudal de biomassa 3000 kg/h =) Em base seca e sem cinzas vem:

3000 — (0,07 x 3000) — (6,4 x 0,936) = 2784 kg/h
dividindo pela MMbiomassa == 121 kmol/h

Como n,, = 278 kmol/h entéo:

278 kmol/h de ar — 121 kmol/h de biomassa

X 1

278
X= E = 2,3 kmol/h ar/kmolbiomassa base seca

Deste modo obtém-se para RE:

RE = O, entra ar 22_0,38

B 0, estequiométrico 6,1 -

» Calculo do Rendimento do Géas Seco
1 mol (PTN) == 22,4 L
1 kmol = 22,4 m?

_ Vg _ 404x224

- 3
- (1-%H)xmc  (1-0,06)x3000 3,2mkg

Apo0s a determinacdo dos célculos intermédios anteriormente especificados, é entdo

possivel o calculo dos parametros de desempenho.
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e Eficiéncia de Conversdo do Carbono

12 x (404[0,0085+0,1274+0,144])
a 0,489 x 2790

x 100 = 100 %

Nc

e Eficiéncia do Gas Frio
3000 kg/h biomassa ==» 404 kmol/h (gas seco) + 25,4 kmol/h (agua)
<~429,4 kmol/h gas himido

Poder Calorifico Superior do produto gasoso (PCS):

PCS = (12,63 x 0,144 + 12,74 x 0,15 + 39,82 x 0,0085) x 404 x 22,4 = 4,068 MJ/ m®

Tendo-se obtido 404 kmol/h (gas seco) e sabendo que 1 kmol = 22,4 m® (PTN), entdo:

PCS = 36815 MJ/h

Por outro lado, sabe-se que para a biomassa

PC biomassa = 4848 cal/g = 20297 kJ/kg = 20,297 MJ/kg

36815
e frig = ————— X 100 = 65,0 %
Ngas frio 2790%20,297

A.3 - Calculo da Poténcia a fornecer ao Sistema

» Balanco de Energia ao Gasificador (Estado Estacionario)
g =2 AHp + AH 208 - = AHr
Dados:
Tref= 25 °C =278 K
Tentrada da biomassa = 25 °C = 278 K

Tentradadoar= 77 °C =350 K
Tsaida dos gases = 700 °C
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Tabela A 3 — Calor especifico, Cp (cal/mol.k) dos Gases de Combustdo para 7002 C referido a 25 2C. Adaptado
[56].

H2:0 07) N2 CH4 Ha2 C2oH2 CO CO2 C2H6
8,876 7,706 7,298 12,90 7,032 12,34 7.365 11,303 21,68

2 AHR = ng X Ear X (Tentrada do ar - Tref)
& 278 x 7,112 x (350 — 278) x 4,1868
< ¥ AHr=4,29 x 10° kJ/h

A partir dos caudais molares dos varios componentes que constituem a fase gasosa e

que estdo apresentados no anexo A.2.1 obtém-se:

X AHp = (fiy, X C_pH2+ g, X @oz +1ny, X @Nz Ncy, X C_pCH4+ Nco X Cpcot figo X
Cpco,* Nc,u, X Cpc,u,* Nc,u, X CPc,u,t Mu,0 X CPu,0) X (Tsaida dos gases - Tref) X 4,18
< X AHp= (60,60 x 7,032 + 0,16 x 7,706 + 230,8 x 7,298 + 3,43 x 12,90 + 58,18 x 7,365 +
48,92 x 11,303 + 1,21 x 12,34 + 0,40 x 21,68 + 25,4 x 7,113) x (700 — 25) x 4,18
& ¥ AHp= 9,43 x 10° k/h

Calor de Reacdo Global:
AH 208 = AH cr - X AHCp

> (AH"C)R = rhbase seca X ('PCbiomassa)
& T (AHec)r = 2790 X (-20,297) = - 56628,63 MJ/h

X AHp = (ny, X PCly, + ncy, X PCley, + fico X PClgo + ng,n, X PClg,y, + fic,u, X PClc,n,)
X 22,4

< X AHp=[60,60 x (-10,78) + 3,43 x (-35,88) + 58,18 x (-12,63) + 1,21 x (-64,34) + 0,4 x (-
59,45)] x 22,4

< X AHp=-36126,3 MJ/h

Nota: Como os valores de PCl vém em MJ/m® e 1 kmol < 22,4 m® é necessario fazer a
multiplicacdo de forma a acertar unidades.
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Posto isto vem:
AH 208 = -56628,63 — (-36126,3) = -20502,33 MJ/h = -20,5 x 108 kJ/h

A necessidade térmica pode agora ser calculada:

q=9,43x10° -20,5x 10°- 4,29 x 10°
& q=-11,5x 10° kd/h = - 3194 kW
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Anexo B — Dimensionamento da Turbina a Gas

No esquema da figura B 1 € possivel identificar os dados anteriormente determinados

Uteis para o dimensionamento da turbina, assim como os dados necessarios para 0 mesmo

propdsito e que vao ser calculados.

700 °C
4 I Biomassa
25:°0C
' 3000 kh'h
Limpeza a quente | Gaseificador B
de particulados Gases' Secos + <
N v Agua { o
s Chis 350K
AT.-\ 700 °C n =278 kmolh
v = 8034 kg/h
Particulados X
Camara de T
‘ 2 Combustio 3 ’
‘_7;'_~_7—>—> ! = e —
Compressor Turbina i l
A 41 ) T4
1 atm
Ar
25 °C v
1 atm
Nar
Agua de arrefecimento
D)
Bomba de Agua
Gases de Saida

<
<

Figura B 1 — Esquema da instalagdo com destaque para os dados em falta a serem calculados.
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Outros Dados (previamente calculados):

Ngases secos = 404 kmol/h

N4gua = 25,4 kmol/h

Caudais molares dos varios componentes no gas seco de saida:

H. = 60,60 kmol/h

02 =0,16 kmol/h

N2 = 230,8 kmol/h

CH4 = 3,43 kmol/h

CO = 58,18 kmol/h

CO2 = 48,92 kmol/h

CoH2 = 1,21 kmol/h

C2Hs = 0,40 kmol/h

Reacoes de Combustio:

H2+% 02 —» H20

CH4 +20; —> CO2+ H20
CO+% 0, — CO

CoHz2 +5,0, —» 2 CO2+ H20
CHe + 7,0 —» 2CO2+ 3H0

B.1 — Determinacgao do Caudal de Ar a entrar no compressor

Considerar 30% de excesso de ar em relacdo ao estequiométrico.

a) Quantidade de Ar Estequiométrico

Tendo em consideragdo a composic¢ao do gas seco e considerando reacao de combustéo

completa vem:

o 1 58,2 5 3
moles O estequiométrico = 60,60 x 5 +3,43x2+ — +1,21 X 3 +0,4 X Py

<~ moles O estequiométrico = 69,9 kmol/h

77



b) Considerando-se 30% de excesso de ar

fow =
ar 0,21

699x1,3

B.2 — Composi¢ao da Corrente a saida da camara de combustao

=432,7 kmol/h

Pelo balango de massa feito ao reator, obtiveram-se 0s seguintes valores presentes na

tabela B 1.

Tabela B 1 — Balango de massa ao reator.

Componente (Entrada)

H>
O2

N2

CH4
CcO

CO2

CoH2
C2He

H20

AHR

[kmol/h]
60,60
0,16 + 92
=92,16
230,8 +
92 x
(79/21)
=576,9
3,43
58,18

48,92

1,21
0,4

25,4

Consumido/Gerado

(AH-298) [kmol/h]
-60,60
-69,9

- 3,43
- 58,18
3,43 +58,18 + 2 x
121+2x0,4=
64,83
-1,21
-0,4
60,60 + 2 x 3,43 +
121+3x0,4=
69,87

AHp

(Saida)
[kmol/h]

0
22,26

576,9

(@)

113,75

(@)

95,27

B.3 — Balanc¢o de Energia a cdamara de combustao

Dados:

Tar entrada = 350 K

Teomrenea= 700 K == Ha = 9,43 x 106 kJ/h = 2620 KW

Har1=1 X Cp x (350 - 298)

& Har1=432,7 x 7,113 (350 - 298) x 4,18
¢ Har1=6,69 x 10° kJ/h
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¥ AHgr= 9,43 x 10° + 6,69 x 10°= 1,0 x 107 ki/h = 2805 KW

AHez0s = = AHr - T AHp

& AHe95 = [(60,60 X (-10,78) + 58,2 X (-12,63) + 3,43 x (-35,88)] — [(1,21 X (-59,45) + 0,4 X
(-64,34)] x 22,4

& AHepes = -1413,7 X 22,4 = -31666,9 MJ/h = - 8796 KW

2 AHP = (22,26 X @02"‘ 576,9 X C_pNZ + 113,75 X C_pC02 + 95,27 X C_szo) X 4,18 X (T3 - 25)

e SeTz=1200°C

Tabela B 2 - Calor especifico, Cp (cal/mol.k) assumindo 1200 °C de temperatura. Adaptado [56].
02 N2 CO2 C20
7.941 7,507 11,92 9,246

¥ AHp= (22,26 x 7,941 + 576,9 x 7,507 + 113,75 x 11,92 + 95,27 x 9,246) x 4,18 x (T3 — 25)
& X AHp=28191,3 x (T3 — 25) kd/h = 7,83 x (T3 — 25) kW

e Considerou-se camara adiabatica e determinou-se T3

0 =X AHp+ AH-98 - X AHR
& 0=7,83 x (T3 —25) + (-8796) — 2805
& T3=1506 °C

Admitindo 15 % de perdas vem:

0,15 x (1506 — 25) x 7,83 = 1739 Kw

-1739=7,82 (T3— 25) — 8795 — 2843
< T3=1290,8 °C ==) Para efeito de célculo considerou-se que o0s gases resultantes da

combustdo, cuja composicao esta na tabela 3,6, entram na turbina a uma temperatura de 1200
°C
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B.4 — Balanco a maquina térmica

Para se determinar T4, recorreu-se ao rendimento da turbina entéo,

. _ Wreal _ I:ﬂ3xC_p(T4—1200)
Nturbina =~ = X
Wideal M3xCTp (T,;—1200)

100

Turbina ideal:

AS=0 & s4i—53=0

Bi :0

—  Ta
CpIn——-RIn
p T3 3

Cp=ZyiCpi
< Cp = 8,339 [cal/mol.K] x 4,18 = 34,86 [kJ/kmol.K]

Tabela B 3 — Dados de m;, yi e Cpipara determinagio do Cp. Adaptado.
mi Yi Cpi
[kmol/h] [cal.mol.K]
02 22,26 0,027 7,941
N2 576,9 0,713 7,507
CO. | 113,75 0,141 11,92
H.O | 9527 0,118 9,246
Total | 808,52 - -

34.86In—4 —_8314In~=0
1200+273 3

< T4i=1133 K=860 °C

Tar>Tai

Assumiu-se T4 =900 °C:

900—-1200
ina=———— X 100 = 88 %
Nturbina 260—1200



Se T4=900 °C

Wrea] = 7,83 X (900 — 1200)
& Wpeg) = - 2349 KW
Wytj] = OT + Weomp
sendo Weomp =432,7x 7,113 x (350 — 298) x 4,18 = 6,69 x 10°kJ/h
=186 kW

Wyti] = - 2349 + 186 = - 2163 kW

[wutil |
Nmaguina = “HA x 100
- _|-2163] _ .
nmaquma— —2620 x 100 = 82,6/0
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