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RESUMO

O Projeto "Planta Piloto para a Incineracdo de Residuos Solidos da Industria Coureiro-Calcadista,
em execugao no Laboratorio de Processamento de Residuos (LPR), do Departamento de Engenharia Quimica da
UFRGS, teve seu inicio no ano de 1997. No inicio de 2001 foi firmado um novo contrato entre os antigos
parceiros (FUNDACOURO, Luftech Solu¢des Ambientais e FAPERGS - Fundagao de Apoio a Pesquisa no RS)
do projeto com a inclusdo da empresa Preservar Tratamento e Reciclagem de Residuos Ltda. Neste contrato foi
acordado o projeto e construcdo de uma planta piloto com poténcia térmica de 350 kW, para processar o residuo
solido da industria Coureiro-Calgadista.

Atualmente o projeto encontra-se na fase de otimizagdo dos pardmetros operacionais da planta piloto,
sendo que um dos temas que estdo sendo avaliados sdo as alternativas de utilizag@o do calor gerado no processo.
A planta piloto emprega um processo que caracteriza-se por conduzir a destruicdo dos residuos organicos em
etapas de gaseificacdo e combustdo combinadas (GCC), de forma que o calor gerado pode ser usado para a
geracdo de vapor saturado, ou ainda para a producdo de energia elétrica. Neste trabalho foi realizado o balango
material e de energia do processo, com a finalidade de avaliar as formas de utilizag@o do calor gerado.

A partir dos resultados obtidos no balango material e de energia, foram estudadas as alternativas para o
aproveitamento energético dos gases efluentes do reator de oxidacdo (RO), visando atender as necessidades de
um curtume. Os curtumes consomem energia térmica para o aquecimento de dgua usada no tratamento do couro
(fuldes), para a secagem dos couros e aquecimento de maquinas, podendo também ser injetado diretamente no
processo. Apods a defini¢do do sistema de geragdo de vapor (economizador/evaporador) foi feita a otimizagao do
processo.

1.INTRODUCAO

A geragdo de residuo de couro curtido ao cromo no setor coureiro ocorre principalmente nos curtumes.
Os curtumes sdo responsaveis por grande parte da geracdo de residuos que afetam o meio ambiente, pois o
processo de curtimento utiliza sulfato de cromo (CORREA, 2001).

O cromo ¢ o agente curtente mais utilizado em curtumes. Cerca de 90% das industrias de curtimento
utilizam como curtente o sulfato basico de cromo trivalente (SHREVE & BRINK, 1977; RUTLAND; 1991).
Segundo estimativas da AICSUL (2000) apud BIOACTIVES (2005), 95,5% do couro curtido no Brasil foi
obtido com a utiliza¢do de cromo.

Estima-se que cerca de 60% do cromo utilizado no processo de curtimento ¢ perdido junto com o
residuo solido gerado (VIEIRA, 2004). Segundo ALOY (1994) e COMTE (1982), mais de 40% da matéria-
prima processada na inddstria de curtimento ¢ descartada como residuo durante o processamento da pele, sendo
mais de 30% gerada ap6s o processo de curtimento ao cromo.

Os residuos produzidos durante a fabricacdo do couro s@o classificados em (SPRINGER, 1982): (i)
residuos contidos nos efluentes industriais (suspensos ou dissolvidos); (if) lodos primarios e secundarios
produzidos nos sistemas depuradores; (iii) banhos residuais passiveis de reutilizagdo; (iv) residuos gasosos que
se desprendem ao longo do processo de fabricagdo; (v) residuos sélidos curtidos; e (vi) residuos sélidos ndo
curtidos.

Os residuos solidos curtidos ao cromo gerados no processamento do couro compreendem as aparas de
couro curtido, serragem e aparas da operacdo de rebaixamento, p6 de lixadeira e demais residuos dos processos
de curtimento e acabamento (HOIANACKI et al., 1994; SPRINGER, 1982). A serragem de couro curtido ao
cromo, gerada na operagdo de rebaixamento, ¢ um residuo volumoso (90% do residuo curtido total) em forma de
farelo impregnado de sulfato de cromo, geralmente jogado em terrenos baldios, nas margens dos rios, em
banhados, contaminando violentamente o meio ambiente (CORREA, 2001).



2. AVALIACAO ENERGETICA DA PLANTA PILOTO

Neste trabalho foram utilizados dados experimentais obtidos de uma planta piloto para a incineragdo de
residuos solidos da indistria Coureiro-Calgadista, com poténcia térmica de 3.10° kcalh™. A planta piloto
constitui-se basicamente de um reator de gaseificagdo, um reator de oxidagdo, seguidos por um sistema de
controle de poluigdo (SCP). O SCP possui um ciclone, para abate do material particulado, um resfriador
adiabatico, para o arrefecimento dos gases efluentes, dois lavadores tipo venturi, para a neutralizagdo dos gases
acidos formados durante a combustdo do residuo. O primeiro lavador venturi utiliza soda (NaOH), enquanto no

segundo ¢ usado cal (Ca(OH),), como agentes neutralizantes. O processo emprega a técnica de gaseificagdo e
combustao combinadas (GCC).

A partir do balanco de massa, apresentado em Godinho (2004), foi elaborado o balanco de energia do
sistema de incineracdo (reator de gaseificagdo e reator de oxidagdo), apresentado esquematicamente na Figura
(1). Foram calculadas, respectivamente, a composi¢@o ¢ a temperatura maxima dos gases efluentes. No balango
de massa foi utilizada a composigdo elementar da serragem de rebaixadeira (residuo solido gerado na operagéo
de rebaixamento de couros).
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Figura 1- Representag@o esquematica do sistema.

2.1. Balanco de Energia

O balanco de energia foi realizado com o objetivo de estimar a temperatura maxima dos gases
efluentes na saida do reator de oxidacdo. O balango global de energia pode ser representado pela equacao (1).

Tar Tres Tgas Tcin
PC+mar _[Cpar(T)'dT+mres J.Cpres 'dT=mgds Jcpgds(T).dT-i_mcin J‘Cpcm(T)dT (1)
Tref Tref Tref Tref

onde:

PC : poder calorifico do residuo (kcal/kg);

my, : massa de ar nos reatores de gaseificacdo e de oxidagdo (kg ar/kg residuo);
M,.s : massa de residuo (kg residuo/kg residuo);

Mg, : massa dos gases efluentes (kg gas/kg residuo);

m.;, : massa de cinzas (kg cinza/kg residuo);

T: temperatura (°C);

T,r : temperatura de referéncia (25°C).

C,: calor especifico (kcal / kg®C)



A equacdo (2) foi utilizada para determinar o calor especifico, a partir da temperatura e dos parametros
de cada componente.

Cp(T)=a+b-T+c-T*+d T’ [li(coaé] 2)
g

Os parametros da equacéo (2) sdo dados na Tabela (1) e sdo validos no intervalo de temperatura de 25 a
2000°C.

Tabela 1- Parametros da Equagdo (2).

Gas a b.10° c.10° d.10°
CO, 0,20 0,0230 -0,01566 0,0405
H,0 0,44 0,0091 0,01008 -0,0476
N, 0,25 0,0019 0,00488 -0,0245
0, 0,22 0,0086 -0,00453 0,0098
HCL 0,19 -0,0009 0,00636 -0,0284
SO, 0,15 0,0146 -0,01157 0,0321
Ar 0,24 0,0034 0,00263 -0,0162

Para o célculo da entalpia do residuo utilizou-se o seguinte C, médio (Godolphim, 2000).

kcal
kg*
As cinzas foram consideradas como constituidas apenas de 6xido de cromo (Cr,O;). A entalpia das

cinzas foi calculada a partir da equagdo (3), que relaciona o calor especifico do 6xido de cromo com a
temperatura.

C_pres = 093 558

Cp.,(T)=0,1782+2,6316-107 - T [ keal ] 3)
kg°C

A partir do balango global de energia, representado pela equagdo (1), e considerando que :

« o residuo ¢ alimentado na temperatura de referéncia;

e 0 ar ¢ alimentado a temperatura de referéncia;

« ocorre 0 acimulo da cinza no interior do sistema;

« a perda de calor através das paredes dos equipamentos ¢ nula;

¢ possivel estimar a temperatura maxima dos gases efluentes do reator de oxidagdo (RO) da planta piloto a partir
da equagdo (4).

Tgas
PCI, ZZ m; - J.Cpi(T)-dT (4)
i Tref )

onde mi ¢ a massa gerada do componente i e Cp; (T) ¢ a sua respectiva equagdo de calor especifico.



Para a determinacdo da temperatura maxima do gas efluente do reator de oxidagéo foi utilizado o poder
calorifico inferior em base umida (PCl,,), pois a agua presente nesta corrente estd na fase vapor. Com um
excesso de oxigénio de 7% (v/v), em base seca, a temperatura maxima obtida foi de 1427 °C.

A partir da equacgao (4) verificou-se a influéncia da umidade do residuo na temperatura do gas efluente.
Os resultados sdo apresentados na Figura (2). Para que a combustdo ocorra de forma adequada, ou seja, exista a
oxidagdo completa dos compostos organicos presentes no residuo, a temperatura minima indicada ¢ de 800°C.
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Figura 2— Influéncia da umidade do residuo.

Para a simulacdo da temperatura dos gases efluentes em fungdo da temperatura de retirada das cinzas
foram feitas as seguintes consideragdes:

» o residuo ¢ alimentado na temperatura de referéncia;

« 0 ar ¢ alimentado na temperatura de referéncia;

« a perda de calor através das paredes dos equipamentos € nula;
« 0 efluente tem 7% (v/v) de oxigénio.

Os resultados desta simulac@o sdo apresentados na Tabela (2).

Tabela 2- Temperatura do gés efluente com retirada das cinzas.

Teinzas (°C) Tgss (°C)
25 12413
200 1241,0
400 1240,7
600 1240,4
800 1240,0




3. ESTUDO DAS ALTERNATIVAS DE UTILIZACAO DO CALOR GERADO

Foram estudadas alternativas para o aproveitamento energético dos gases efluentes do reator de
oxidagdo (RO), visando atender as necessidades de um curtume. Os curtumes consomem energia térmica para o
aquecimento de agua usada no tratamento do couro (fuldes), para a secagem dos couros ¢ aquecimento de
maquinas, podendo também ser injetado diretamente no processo.

Para estimar a demanda de vapor e selecionar as condi¢des de temperatura e pressao, foram utilizados
alguns dados referentes a demanda energética dos curtumes do estado do Rio Grande do Sul. Um curtume
médio, com uma producio diaria de 3000 m* de couro, é bastante representativo da maioria dos curtumes da
regido. A matéria principal é o couro wet-blue, que é processado nas etapas de acabamento molhado e
acabamento. O curtume utiliza vapor saturado a uma pressdo nominal de 7 bar absoluto ¢ o consumo médio
anual é de 0,24 kg/s. Na estagdo de alta producdo o consumo ¢ de 0,325 kg/s (Schneider, P.S. e Guterres, M,
2003).

3.1. Projeto do Trocador de Calor

Foi projetado um evaporador do tipo casco e tubo, para a geracdo de vapor de agua a pressdo de 7 bar
absoluta e a uma temperatura de saturagdo de 165°C. Para elevar a eficiéncia da geragdo de vapor foi também
projetado um economizador do tipo casco e tubo.

Para o dimensionamento do sistema (evaporador e economizador) foi considerado que os gases
efluentes do reator de oxidag@o apresentam 10% de oxigénio (b.s.) e a sua composicdo foi obtida a partir do
balanco de massa do sistema. A composicdo esperada dos gases efluentes, considerando a alimentacdo de
serragem de rebaixadeira, ¢ apresentada na Tabela (3).

Tabela 3- Composi¢ao dos gases efluentes do reator de oxidagao

Componente Frac¢do Volumétrica(%)
CO, 8,40
H,O 9,16
N, 73,17
0, 9,08
HCL 0,035
SO, 0,089

Segundo Ganapathy (1996), duas variaveis que afetam diretamente a eficiéncia do sistema sdo o
Approach Point (AP) ¢ o Pinch Point (PP). Approach Point ¢ a diferenca entre a temperatura de saturacdo (t;) ¢ a
temperatura da agua efluente (ty,) do Economizador. Pinch Point ¢ a diferenga entre a temperatura do gas
efluente (t,,) do Evaporador e a temperatura de saturagdo (t;). A Figura (3) apresenta o perfil de temperatura
tipico de um sistema composto por em Evaporador e um Economizador, onde o gés e a agua circulam em contra
corrente.
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Figura 3- Perfil de Temperatura no Evaporador e Economizador.

A simula¢do matematica realizada tem por objetivo determinar os perfis de temperatura (AP e PP) mais
adequados para uma determinada producdo de vapor, buscando minimizar a area de troca térmica. Com os dados
obtidos pode-se verificar influéncia do Economizador na eficiéncia térmica do sistema.

3.1.1.Balanco de Massa e Energia

Segundo Kern (1980) a alimentagdo de um evaporador ndo deve ser completamente vaporizada. Se a
vaporiza¢do for menor que 100% pode-se regular o liquido residual para impedir que se forme incrustagdes
diretamente sobre a superficie dos tubos. De acordo com o autor uma vaporiza¢gdo maxima de 80% produz uma
operagdo adequada. A vazdo de agua de alimentagdo (W) foi obtida dividindo-se a vazdo de vapor desejada
(W) por 0,80.

Conforme se observa na Figura (4), a 4gua efluente do economizador a temperatura t,, ¢ misturada com
a agua saturada que recircula no Evaporador a temperatura t,4, entrando neste equipamento a uma temperatura
intermediaria tw;. No evaporador a dgua sofre um pré-aquecimento de t,; até a temperatura de saturagdo da agua
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Figura 4- Sistema de geracao de vapor.



O calor transferido para o pré-aquecimento (Q,) da 4gua no evaporador ¢ dado pela equagdo (5). O calor
para a vaporizacao de 80% agua (Q,) foi calculado pela equagéo (6).

Op =Ww- (hW4 - hw3) )
Ov=Ws-(hv- h,) (6)

A massa de gas necessaria ¢ calculada a partir do seu calor especifico (Cpg), conforme a equagdo (7).

Wo—_ 9P OV
o= ™)
Cpg- (tgl _tgz)
De maneira semelhante, foi realizado o balango de massa e energia no Economizador. A equagao (8) foi
utilizada para o célculo do calor transferido (Qgcon) € a temperatura final do gas (t,3) ¢ obtida da equagdo (9).

Opcon =Ww- (hwz - hwl) )

Wg =Cpg-(tg, - tg;) ©)

Conhecidas as vazdes massicas (W, W, W,) pode-se determinar o perfil de temperatura no
equipamento, arbitrando-se os valores de AP ¢ PP.

3.1.2. Transferéncia de Calor

Sdo apresentadas a seguir as principais equagdes utilizadas para avaliar a transferéncia de calor no
evaporador.

Fluido quente: gas, escoamento no tubos

A equagdo (10) ¢ a relacdo fundamental para a transferéncia de calor em escoamento turbulento no
interior dos tubos .

Nu =0,023-Re™®- Pr” (10)

Para um fluido que sofre resfriamento » ¢é igual a 0,3. Assim, obtém-se a equagéo (11).

hi - di di-g \* (cpu )’
—0,023] - o

Fluido frio: mistura 4gua + vapor, escoamento no casco

A area livre para o escoamento da agua foi calculada a partir da equagdo (12) (Kern, 1980).
D, -C-B
casco = Pt

O coeficiente convectivo externo (h,) ¢ calculado pela equagdo (13), onde jy ¢ funcdo do numero de
Reynolds e considera que as chicanas tem um corte de 25% em area. O coeficiente convectivo ¢ calculado

separadamente para a dgua liquida e para o vapor.

(12)

1
ho=Ji | BT 13
0= ==~
"D, |k
A seguir sdo calculados os coeficientes globais de transferéncia de calor para o pré-aquecimento (U,) e

para a evaporagao (U,), conforme as equagdes (14) e (15).



Up — h[ (gaS)‘ ho (agua)
h,(gds)+h, (dgua)

(14)

o Pulgi) B apor)
- h.(gds)+h, (vapor)

(15)

A diferenca de temperatura (DTML) foi calculada pela equagdo (16). As areas necessarias para o pré-
aquecimento (A,) e para a evaporagdo (A,) foram calculadas pelas equagdes (17) e (18), sendo que a 4rea total
requerida (A.) ¢ a soma destas duas.

AT, - AT,
DIML=—2 " (16)

AT
In| —2

AT,

onde,

para (AT)p :
AT, =1gl—tw4
AT, =tg2 -3
para (AT v:
AT, =1gl—1ts
AT, =tg2—ts

__ Op
Up-(AT)p

Av = L (18)
Uv-(AT v

O coeficiente global ponderado (U,) ¢ dado pela equagdo (19).
dYU-4

Uc==———

Ac

O calculo de h;, h,, U, e A, para o economizador foi realizado com as mesmas equagdes fundamentais
vistas para o evaporador.

Ap (17)

(19)

A perda de carga nos tubos pode ser calculada pela equagdo (20).

2
AP =1,477-107"3 fG—L [psi]
g-s-di

Para o dimensionamento do sistema de geragdo de vapor as seguintes variaveis foram mantidas
constantes:

(20)

alimentagdo: 600 kg de residuo/h

Mygs efvente: 10,87 kg de gas/kg de residuo
te1: 600°C.

tw1: 30°C.

As seguintes consideracdes foram feitas para o dimensionamento do sistema de geracao de vapor:



« O valor maximo admitido para a perda de carga ¢ de 1 psi (= 700 mmH,0);
o A perda de calor através das paredes dos equipamentos ¢ nula;

» Nao ocorre a purga da agua;

e A pressdo no sistema (evaporador ¢ economizador) ¢ constante;

e A resisténcia a condutividade térmica da parede dos tubos ¢ desprezada.

3.1.3. Resultados

Para a determinagdo do perfil de temperatura que conduz & menor area total de troca térmica, foram
calculadas as somas das areas do Evaporador e do Economizador para diferentes eficiéncias, variando-se o valor
do Approach Point. A eficiéncia térmica foi definida como a razdo entre a taxa total de calor transferido no
evaporador e economizador e o calor disponibilizado pela vazao de gas caso ele fosse resfriado até a temperatura
de referéncia (25°C), como mostra a equagio (21).

Orrocano _ Wg- Cp, - AT,

Eficiéncia = = 1)
pisponiver . W& - Cpy - AT,

onde :

AT, =Tg, —Tg;

AT, =Tg, —Tref

Limitando o AP em 20°C, evita-se que ocorra evaporac¢do no economizador, 0 que causaria problemas
no bombeamento da agua pra o Evaporador. A area total necessaria para atingir uma determinada eficiéncia foi
calculada para diferentes valores de AP. O valor do PP ¢ obtido a partir do balango de massa e energia. A Figura
(5) apresenta as areas obtidas.
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Figura 5- Area Requerida (Ac) para a Troca Térmica.

As menores areas foram obtidas com o menor valor de AP (20 °C), em toda a faixa de variagdo da
eficiéncia. A Tabela 4 mostra os valores de PP e da vazdo de vapor gerada (Ws), a partir de uma determinada
eficiéncia. Observa-se que para eficiéncias acima de 70% a area de troca térmica aumenta bruscamente.



Tabela 4- Approach Point ¢ Pinch Point.

Ef (%) Ws (kg/h) AP PP Area Total (m2) Kyapor /h.m?
50 788 20 209,6 37,5 21,0
60 946 20 163,2 49,5 19,1
70 1103 20 116,1 66,7 16,5
80 1261 20 68,6 95,4 13,2

Foram dimensionados um Economizador € um Evaporador com eficiéncia total de 75%, com o perfil de
temperatura mostrado na Tabela (5). O projeto do equipamento com esta eficiéncia gerara 1186 kg/h de vapor
(0,329 kg/s), ou ainda, 15,5 kg/h de vapor por metro quadrado de area requerida (Ac).

A perda de carga ndo foi um fator limitante, pois ficou abaixo do limite permitido de 1 psi. Isso ocorreu
devido a baixa massa especifica do gas, o que reduz sua vazao massica. Conseqiientemente, ¢ necessario obter
velocidades maiores de forma que o regime de escoamento seja turbulento e favorega a transferéncia de calor por
conveccdo. Optou-se por manter a velocidade do gés no interior dos tubos proxima do valor maximo
recomendando pela literatura, de 30 m/s. Esse fator foi decisivo para a escolha da geometria dos trocadores
(diametro interno do casco, dos tubos ¢ nimero de tubos).

Tabela 5- Perfil 6timo de Temperatura para a Eficiéncia de 75% (AP =20 ¢ PP =97
Variavel Temperatura (°C) | Fluido

Ty 600 Gas

T 263 Gas

Tes 183 Gas

t 165 Vapor Saturado

Twa 165 Agua Saturada

T3 149 Agua Sub-Saturada
Tw2 145 Agua Sub-Saturada
T 30 Agua Sub-Saturada

6).

As areas calculadas e a perda de carga nos tubos sdo apresentadas na Tabela (6). A diferenga entre a
area requerida ¢ a area do trocador se deve ao fator de incrustacdo total (Rg + Ry,). Os fatores de incrustagdo

usados foram os seguintes:

Interno (Rg): 0,00205 m*.°C.h/kcal (gas de forno de coque).

Externo (Rg,): 0,000209 m*.°C.h/kcal (4gua tratada para evaporadores).
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Tabela 6- Resultados finais.

Evaporador Economizador Total
Area requerida (m?) 63,0 13,3 76,3
Area do trocador (m2) 69,1 15,6 84,7
Velocidade do gas (m/s) 31,8 36,3 -
G (kg/h.m?) 56.695 96.093 -
Gigua (kg/h.m?) 85.431 86.444 -
Reynolds do gas 10.921 23.927 -
Perda de carga (psi) 0,18 0,11 0,29

A retirada do economizador equivale a operar com um AP de 135°C. Para a mesma eficiéncia de 75%, o
PP correspondente fica 20,5°C. Com este perfil de temperatura foi obtida uma area requerida (Ac) de 114 m”.

4 CONCLUSOES

A partir deste estudo pode-se concluir que:

As simula¢des numéricas mostraram que o aumento no excesso de oxigénio, ou seja, um aumento
na alimentag¢@o de ar no reator de oxidagdo, causa uma grande variagdo na temperatura do gas
efluente.

O limite maximo de umidade presente no residuo ¢ em torno de 30%. Caso o residuo possua
umidade superior a este valor, deve ser feita uma secagem antes da sua alimentagao.

a retirada continua das cinzas (quentes) do sistema nao causa reducdo significativa na temperatura
gas efluente. Isto ocorre devido a pequena quantidade de cinzas gerada, em torno de 5,8% da massa
de residuo.

A geracdo de 0,329 kg/s de vapor saturado, a partir da incineracdo de 600 kg/h de residuo, ¢
préoxima do consumo de um curtume médio na estagdo de alta produgéo.

A perda de carga nos tubos, obtida a partir dos fatores de incrustagdo retirados da literatura, esta
dentro do limite proposto no projeto.

A presenca do economizador representa um diminuigdo de aproximadamente 33% na area
requerida para a troca térmica.
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NOMENCLATURA
Temperaturas da agua na entrada do economizador, na saida | p | Viscosidade, kg/(m.h)
twls tw2’ . r
oot do economizador, na entrada do evaporador e na saida do
wd w4 | evaporador, °C
hy1, hy,, | Entalpias da 4dgua, kcal/kg d, | Diametro externo do tubo, m
hw37 hw4
W, W, | Vazdes massicas da dgua e do gas, kg/h d; | Diametro interno do tubo, m
0..Q Taxa de calor necessaria no pré-aquecimento e na vaporizacdo | B | Espagamento entre chicanas, m
v P 1 da agua no evaporador,
Q Taxa de calor necessaria para aquecer a agua no | Py |Passo quadrado, m
ECON | economizador, kcal/h
k Condutividade térmica, kcal/(h.m.°C) C | Diferenca entre Pr e d,
f Fator de atrito, ft*/in’ s | Densidade relativa
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