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1. INTRODUCAO

1.1. A Borra Oleosa de Petr6leo no Mundo

Embora estejamos presenciando um crescimento evasél das fontes de energias
renovaveis mundo afora, € inegavel que no Bragihador porcentagem da matriz

energética venha do uso do petréleo.

Segundo o MINISTERIO DE MINAS E ENERGIA (2017), ano de 2015, a oferta
interna de energia do petroleo e derivados junto &alo gas natural correspondeu a 51%
do cenério brasileiro, conforme indicado na Figlrkste indice comprova que a

economia nacional ainda se baseia principalmentaismo do petréleo como fonte

energética.
mil tep Estrutura %
ESPECIFIL‘M;EO 15/14 %

2014 2015 2014 2015

NAO-RENOVAVEL 185.070 175.957 =-4,9 60,6 58,8
PETROLED E DERIVADOS 120.327 111.626 -7.2 39,4 37,3
GAS NATLIRAL 41.373 40.971 1,0 13,5 13,7
CARVAD MINERAL E DERIVADOS 17.521 17.675 0,9 57 59
URANIO (U308) E DERIVADOS 4.036 3.855 -4,5 1,3 1,3
OUTRAS NAO-RENCOVAVETS(*) 1.814 1.830 0,9 0.6 0,6
RENOVAVEL 120.446  123.255 2,3 39,4 41,2
HIDRAULICA E ELETRICIDADE 35.019 33.897 -3,2 11,5 11,3
LENHA E CARVAD VEGETAL 24.936 24.519 -1,7 8,2 8,2
DERIVADOS DA CANA-DE-ACUCAR 48.128 50.648 5.2 15,8 16,9
OUTRAS RENOVAVEIS 12.363 14.191 14,8 4,0 4,7
TOTAL 305.516  299.211 -2,1 100,0 1000
dos quals fosseis 181.034 172.101 4,9 59,3 57,5

{*) Gis industrial de ako fomo, acana, coguena, enxofre e de refinara

Figura 1 — Dados da Oferta Interna de Energialeressem 2015.

(Fonte: MINISTERIO DE MINAS E ENERGIA, 2017).

Um relatério recente daritish Petroleum(2018) sobre a energia mundial revelou
gue o potencial da América do Sul para produzirte aumentou significativamente
nos ultimos anos, parte devido a descoberta dasneservas do Pré-Sal. Essas reservas
garantiriam ao menos mais de 120 anos de produgdeetidleo, considerando que

nenhuma outra seja descoberta. Esses fatos astfrados pelas Figuras 2 e 3.
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Figura 2 — Razao de reservas comprovadas e prodegaetroleo por regiao.

(Fonte: Adaptado de BP, 2018).

Distribui¢do das reservas provadas em 1997, 2007 e 2017
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Figura 3 — Distribuicdo das reservas de petrol@oprovadas em 1997, 2007 e 2017.
(Fonte: Adaptado de BP, 2018).



Em virtude da alta oferta, a indastria petrolifieagional continua se expandindo
e aumentado sua producdo. Contudo, durante osspaxale extracdo, transporte,
producdo e armazenamento € gerado como subprodutaesiduo de petréleo,
denominado borra. A borra é constituida basicanmimfteacées pesadas do petroleo que
podem se acumular no fundo de equipamentos, conguéa e permutadores, ou até
mesmo no tanque de navios petroleiros ou oleodatogodem ser oriundas de etapas do

processamento nas refinarias.

Conforme divulgado pela PETROBRAS (2017), em 2@karh produzidos 2,1
milhdes de barris de petréleo por dia e, de acomn GUIMARAESet al. (2016),
estima-se que o volume de borra gerado sobre agga @finada seja em torno de 2.940
toneladas por dia. Ja no ano de 2016, a PETROBR®LY) divulgou que sua producéo
total de petroleo e gas natural, com base no mémwdembro, foi de 2,78 milhdes de

barris de petrdleo por dia, sendo 2,74 milhdesymriokbs no Brasil.

Se expandirmos a consideracéo feita por GUIMARAESI. (2016) podemos
estimar que o volume de borra gerado no Brasil atengela Petrobras subiu para 3.836
toneladas por dia. Este volume significativo deg@ebd é descartado, com potenciais
impactos econbmicos e ambientais. Na Figura 4 &iypslsobservar uma grande

guantidade de borra, gerada em uma refinaria, dgndo uma destinacéo.

Figura 4 — Piscina de borra oleosa de petréleorarparque de estocagem.

(Fonte:BRILLIANT MIDDLE EAST COMMERCIAL BUSINESS
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Para realizar a remocao da borra de petroleo geraglaefinarias, € de praxe a
subcontratacdo de empresas especializadas nesteEdsas empresas tém a funcdo de
fazer a remocé&o da borra e leva-la até um locéinde® ao seu descarte. E estimado que
0 gasto anual da Petrobras com transporte e araraeemo de rejeitos seja de US$ 40
milhdes, conforme publicado pela revista LUBES E®JO (2011).

Adicionalmente, o INEA pondera que o transporteataa via caminh&do gera um
aumento do trafego nas principais rodovias con@nteéimente com o0 aumento da

poluicdo, causada pelos gases de exaustdo dosesidagses caminhdes.

ApoOs a remocéao da borra existe ainda o problenladdb do descarte, uma vez
que a mesma € nociva ao meio ambiente. Segundo GRAES (2007) descarte
inadequado da borra de petréleo pode causar gralegdgadacdes ambientais como a
contaminacgdo do solo, do ar, da 4gua e, conseeuente, da fauna e da flora, trazendo

prejuizos econdmicos e ambientais incalculaveis.

GUIMARAES (2007) também pontua que os residuosstriis sdo os maiores
responsaveis pelas agressoes fatais ao meio amlsentlo que os efeitos dos impactos
ambientais advindos dos residuos de derivadostddgmerepercutem na fauna e na flora
por acdo fisica (abafamento e reducédo da luminds)dambiental (alterando o pH,
diminuindo o oxigénio dissolvido e a quantidade aleento disponivel) e téxica

(contaminagao).

Além disso, MELCet al. (2013) destacam que a acumulacao do residuo no solo
pode vir a contaminar os corpos hidricos adjaceptesocando o assoreamento dos rios
e lagos, mortandade de peixes e contaminagdo petenta de metais pesados e

substancias toxicas, comprometendo, inclusivesategreservacao ambiental.

HU et al. (2013) também destacam que, os solos contaminatb@rra oleosa
podem ter deficiéncia de nutrientes, inibir a geagéo de sementes, restringir o

crescimento de plantas ou até mesmo leva-las &mort

Contudo, foi somente no ano de 1979 que surgiungepea legislacéo brasileira
para tratar da disposicdo dos residuos solidosest# data, residuos como a borra de
petréleo eram dispostos em aterros ou tanques;arante de forma aleatoria (MELO
et al, 2013).



Apos a publicacdo da Portaria Mintet B3 de 01 de marco de 1979, que
normatizava a disposicao da borra, comecaram & $&cgicas de tratamento e descarte
mais adequadas, que minimizavam os efeitos no ammente. Todavia, no inicio dos
anos 1980, a preocupacao com 0 meio ambiente adwdara tema de grandes discussdes
e, por isso, as empresas optavam por métodos pdiammtes e de baixo custo, de forma

a atender os requisitos normativos e dar um deatlarra.

Com o passar dos anos e com as discussoes acem@aambiente ganhando
cada vez mais foco na sociedade, foi necessarar ollvamente para as técnicas de

descarte da borra e os seus impactos no ambiente.

1.2. Tratamentos usuais para borra de petroleo

Visando solucionar o problema do tratamento e dpadicéo da borra oleosa, a
industria petrolifera tem dirigido seus esforcos lmmca de novas op¢cdes de descarte
seguro e técnicas de reaproveitamento da mesmang\ldps descartes mais usuais sao
o tratamento biologico e incineracdo. Porém, seguMELO et al. (2013), nenhuma
tecnologia tem alcancado uma solugéo altamentsfaatia e eficaz do ponto de vista

ambiental.

Em busca de novas solugbes, tanto o aperfeicoameoso tratamentos
convencionais como o dos alternativos vem sendengtessidos, conforme ilustrado na
Figura 5 Dentre essas, SILVA (2013) destaca: aterros indiss (andfilling),
incineracédo; coprocessamento em fornos de clintpgio; plasma térmico; dessorgao
térmica; liquefagdo por micro-ondas; centrifugagdestilacdo destrutiva; conversao a
baixa temperatura; incorporacdo em materiais cedsnie impermeabilizantes;

encapsulamentdandfarming biopilhas; e biorreatores.

HU et al. (2013) propdem uma discussao acerca da eficiénciste beneficio
dos métodos desenvolvidos, onde concluem que uimsa tecnologia ndo é capaz de
satisfazer todos os requerimentos de reuso e tiepeaa todos os tipos de borras oleosas.
Os tratamentos que se mostram mais promissoreseapaen Sérios problemas de custo

de implantagédo ou tempo habil para execucao.
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Figura 5 — Visdo geral dos métodos para tratanmdstmorra oleosa.

(Fonte: HUet al, 2013)

Segundo SILVA (2013), a caracterizacdo das borreepsas, 0s custos
operacionais e 0s impactos ambientais das tecrsl@gio variaveis importantes para a
escolha da tecnologia que sera aplicada no tratanderborras oleosas geradas em uma
refinaria de petroleo. De forma que ainda n&o &sethvolvida uma dnica tecnologia

capaz de tratar com eficiéncia qualquer tipo dielues

No Brasil, a destinagdo da borra ainda é vista aomdesafio. Em uma conversa
com representantes do Instituto Estadual do Ambi@NEA) verifiquei que existe uma
refinaria no Rio de Janeiro com graves problemasgdmulo de borra oleosa de petréleo.
Por falta de opcao, a borra gerada no refino é alata em grandes bacias de contencao

abertas.

Este problema é agravado pela proximidade da redim@m o centro urbano,
dificultando a manipulagéo e transferéncia da b@ewido ao crescimento desordenado
e ocupacao irregular da area vizinha a refinaéa, é possivel fazer a transferéncia da
borra pelas tubulacdes que foram construidas paeafen e que hoje passam por baixo

do terreno ocupado.



Além disso, por estar inserida em um local de ggandvimentacéo, a remocao
da borra via caminhao prejudica o transito locak f esta superdimensionado para as

atuais vias de circulagdo municipais.

Adicionalmente, a borra é gerada em diferentesaaieisl da refinaria e acumulada
por longos periodos nas bacias de contencdo, deafgue existem variacbes na
composicao para diversos pontos da bacia. Essdeggdiversidade na composicao faz
com que seja dificil encontrar uma solucao capalidde de forma eficiente com este

subproduto.

Com o conhecimento dessa realidade, este trababualoferecer solu¢des para
problemas que enfrentados por industrias do setoked e gas, principalmente no Brasil.
Desta forma, uma das tecnologias avaliadas, queiesoh ndo s6 o problema de

destinacdo, mas também as dificuldades de tramspoemocéao, é a gaseificacao.

Pesquisas recentes indicam que a gaseificacdoesemosrando uma alternativa
interessante para o reaproveitamento dos hidrogatb® presentes na borra, ndo so pela
sua capacidade em trabalhar com borras de composigi@ada, como também pelo fato

de seus produtos serem insumos para as refinarias.
Visando esse aspecto, o presente trabalho tengosses objetivos:

» Auvaliar o processo de gaseificacdo de borra oldegzetroleo em gaseificadores
de fluxo de arraste por meio de um modelo matematicidimensional e
permanente, utilizando o software CeSFaMB™;

« Comparar os resultados obtidos com resultados gqeeriexento feito em
laboratorio;

* Determinar a influéncia de parametros como composida borra e razdo
estequiomeétrica no comportamento e desempenhosgdfigador;

« Avaliar a possibilidade de utilizar mais de uma ématprima no processo de
gaseificagéo.



2. BORRA OLEOSA DE PETROLEO

A borra oleosa, como previamente mencionado, ésiduo de petréleo que pode
ser gerado em diferentes etapas da industria d#gue(perfuracédo, producgéo, transporte,
processamento e distribuicdo) e tem por caradtexrigina alta viscosidade, o que |lhe

confere um aspecto pastoso e dificulta sua moviagéot

De forma geral, sua constituicdo basica pode deridiz como sendo 6leo (30-
50%), agua (30-50%) e solidos (10-12%), possuind@ wariada composicdo de
elementos quimicos (GUIMARAES et al, 2016). Sua falsosa é composta basicamente
de fragcBes mais pesadas do petrdleo (longas catke@rbono), sendo 0s mais comuns
0S compostos alcanos, cicloalcanos, benzeno, mlx@enos, fendis e hidrocarbonetos
aromaticos policiclicos (HPAs) (ANDRADE al, 2014). A Tabela 1 apresenta a analise
quimica de algumas amostras de borra, evidenciardieersidade encontrada em suas

composicoes.

Tabela 1 - Composicéo tipica de borra de petréteate: GUIMARAES, 2007)

Amostra de Borra 1 2 3 4 5
Agua (% p/p) 55,35 50,32 49,40 45,73 38,69
Oleo (% p/p) 36,02 42,88 43,60 47,84 55,40

Sedimento (% p/p) 7,67 6,64 7,10 5,87 6,62

Total 99,04 99,84 100,1099,44 100,71

Uma vez que a composicao da borra esta condiciawtipo de petroleo do qual
a mesma é oriunda e, ainda, ao tipo de procesgaaldoi gerada, torna-se muito dificil
predizer ou determinar a composicdo da mesma cegispp. GUIMARAES (2007)
ressalta que essa variedade da composicao toreia re@aproveitamento extremamente

dificil, além de conferir-lhe significativa recaténcia.



Com base na Figura 6, observa-se que, quanto esaslip for o petrdleo, ou seja,
guanto menor for seu grau API, mais pesados seréomponentes constituintes da borra

e mais dificil sera sua manipulacdo e/ou tratamento

Em junho de 2017, o grau APl médio do petréleoilsias foi de 26,8, sendo
34,4% da producédo considerada 0leo leve (>=31°ABIK% 6leo médio (>=22° APl e
<31° API) e 15,1% oOleo pesado (<22° API) (ANP, 20Em termos de geracao de borra
isso significa que, dentro do territorio naciommos trés categorias distintas de petréleo
que, mesmo submetidos aos mesmos processos deednéba irdo gerar borras com

caracteristicas diferentes.

Leve 45,4
31,1

Medio 30,2

22,3

21,5
10,0

Pesado

6,5
0.1

Figura 6 — Classificacdo API (Fonte: Universo Hjssi

Na fase oleosa das borras de petréleo, estimaeseegancontrem cerca de 40 a
60% de hidrocarbonetos saturados, 25 a 40 % deasicm®, 10 a 15% de resinas e 10 a
15% de asfaltenos (GUIMARAES, 2007). Segundo 0 noesmitor, noS compostos
aromaticos, € muito frequente a presenca de benpamcialmente responsavel pela
inflamabilidade da borra de petréleo e sua consegquelassificagdo como residuo
perigoso (Classe 1), segundo a ABNT NBR 10004:2004.

Com relacdo ao ponto de extragdo, dependendo do goende o petrdleo é
extraido, o mesmo pode vir com diferentes tiposcdataminantes. Alguns dos
contaminantes mais comuns sao compostos inorgarespecies metalicas, 6leos e

graxas, microrganismos (bactérias e fungos), mig#e (nitrogénio e fosforo),
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hidrocarbonetos (benzeno, xileno e tolueno) e rawiatros compostos potencialmente
toxicos (MELO et al, 2013). Recentemente, com dogapdo do pré-sal, o petroleo
brasileiro vem sendo extraido de pocos cada vez pnafundos e, em alguns casos, com

altas concentracdes de enxofre.

Durante os processos de refino do petréleo, osaponantes presentes sao
separados e alguns séo descartados juntamente lmomaaNesse contexto, temos que a
origem do petroleo vai determinar também os tipescdntaminantes que estardo

presentes em suas borras.

Por ultimo temos ainda os solidos presentes nabBsses solidos sdo, em sua
maioria, areia (mistura de argila, silica e oxid@sedimento de rocha que séo arrastados

junto com o petroleo durante sua extracdo do pogo.

Devido a todos esses fatores, cada unidade degsaento de cada refinaria ou
plataforma de petréleo produz sua borra de com@osigica, e, por iSso, seria necessaria

uma analise laboratorial de amostragens para dietarancomposicao de cada borra.

Para ilustrar a diversidade de composi¢cOes possiVBIOVENKOet al. (2015)
analisaram diferentes amostras de borras de pewbdkdas de um mesmo reservatério
de uma refinaria, variando apenas a camada nagdalamostra foi retirada. A camada
mais superficial foi denominada PS1 e a mais paduriPS5. Quanto mais profunda
estiver a borra, menor seu conteudo de agua e m@@oconcentracdo de componentes

pesados, 0 que aumenta significativamente suasitaate. As Tabela 2 e

Tabela 3 apresentam os resultados obtidos palifeesndes amostras.

Tabela 2 — Composicéo da borra de petréleo (FMREVENKO et al,2015)

Composicéao da borra de Numero da Amostra
petroleo PS1 PS2 PS3 PS4 PS5
Agua (Wt%) 2,5 38,7 26,9 12,6 6,1
Impurezas (Wt%) 0,3 5,3 12,2 24,9 28,7
Matéria organica (wt%) 97,2 56,0 60,9 62,5 65,2
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Tabela 3 - Composicao do grupo de carbono na maigganica da borra (Fonte:
VDOVENKO et al,2015)

Concentragdo da matéria organi Numero da Amostra
por grupo de carbono PS1 PS2 PS3 PS4 PS5
Hidrocarbonetos de parafina-
18,2 17,4 17,8 19,2 22,3
naftaleno
Hidrocarbonetos aromaticos
o 22,8 20,5 21,7 18,4 15,2
monociclicos
Hidrocarbonetos aromaticos
o 27,8 27,8 21,5 19,2 14,4
biciclicos
Hidrocarbonetos aromaticos
o 26,3 28,2 30,2 31,7 349
policiclicos
Substancias asfaltenas —
4.9 6,1 8,8 11,5 13,2
Alcatrao

Estes resultados evidenciam a dificuldade de dé@tarrama composi¢ao padrao

para a borra de petroleo, fazendo com que, paeatyaum bom resultado no processo

de gaseificacao, € importante conhecer a composdigf®troleo a ser manipulado bem

COMO 0S processos aos quais ele estara submetide. éonhecimento ajudara a

determinar o tipo de borra gerada e, consequentep@melhor maneira de trabalha-la.

Um dos objetivos deste trabalho é mostrar que @dokigia proposta possui

robustez e flexibilidade suficientes para lidar cdiversos tipos de borra, ndo sendo

necessaria um conhecimento prévio de sua composi¢doesmo uma segregacao de

elementos.
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3. GASEIFICACAO

7

A gaseificagcdo é um processo de conversdo termacpuida matéria-prima,
sélida ou liquida, em um géas, denominado gas d&essin com -caracteristicas
combustiveis, através da oxidacao parcial a teypesintermediarias. Esse gas obtido
pode vir a ser utilizado na indastria quimica nafecgcdo de outros produtos de maior
valor agregado como, por exemplo, diesel, gasohreanol ou etanol, ou ainda, pode
ser queimado para a producao de energia elétricgegénica, em turbinas ou motores a

gas, conforme explicado por CORTEFZal.(2009).

3.1. A evolucao da gaseificacao

De acordo com BASU (2010), as primeiras ideias mxgsso de gaseificacéo
comecaram a ser desenvolvidas no final do sécultl X&m um processo conhecido
como destilacdo seca, que consistia em aqueceoonustivel em um reator com uma
atmosfera isenta de oxigénio. Durante o século XIXarvao mineral foi a principal
matéria-prima utilizada no processo de gaseificagéndo o gas produzido utilizado,

principalmente, na iluminagcédo de casas e vias gabk para o aquecimento.

Durante as duas guerras mundiais, principalmes¢ganda, os gaseificadores de
biomassa para a producéo de eletricidade surgicamfarca na Europa, Asia, América
Latina e Australia, devido a escassez de petrélecém, ap0s esse periodo, com valor
do barril de petroleo muito mais barato, essa tegm acabou estagnada, voltando a
ganhar forca apenas na década de 1970, quandoaramegs incertezas com relacdo a
disponibilidade e ao preco dos combustiveis fossago prazo (PEDRONI, 2015).

No final da década de 90, TAMAMUSHL al. (1998) utilizaram as instalacdes
de uma planta de ciclo combinado de gaseificagégiada (IGCC) para gaseificacédo de
carvao, em Toquio, para gaseificar 6leo pesadosAestes com diferentes razées de
oxidante e combustivel e presenca de vapor, ceselgjue a gaseificacdo ocorreu de

forma satisfatoria.

Posteriormente, buscando avaliar a viabilidade @wica da implementacéo de
gaseificadores de borras de petréleo em refindfldRIMSKY (1999) analisou o uso de

gaseificadores integrados em diversas refinariag@a do mundo onde pode concluir
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gue a gaseificacdo ndo s6 reduz os impactos aralsiesmsociados a eliminacao de
residuos como também pode transformar esse sultpredu energia para planta, ou
algum outro produto que poderd ser utilizado nanmdefinaria, como por exemploH
Essa analise permitiu concluir que a implementatgigaseificadores combinados em
refinarias pode trazer vantagens econémicas e atalse

Buscando aumentar a eficiéncia das plantas térraipasmover a diversificacao
dos tipos de combustiveis, ASHIZAW& al. (2005) analisaram o uso de um residuo de
Oleo pesado em uma planta de ciclo combinado deifgasao integrada (IGCC)
existente, com um gaseificador de fluxo de arradteescala laboratorial (Figura 7), e
compararam os resultados obtidos com os outrosmdenadelo matemético, visando
consolidar uma base de dados sélida para futuetps de gaseificadores de escala
industrial.

Figura 7 — Gaseificador de escala laboratorial {(EoASHIZAWA et al, 2005)
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DOMENICHINI et al. (2010) utilizaram informa¢cfes de uma planta deocicl
combinado de gaseificacédo integrada (IGCC) existpara avaliar a possibilidade de
uma planta alimentada com residuos pesados dedfimaria (borra oleosa), juntamente
com uma secao de captura de>CEbm intuito de produzir hidrogénio e utilizar a
recuperacdo de calor para alimentar uma ou dubsas; gerando energia elétrica.
Embora a secdo de recuperacdo de calor tenha r@iackseproblemas, foi possivel
produzir hidrogénio com uma eficiéncia aceitdvelincum custo compativel com o

hidrogénio disponivel no mercado.

Alguns anos mais tarde, AHMERt al. (2014) avaliaram o produto da
gaseificacdo dos residuos de refinarias com relaci@ energia e exergia. Para isso foi
usado um gaseificador de ar ascendente, com apiolsgle de uma injecado secundaria
de ar, em um sistema adiabatico a pressdo atnuasféricondicdbes ambientes. Os
resultados obtidos mostram que os valores de eficié do gas frio, energia e exergia
aumentam até atingir um valor 6timo e que o usangie injecéo secundéria de ar também

aumentou as eficiéncias.

Paralelo a esses acontecimentos, grandes empresaamb petrolifero ja
buscavam utilizar essas solu¢des em suas refin&oas caso da Shell que utilizou um
ciclo combinado de gaseificacdo integrada (IGCC) sra refinaria de Pernis, na
Holanda, para producdo de d geragcédo de poténcia, esquematizado na Figuta 8.
processo de gaseificacao da Shell (SGP) comegaudesenvolvido em 1950 e combina
a gaseificacdo de residuos de refinaria com reafteowento térmico e remocgédo de
contaminantes (SHELL GLOBAL SOLUTIONS, 2014).

Nesta mesma linha, GHASSERI al.(2015) desenvolveram um modelo cinético
para gaseificacdo de Oleo extra-pesado, capazdeer os parametros de performance
por meio de um modelo de dimenséo zero, estacmnbaseado na reacao cinética
global. Concluindo ainda que uma razdo maior dévatfincia € mais favoravel para a
conversao do carbono e cragueamento do alcatrdmrameduza o poder calorifico do

gas e a eficiéncia do gas frio.

Recentemente, MANDAL E CHOWDHURY (2016) conduziraram
experimento visando obter hidrogénio com 99,9%uteza por meio da gaseificacao da
borra de petrdleo em um gaseificador de escalad#adyl, na presenca de 6xido de

niquel e 6xido de aluminio a uma temperatura dek773
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Figura 8 — Gaseificador e resfriador de gas desénta Shell (Fonte: HIGMAN E
BURGT, 2008)

3.2. Vantagens da Gaseificagdo da Borra de Petrdleo

Uma das solucbes adotadas para o descarte daal®rpaucos anos atras era o
acondicionamento em tanques, diques ou aterrdsrme praticamente aleatdria, devido
a inexisténcia de uma legislagdo ambiental maisaéipa. Porém, a partir de 1979, com
0 surgimento das primeiras normas e regulamento®nmas comecou a haver uma

preocupacao com uma disposicao final mais adequada.

Uma das principais solu¢cbes adotadas na décadaOdfoi8a técnica de
espalhamento dessas borras em grandes &ardfa(ming$, misturando-as com o solo,
nutrientes (N, P, K) e calcario, facilitando, assisna degradacdo por organismos
presentes no solo. Porém, conforme analisado pdrQvi& al. (2013), a progressiva

saturacdo doslandfarmings e os problemas causados por chuvas, aeracdo e
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homogeneizacéo incorretas das misturas comecasmentar os riscos ambientais e,

por conseguinte, impedir a expanséao das refinarias.

Visando solucionar o problema do tratamento e gpodicdo da borra oleosa, a
industria petrolifera passou a aplicar outros tigedratamentos convencionais, como,
por exemplo, tratamento biolégico e incineracdaéRn ainda segundo MEL& al.
(2013), nenhuma tecnologia tem alcancado uma sohit@mente satisfatoria e eficaz do

ponto de vista ambiental.

A Tabela 4 mostra as principais vantagens e desyens dos métodos mais
comuns de descarte da borra de petréleo, segucidesificacdo de H@t al. (2013).

Além da possibilidade de utilizar como carga boolaosa de diferentes
composic¢des, uma das grandes vantagens que dgasmfapresenta quando comparada
as demais tecnologias € a possibilidade de se ptudutos de alto valor agregado que

podem até mesmo ser reutilizado em outros processos

Esse fator € um grande diferencial, uma vez quieamis tecnologias estavam
mais preocupadas em dar uma destinacdo a borraaDbDesna, além de ndo ser
necessario grandes areas de terra, como em algsicasbs analisados, € possivel ter um
retorno do investimento por meio de utilizacdo gwedutos gerados em outras

aplicacgoes.

A fim de entender melhor o fenémeno de gaseificdedmorra, a CRIEPOentral
Institute of Electrical Power Industyyconstruiu um gaseificador de escala laboratorial
para combustivel liquido, em 1999 (KIDOGUCHI et 2002). A construgdo deste
gaseificador permitiu que fossem desenvolvidosrdog estudos sobre os efeitos da
gaseificacéo de oOleos extrapesados, como os afadsesmpor KIDOGUCHI et al. (2002)

e ASHIZAWA et al. (2005).
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Tabela 4 — Resumo e comparacéo dos metodos detdededorra. (Fonte: Adaptado
de HUet al,2013)

Método Vantagens Limitacdes
o _Alto custo do equipamento e dps
Rapida e completa remocé&o o N N
_ combustiveis auxiliares. Gases emitidgs e
de hidrocarbonetos na borra , .
. . o 0s particulados necessitam de tratamento
Incineracao oleosa. Energia térmica pode o . ]
N posterior. E necessario pré-tratamentq da
ser utilizada em outrgs . '
remocado de umidade. Incapaz de tratar
processos. _
metais pesados.
Rapido e eficiente emE necessario pré-tratamento da remogao
encapsular osde umidade. Os hidrocarbonetos nao
Estabilizagéo / hidrocarbonetos em produtppodem ser completamente removidos.
solidificacéo estabilizados/sélidos. BaixdPerda de energia reciclavel. Os produtos
custo. Capaz de encapsulastabilizados / solidificados exigem um
metais pesados na borra. | gerenciamento adequado.
o _Necessidade de grande quantidade| de
Rapida e completa remocé&o o e
_ reagentes quimicos. Alto custo e naop é
de hidrocarbonetos na borfra ,
o _ favoravel ambientalmente. Perda |de
Oxidacgédo oleosa. Relativamente . o
. ) _| energia reciclavel. Alto custo se |0
insensivel a perturbacdes S
processo avangcado de oxidagao ocorreu.
externas. o _
Efeito limitado nos metais pesados.
Processo muito lento. Os poluenies
_ . | podem se acumular por aplicagbes
Baixo custo. Ndo necessita e o
_ _ . repetidas. Problemas de emissao | de
Landfarming muita manutencdo. Grande o _ 1.
_ componentes volateis. Risco de polui¢ao
capacidade de tratamento. ) )
das aguas subterraneas. Ocupam uma
grande area de terra.
Capacidade de tratamento
relativamente alta. Processo .
Alto custo. Menos capacidade (e

Biopilha

mais rapido que
landfarming Requer meno
area. Funciona em regid

frias e diversos terrenos.

D
tratamento que odandfarming. Ainda
5
requer uma area relativamente grande
S
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O experimento conduzido por MANDAL E CHOWDHURY (Z&)Imostrou que
a implementacédo de uma planta de gaseificacdornia dleosa em uma refinaria ndo sé
€ vidvel como economiza 22-37% do investimento estacBo aos processos

convencionais de fornecimento de hidrogénio.

Tabela 5 — Beneficio de Custo Estimado por UniddRefinaria sem e com
integracédo de uma planta de gaseificagéo.

(Fonte: Adaptado de PENRO®Eal, 1999)

Unidades da Refinaria Caso Néao-Integrado Caso Integrado
Destilagdo US$ 600 /bbl US$ 350 /bbl
Extracdo com solvente US$ 1.250 /bbl US$ 550 /bbl
Hidrotratamento US$ 1.500 / bbl US$ 1.000 / bbl
Hidrocragueamento US$ 3.000 / bbl US$ 1.800 / bbl
Cogueamento US$ 4.000 / bbl US$ 3.000 / bbl

Um estudo feito por PENROS#H al. (1999) em uma refinaria que possui uma
planta de gaseificacdo integrada concluiu que farbtidas as seguintes vantagens apos

a implementacao da planta de gaseificagao:

* Aumento da flexibilidade do combustivel,
* Aumento de lucratividade por meio da reducéao deosugperacionais;
* Reducéo geral das emissfes atmosféricas;

« Aumento da confiabilidade e eficiéncia do supriroetd utilidades.

Com relacdo de custos operacionais, PENR@SEEI. (1999) fizeram um
levantamento de quanto pode ser economizado enucddizde por meio da integracéo
com uma planta de gaseificacdo. Os resultadosasbtld custo de cada unidade estédo

ilustrados na Tabela 5.
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Essa reducéo de custo se da uma vez que a geoacparte dela, de utilidades
consumidas nessas unidades, como por exemplo gapiorogénio, passa agora a ser
feita pela planta integrada, utilizando como cargacombustivel antes descartado, a

borra oleosa.

3.3. O Processo

Durante o processo de gaseificacdo, 0 combustitelage com o agente
gaseificador sofrendo vérias transformacfes na csuaposicdo e estrutura. Essas
transformacdes podem ser frutos de fendmenos oakdds a temperatura em que se
encontram ou fendmenos quimicos ocasionados pekagas entre as diferentes

espécies.

Em funcéo das diferentes caracteristicas de cadaftrmacéao, diversos autores
(BASU, 2010; GOMEZ-BAREA E LECKNER, 2010; SOUZA-SANS, 2004)
sugerem que o processo de gaseificacdo para qualmuéustivel, solido ou liquido, é

desenvolvido em quatro etapas:

 Secagem,;
» Pirdlise (primaria e secundaria);
» Gaseificacédo do carbonizado;

» Combustéo parcial dos volateis e do carbonizado.

As etapas cuja transformacdo ocorre somente endidudg temperatura sdo a
secagem, a pirélise primaria e parte da pirélisersgaria. Ja as transformacdes quimicas
ocorrem nas etapas de gaseificagdo, combustaalparpiarte da pirdlise secundaria,
mediante reacfbes quimicas que podem ser entre, gam@secidas como reacdes
homogéneas, ou entre um gas e um solido, conhecwas reacdes heterogéneas
(GOMEZ-BAREA E LECKNER, 2010).
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Todas as etapas ocorrem de forma simultanea nodomtdo gaseificador,
conforme mostrado de forma esquemética na Figudd&xo serd detalhado cada uma

das etapas citadas.

GAS PRODUZIDO

v
Cinza

Figura 9 — Esquema do processo de gaseificacao.

(Fonte: Adaptada de GOMEZ-BAREA E LECKNER, 2010)

3.3.1. Secagem

Para iniciar o processo de gaseificacao, € nedessarover toda a umidade que
possa estar contida na matéria prima, que, depdadknsua origem, pode chegar até a

90%. Desta forma, é necessario atingir altas tesyes no interior do equipamento.

O processo de secagem pode ser esquematizadormerguacéao 1.

Matéria prima umida + Calor — Matéria prima seca + H,0 (1)

Essa etapa se torna fundamental para avaliar didéale econémica do processo,
uma vez que para vaporizar um quilograma de agea@&ssaria uma energia minima de

2260 kJ, que ndo pode ser recuperada (BASU, 2010).
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Segundo o mesmo autor, a umidade presente na angiédma pode ser
classificada de duas formas, de acordo com a sadZacdo. A umidade inerente ou de
equilibrio é aguela que se encontra dentro datasdrda particula e, por conseguinte,
nao pode ser retirada previamente a gaseificacamatiia prima. Ja a umidade livre ou
externa é aquela na qual a agua encontra-se ndisigpga particula, o que permite sua

remogao em um processo de pré-secagem.

3.3.2. Pirdlise

ApoOs a etapa de secagem, inicia-se a etapa desejrtdmbém conhecida como
desvolatilizagdo, que € a decomposicdo termoquichicaombustivel em moléculas
menores (condensaveis ou ndo condensaveis). Aspirdtorre em um ambiente com
auséncia de oxigénio ou com quantidades muito pegi@ara permitir uma combustao

parcial visando obter a energia necessaria parace$so.
Segundo SOUZA-SANTOS (2004), os principais proddiesta etapa sao:

» Gases leves (entre eles;, €O, CQ, H20, CHy);
e Alcatrdo (um composto de moléculas organicas egérocas relativamente
pesadas);

» Carbonizado (o residuo solido remanescente).

Os gases leves sdo oriundos da quebra de molénrtgdexas do combustivel
em moléculas mais simples, enquanto o alcatracsdtaete da mistura de muitos
hidrocarbonetos condensaveis, aromaticos e pol&@roos, sendo um produto altamente

ViSCO0So0.

Por ser um produto capaz de condensar em zonasx@etbmperatura, o alcatrao
pode ser nocivo ao processo uma vez que existe® de entupimento do gaseificador
ou também de arraste do mesmo junto a correntasldaysintese, na forma de aerossol,
diminuindo a aplicabilidade deste gas em outrospequentos. Portanto, é desejavel
reduzir a quantidade de alcatrao no produto doggsmde gaseificagao.

O produto sdlido do processo de pirélise é chamdelocarbonizado e é
composto, principalmente, por carbono, embora otw@téambém pequenas quantidades

de oxigénio, hidrogénio e outras espécies comofemxo
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O processo de pirolise pode ser dividido em duagast a pirdlise primaria e a

pirélise secundaria.

A pirGlise primaria se inicia apdés o0 processo deagem onde as altas
temperaturas promovem uma quebra nas moléculasndoustivel transformando-as em
volateis (agua, alcatrdo, gases ndo condensavempenizado, conforme indicado na

Equacéo 2. Essa etapa ocorre em temperatura®onefed 500C, aproximadamente.

Craqueamento
Térmico

Combustivel Gases nido condensaveis + Alcatrio + Carbonizado (2)

Na pirolise secundaria, a reacdo mais significaéive do alcatrdo formado na
etapa anterior que sofre um craqueamento térnaotém conhecido como reforma do
alcatrdo, onde sera decomposto em gases de basw rpelecular e carbonizado,
indicado na Equacao 3. Dependendo do agente gaskafi utilizado, a reforma do
alcatrdo pode acontecer corsQHou com CQ. Ao contrario da etapa anterior, essa etapa

ocorre em temperaturas mais elevadas, podendaratadgres proximos a 90TC.

Craqueamento
~ Térmico ~ P . ~ . . (3)
Alcatrio —————— Gases ndo condensaveis + Alcatrio residual + Carbonizado

A Figura 10 ilustra o processo de secagem seguidias petapas de pirdlise

primaria e secundaria.

A pirdlise pode ser classificada quanto a taxagleemento. Segundo BASU
(2010), a pirdlise € considerada lenta se o tenggessario para aquecer o combustivel
€ muito maior que o tempo de reacao e, de formexsay a pirdlise é considerada rapida

se o0 tempo de aquecimento for menor que o tempeag@o.

SOUZA-SANTOS (2004) pontua que, se a taxa de amestd é rapida, os
volateis ndo se acumulam em torno da particula, gpirdlise e a gaseificacdo ocorrem
simultaneamente. Esse fato favorece a pirdlisensi&ria e, consequentemente, produz
um gés mais limpo que o produzido em pirdlise lelta esta razdo, equipamentos que
permitem altas taxas de transferéncia de caloryaerd produtos mais limpos, que é o

caso do reator de fluxo de arrasto, utilizado iodesdo presente trabalho.
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- Pirdlise primaria _ Pirclise secundaria
(Com fragmentacdo e :
encolhimento)

W Agual @ : Agua 2
Secagem v

EPartlcuIa de Umidade
rcombustivel

! -'“:-.1
! )

Combustivel seco

Carbonizado 2

* - Reforma - Desidratacdo
+ Cragueamento

+ Polimerizaclo - Oxidacdn

- Deslocamenio de agua

Figura 10 — Decomposicdo térmica da particula:astale secagem, pirolise priméria e
pirélise secundaria.

(Fonte: Adaptado de NEVES al, 2011)

3.3.3. Gaseificagao

A etapa de gaseificacdo € definida como sendo aqgaetle ocorrem as
reacdes entre o carbonizado (produto sélido ddigeralo combustivel) e os gases
presentes na corrente de gas, chamada de ageetificgder, para produzir um gas de
sintese. O gas de sintese gerado podera serddgilccano fonte de energia térmica ou

como matéria prima para outros processos.

O agente gaseificador pode ser uma corrente dé€migigar ou vapor de agua.
Contudo, conforme salientado por BASU (2010), antjdade de oxidante inserida no
processo deve ser menor do que aquela corresperatenalor estequiométrico para uma
oxidacédo completa, geralmente, entre 20% e 35% RERANTOS, 2004). A queima
pobre em oxidante proporciona, obviamente, quesalg&intese contenha componentes

combustiveis em sua composicao.

A Tabela 6 mostra as principais reagcbes homogénkaterogéneas que ocorrem
na gaseificagéo da borra, juntamente com os regpedalores de reacao.
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Tabela 6 — Principais reacdes quimicas no proassgaseificacao.

(Fonte: Adaptado d8OMEZ-BAREA E LECKNER, 2010)

Estequiometria Calor de Reacéo

(kJ/mol)
Gaseificacao do Carbonizado
C +CO2- 2€0 +173 (R.1)
C +H20 - CO +H; +131 (R.2)
C + 2H2-> CHq -75 (R.3)
Reacdes Homogéneas
CO + %02 - CO: -283 (R.4)
H2+ %02 - H,0 -242 (R.5)
CH4+ 202 - CO2+ H20 -803 (R.6)
CO + H20 - CO; + H; -41 (R.7)
Combustao do Carbonizado
C+ O2- CO; -394 (R.8)
C +%02-> CO -111 (R.9)

Muitos combustiveis possuem outros elementos al@madoono, hidrogénio e
oxigénio mencionados nas equacdes acima. O enpofrexemplo, € convertido em$d
e COS e o nitrogénio emxNNHz e HCN. Contudo, a quantidade desses elementos no
combustivel é geralmente tdo pequena que possueafeitmdesprezivel nos principais
componentes do gas de sintese e, por isso, ndevsdtas em consideracao as reacdes

envolvendo estes elementos.

3.3.4. Combustéao parcial dos volateis e do carbonizado

Algumas das principais reacdes que ocorrem duraptecesso de gaseificacao

sao endotérmicas, como pode ser observado naeseRcbe R.2 da

Tabela6. Para que essas etapas endotérmicas de secag#ise pi gaseificacdo
possam ocorrer, € necessario que existam reacoesraicas dentro do gaseificador.
Desta forma, certa quantidade de reacfes de coagb@ftermitida para suprir a energia

necesséria das demais etapas.

A reacdo de combustdo completa do carbonizado (Fb8ja uma maior

quantidade de energia, porém a reacao de comipatéial com oxigénio (R.9) produz
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monoxido de carbono (CO), que € um gas combustitegkessante para 0 processo pois
participa do processo de formacdo de gés hidrogétiizado nas refinarias. Quando o
material carbonizado esta em contato com o oxigémile-se produzir qualquer das duas

reacdes, dependendo da temperatura.

De acordo com SOUZA-SANTOS (2004), a predominaecitie a combustao

completa ou parcial pode ser determinada pelasrgeguelacdes:

C(s)+ B0, ~> (2B —1)CO, + (2 —-2p)CO (R.10)

O coeficiente de distribui¢cg® é dado por:

24+ f

B 2728 (4)

onde

B' = 2500 exp (—@) 5)

sendo T medido em Kelvin.

A variacdo depB com a temperatura é representada na Figura 11.-gdotam

comportamento assintdtico para valores de T > ¥5@8ndendo a8 = 0,5.
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Valores de B x Temperatura
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Figura 11 — Grafico da variacdo glem funcdo da temperatura.

No processo de gaseificacdo da borra, onde as tatapes sdo mais elevadas, o
coeficientef se aproxima de 0,5. Nesse contexto a reacéo (Rel@proxima da reagéo

(R.9), Tabela 6, indicando a predominancia dasiesagde combustéo parcial.

3.4. Influéncia de outras variaveis

Algumas variaveis no processo de gaseificacdo, cprassao e temperatura,
influenciam diretamente no comportamento da ga&seifio, favorecendo ou n&o o
acontecimento de determinadas rea¢fes quimicasej@ua composicao final do gas de

sintese esta intrinsicamente ligada a estes ddisngdros.

3.4.1. Efeito da Pressao

Segundo HIGMAN E BURGT (2008), existe uma vantagemmsideravel em
gaseificar sob presséao, de forma que praticamedtes tos processos modernos operam
a pressoes de pelo menos 10 bar, podendo cheddiCabar.
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As razfes para isso sdo: a economia de energiamaressao do gas de sintese,
uma vez que a energia requerida para comprimirsodgésintese é significativamente
maior do que a necesséria para comprimir os prediacalimentacéo; e a reducdo no
tamanho dos equipamentos envolvidos, uma vez queaz®es volumétricas serao

menores.

Contudo, um aumento de pressao provoca uma mudancamposicao do gas
de sintese. Na Figura 12 é possivel observar quéprtne a pressao aumenta, as
concentracdes de Gld CQ também aumentam, enquanto as concentracoes el €8
diminuem. Esse fenbmeno faz com que o gas de siteielsa um maior poder calorifico,

devido & maior concentragédo de metano.

L ¢ CO,
g \ & HE
E o \\ b DH4
D X HED
% 40 —_— .
E 30 —i
=
o 204
=
D -
<@ 10 -

Cf = T T T T T

0 20 40 60 80 100 120

PRESSAO[bar]

Figura 12 — Influéncia da presséo na composicagadale sintese a 1000.

(Fonte: Adaptado de HIGMAN E BURGT, 2008)

Adicionalmente, a reducao dos teores de CO retimac@dade do gas de sintese,
com beneficios para a seguranca dos operadoresuédo do teor de H2 tem o beneficio
de reduzir a faixa de inflamabilidade do produtgue também é benéfico sobre a ética

de seguranca operacional.
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3.4.2. Efeitos da Temperatura
A temperatura utilizada no processo de gaseificagivalmente selecionada com
base nas propriedades da cinza (i.e. abaixo da pmtamolecimento da cinza para
gaseificadores de leito movel ou fluidizado e acidoaponto de derretimento para
gaseificadores de fluxo de arraste). Contudo, fieaeia temperaturas muito altas
aumentara o consumo de oxigénio e reduzira a eficiédo processo (HIGMAN E
BURGT, 2008).

Considerando que a temperatura também afeta deatanas reacfes quimicas,
para se obter um gas de sintese com baixo teor etanm é desejavel que os
gaseificadores operem com temperaturas relativanmaiths. Para gaseificadores
modernos, que operam a pressdo de 30 bar ou ndamsregueridas temperaturas
superiores a 130C. A Figura 13 ilustra o comportamento da compasigd gas de
sintese, que se torna mais rico em CO com o aurderitamperatura, o que também pode

ser visto pela reagao (R10) e Figura 11.
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Figura 13 — Influéncia da temperatura na composigagas de sintese a 30 bar.

(Fonte: Adaptado de HIGMAN E BURGT, 2008)
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4. TIPOS DE GASEIFICADORES

Atualmente, encontra-se disponivel no mercado umzandg variedade de
gaseificadores (Figura 15) que, segundo CORTEZ9R@bdem ser classificados por
diferentes fatores, como, por exemplo, o poderrifedo do gas produzido, o tipo de

agente gaseificador, a pressao de trabalho, etc.

Porém, para maioria dos autores (BASU, 2010; SOSANTOS, 2004), a
classificacdo dos gaseificadores é feita de acoomo as caracteristicas do seu leito,

podendo dividi-los da seguinte forma:

* Leito fixo ou Leito mével;
* Leito fluidizado borbulhante ou circulante;

* Fluxo de arraste.

(Gases e Gases e (Gases e
particulas  particalas particulas

T T I

Entrada Entrada Entrada
dos gases dos gases dos gases
Leito fluid. Fluxo de
Leito fixo borbulhante arraste
(a) (b) (c)

Figura 14 — Diferentes tipos de leito.

(Fonte: Adaptado de SOUZA-SANTOS, 2004)
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LEITO MOVEL LEITO MOVEL LEITO FLUIDIEZADO  FLUXO DE ARRASTE
FLUXO ASCENDENTE FLUXO DESCENDENTE

Combustivel

Combustivel Cuiginio

Figura 15 — Principais tipos de gaseificadores.

(Fonte: Adaptado de WIKIPEDIA, 2019)

4.1. Gaseificadores de leito fixo ou leito movel

De acordo com SOUZA-SANTOS (2004), um jeito simpkespreciso de
diferenciar os tipos de leito é através da velatgdsuperficial do fluido e da queda de
pressao no leitagonforme ilustrado na Figura 14

Sendo assim, em leitos cuja velocidade superficialativamente baixa, o gas
gue percorre o leito através das particulas ndapazcde provocar um movimento nas
mesmas. Nessa situagdo, a queda de pressdo dmygsa quase que linearmente com
o aumento da velocidade superficial do gas. As aded que operam nessas

circunstancias sdo chamadas de equipamentos aéxeibu leito movel.

Caso as particulas se mantenham fixas na mesmegappsi equipamento é
chamado de reator de leito fixo. Porém, se ascpdai podem se mexer sem se separarem

uma das outras, o processo € classificado conmont&it/el.

As grades vantagens desse tipo de gaseificadamdedEDRONI (2015), séo o
baixo custo, devido sua baixa complexidade cong#ue sua capacidade de queimar

cerca de 99 a 99,9% do alcatréo liberado pelo cetival.

Em contrapartida, ele ndo € capaz de operar corbustiveis cuja umidade esteja

acima de 30%, limitando seu uso, e possui também restricio no tamanho das
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particulas, que precisam estar entre 2 a 50 mmdBsuas limitacdes, esse tipo de reator
nao é adequado para operar com residuos de rafinarseja, borra oleosa de petréleo
(FURIMSKY, 1999).

4.2. Reatores de leito fluidizado borbulhante

Os equipamentos de leito fluidizado podem ser @logl em reatores de leito
fluidizado borbulhante e leito fluidizado circulaniNeste processo, a velocidade do gas

que atravessa o leito é suficiente para promogeparacao das particulas.

Esses reatores podem ser divididos em duas priacipgides: o0 leito e o
freeboard esquematizadas irégura 16 O leito€é a regidmnde se iniciam as reacdes de
gaseificacéo, jafseeboardeé a regido onde o gas que deixa o leito é sepdeaparticulas

gue possam ter sido carreadas e estabilizadogydna, deixar o equipamento.

PRODUTO
T

7=

RETIRADAS DE GAS
INTERMEDIARIAS
-

FREFRQOARD

ISOLAMENTO

N

£=20

INJECOES DE GAS
INTERMEDIARIAS
.

LEITO REMOCAO DAS
- PARTICTULAS
MATERIA PRIMA TRANSBORDADAS
Z=4 7=0
A i
DISTRIBUIDOR + GAS DE FLU]DIZA(;;ELD

Figura 16 — Esquema de um reator de leito fluicddzaarbulhante

(Fonte: Adaptado de SOUZA-SANTOS, 2016)
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De acordo com FURIMSKY (1999), o maior problema dagemas de leito
fluidizado é a quantidade relativamente baixa dbare convertido e o carreamento de
particulas finas no gas de sintese. Normalmentes gesticulas carreadas possuem um

alto teor de carbono e, por isso, precisam setadds e recicladas para o reator.

Além disso, o tamanho médio de particula requaraloarga (aproximadamente

8 mm) excede o normalmente encontrado na borratélgo.

4 .3. Gaseificadores de fluxo de arraste

No caso dos gaseificadores de fluxo de arrastpadfculas da matéria prima
possuem massa especifica relativamente baixa,mme#do pequenas, de forma que,
quando fluidizadas, ficam mantidas em suspensaoagibg reagem com gas oxidante
(SOUZA-SANTOS, 2004). Neste caso, o0 processo érderamlo como fluxo de arraste

(ou processo de transporte pneumatico).

Esse tipo de gaseificador tem como vantagem a ickgucde operar conugse
qualquer tipo de combustivel, além de produzir @dg sintese livre de alcatrdo. Porém
tem como limitacdo o tamanho de particula do comiels que deve ser de
aproximadamente 100 um (PEDRONI, 2015) para ganamta mistura eficiente e uma
alta taxa de conversdo de carbono. Esse requistangente € obtido mediante a

pulverizacdo da carga na entrada do gaseificador.

De acordo com ZHU E FREY (2010), os gaseificadde$luxo de arraste, em
sua maioria, utilizam oxigénio como agente oxidantgeram a temperaturas elevadas
para garantir uma taxa de conversao de carbonévelzé’ara manter altas temperaturas
(aproximadamente 1250 — 16T0), a razdo de oxigénio para combustivel é maiqugo
em outros tipos de gaseificador. Em altas tempexatle operacdo, apenas uma pequena
quantia de metano é produzida e a concentracaatdescdidrocarbonetos no gas de

sintese é desprezivel.

Esses gaseificadores podem possuir dois tiposiergh¢ao: carga seca ou do
tipo “lama”. Os gaseificadores que operam com aliagdo tipo “lama” possuem maior
presséo de operacéo, pois podem utilizar bombadqeer a alimentacdo da carga, o que

resulta em maior capacidade de producao de gastdees Por outro lado, a agua contida
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na mistura precisa ser evaporada e aquecida adépetatura de operacdo, o que

prejudica a eficiéncia do processo.

Ainda segundo ZHU E FREY (2010), os gaseificaddeeBuxo de arraste podem
ser projetados com um Unico estagio, como os atitiz pela General Electric (antiga
Texaco) ou de dois estagios, como os projetadas @ehoco-Phillips E-Gas. Nos
gaseificadores de um Unico estagio, a matéria peimgas oxidante sédo introduzidos no
topo do gaseificador e 0 gas de sintese geradogmicH e CO deixa o gaseificador pelo

fundo, como exemplificado na Figura 17.

Gas

hateria Prima

Z=0

£D
Casco+
izolamentos
e/oujaqueta

Gas / Produto

Residuns

Figura 17 — Esquema simplificado de um gaseificaédituxo de arraste

(Fonte: Adaptado de SOUZA-SANTOS, 2019)

No gaseificador de dois estagios, a matéria prirdvidlida em duas partes. A
primeira parte € injetada junto com o0 gas oxidarteprimeiro estagio e a segunda €
injetada no segundo estagio. O gas de sintesesqdeprimeiro estagio prové calor para

as reacdes endotérmicas do segundo estagio. Nestietgaseificador, o gas de sintese
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possui teor de metano relativamente alto e com mpaider calorifico do que aquele

produzido no gaseificador de Unico estagio.

Uma desvantagem dos gaseificadores de fluxo dstaréao reduzido tempo de
residéncia da particula, fazendo com seja necagsénperatura elevada no reator a fim
de se obter uma boa conversao do combustivel. disaranter a temperatura elevada
para promover as reacfes desejadas, pode-se aquaden” do gaseificador, por meio
de jaquetas por exemplo, pré-aquecer a cargaganegmo combinar os dois métodos.

Esse fato, contudo, provoca aumento no custo dagie

Em funcédo da sua capacidade de operar com qudlqiger e considerando que
a matéria-prima a ser utilizada neste trabalho #&ciepulverizacéo, o gaseificador de
fluxo de arraste de um estagio se mostrou ideal @aresente estudo. Além disso, o fato
do gas produzido ser livre de alcatrdo facilitaeaproveitamento do mesmo nas

facilidades de uma refinaria.
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5. MODELAGEM MATEMATICA DA GASEIFICACAO

A fim de modelar os fen6menos que ocorrem no gaadir de fluxo de arraste,
alguns parametros devem ser estabelecidos. Fatones a condicdo de escoamento,
conservacdo de massa e energia e tipos de reagéescgrrem Sao essenciais para
definicdo do modelo a ser adotado buscando resgltgde se aproximem ao maximo

dos casos reais.

5.1. Condicdo de Entranhamento

Para definicAo do comportamento do escoamento teadan do gaseificador,
deve-se primeiramente compreender o processo @sterrou entranhamento, das
particulas. As reacdes de gaseificacdo ocorremneanuvem densa de particulas muito
finas e, para garantir a formacao dessa nuventgess@rio que alguns parametros como
0 gas de oxidacao, a velocidade minima de trarsspogumatico, o tamanho e forma da

particula sejam estabelecidos.

5.1.1. Velocidade Terminal da Particula

Do ponto de vista do comportamento fisico, o trartsppneumatico ocorre
quando a velocidade terminal de todas as particdilasenor do que a velocidade
superficial do gas. Desta forma, o primeiro parénefue deve ser avaliado é a
velocidade terminal da particuld(,,), uma vez que ele determinara se a condigdo de

entranhamento foi atingida.

De acordo com SOUZA-SANTOS (2004), a velocidadmieal de uma particula
aproximadamente esférica de diametggpode ser calcula de forma iterativa em funcao
do Numero de Reynolds, utilizando as seguintesg@msa

_ 995(pp — pe)

T84, (6)

Ur

para Ng, < 2.
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0,4 0,6 (7)

0,71
- lgd}f’(pp — P6)
=
13,9020

para 2 < Ng, < 500.

E
3,03gd,(pp — pc)|"°
Up = l et s ®)
Pc
para Ng, > 500.
Sendo o Numero de Reynoldgg() dado por:
d,pcU
Npe = %Pt 9)
HUg

Segundo PERRY (1997), a velocidade terminal é age que a particula se

encontra em equilibrio entre a forca gravitaci@alforca de arraste.

5.1.2. Tamanho Médio da Particula

Como visto anteriormente, uma das variaveis fundéage para se determinar a
condi¢éo de entranhamento € o tamanho medio dawarld, ,,). Segundo SOUZA-
SANTOS (2004), essa € uma das mais importantedvedsino processo de gaseificacao,
porém sua determinacdo apresenta alto nivel drildifide, visto que qualquer amostra
de particulas apresenta distribuicdo estatisticdi@i@etros. Naigura 18€é possivel

observar duas fotos de particulas de coque, distumha da outra.

Existem vérias formas possiveis para determinanm@ahho médio da particula.
Uma das mais usadas na area da gaseificacdo easistefinir um valor médio baseado
no volume das particulas. Assumindo que a massziéisp (p,,) € aproximadamente a
mesma para todas as particulas, o didametro médieatba no volume deve ser

equivalente ao obtido com base na massa das past{dl) e pode ser calculado como:
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1
w-. 10
L (10
pi

dp,av

onde o diametro da particuld,) € determinado usando uma técnica de sequéncia de

peneiras com diferentes tamanhos de malha. Paagpeseira, determina-se o diametro

médio das particulas retidak,() e sua massal{;). O grupo de particulas retidas em uma

mesma peneira € identificada pelo nivel de tamé&nho

Figura 18 — Fotos de particulas de coque

(Fonte: ASHIZAWAEet al, 2005)

5.2. Modelo Matemaético

Como visto anteriormente, o processo de gaseificagdvolve diversos
fendbmenos como secagem, pirdlise, gaseificacambuwstao. Aléem disso, existem ainda
véarios fendbmenos combinados, como rea¢gfes homagérresierogéneas e transferéncia

de calor, massa e quantidade de movimento.

Todos esses fatores fazem com que 0 processo @HigEHO0 Seja muito
complexo e que a tarefa de modelagem pareca algossivel. Porém, ja existem
diversos modelos matematicos que se propéem piiatar os fendmenos que ocorrem
no interior do gaseificador. Esses modelos saozeapde prover excelentes reproducdes

dos fendbmenos de gaseificacdo e até predizer benkados.
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Existem diversas abordagens possiveis para se anodel gaseificador,
dependendo do grau de informag8es disponiveid,devy@recisao requerida e capacidade
computacional disponivel. O modelo matematico atioiteeste trabalho € o desenvolvido
por SOUZA-SANTOS (1987, 2004, 2010), onde sao dmmadas as seguintes

simplificagdes:

- Modelo unidimensional, apenas sao consideradasrés;0es ocorridas ao longo do

reator, ou seja, na direcado axigt (
- Regime permanente;

- O escoamento do gas atraveés da camara é dopipg-flow' (efeito pistdo), sem

movimentos rotacionais, conforme representadofglara 19;
- N&o ha troca térmica na direcao radial;

- Dissipacdo térmica causada pelos efeitos viscesqmla difusdo é considerada

desprezivel;
- Nao é considerada troca térmica por radiacao;
- Os efeitos da gravidade no interior do reatords&ronsiderados;

- As reac0es sdo consideradas “lentas”, assumeese gas combustivel e/ou 0 oxigénio

estdo muito diluidos no ponto de injecao.

Essas simplificacdes permitem obter boas estinmtioagds de sintese produzido
e das condi¢Oes operacionais do gaseificador aaixo lgusto computacional, quando

comparado aos modelos mais complexos.
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Entrada de fluido
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@19 9..9..@®
\

Frente de fluido

Figura 19 — llustracao que justifica a adocéo dinme “plug-flow’. (Fonte:
Adaptado de SOUZA-SANTQSR009.

5.2.1. Continuidade Global

Segundo SOUZA-SANTOS (2004), considerando as peasiapresentadas no
item 5.2, quando analisamos a equacao de contohelijgira as fases gés e liquido/solidos
temos que a espécie consumida em uma fase é geraddra, ou seja, a integridade da
conservacao de massa € preservada.

d(up) d(ugpg)  d(usps)
iz~ dz T az Y (13

Sendo assim, o produto entre a massa especifalaet@ velocidade pode ser

definido como:

puU = pgug + psis 12
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Analisando separadamente as espécies quimicasviglagolno processo de

gaseificacéo, a equacéo de conservacao de esppoi@s ser escrita como:

d(up;)
dz Si (13)

Pode-se, entdo, representar a vazao massica @8,gasela seguinte equacao:

Fgi = pg,itgAg (14

ondeA corresponde & &rea ocupada pela fase em questéo.

5.2.2. Conservacao de massa

No gaseificador de fluxo de arraste, consideratgeagorrem reagdes quimicas
entre a fase gasosa e as particulas presentesutsiem

Dessa forma, a equacédo de conservacdo de madsaer escriteonsiderando a

taxa de geracao da espécie quimaevida as reacdes quimicas heterogéneas e asyeacte

guimicas homogéneas que ocorrem entre as fases.

* Fase gasosa

Na fase gasosa, a equacdo de conservacdo de namssspétiel leva em
consideracdo tanto reacfes quimicas heterogéneas® aeacdes quimicas

homogéneas, podendo ser escrita como:

dFge

dz

dA dv,
(Rhet,se,i %) + Rhom,ge,i d_ie (15)

e

+ Particulas

Considerando a hipotese de alta circulacdo de cplsi no interior do

gaseificador, o balan¢co de massa para os liquilmis na emulséo é dado por:
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ZB 3

dA
FLB,i = FIB,L' _f z Rhet,se,m,i%dz (16)
0 m=1

onde o indice m indica o tipo de particula a ser considerado, aehdpara

combustivel, 2 para particulas absorventes e 3gaatiulas inertes.

5.2.3. Conservacgao de Energia

* Fase gasosa

O balanco de energia na fase emulsao considerfatoéss: a energia gerada (ou
consumida) pelas reacdes homogéneas no gas daepautsansferéncia de energia
entre o gas da emulséo e as particulas; e a trénesig de energia entre o gas da
emulséo e as paredes do gaseificador.

v,

3
dT, —g¢
ge 2
FreCoe 22 = |~Rage + ) (Regesem + Rngesem) ~ Regow | = (17
m=1

* Fase emulsao — Liquidos/Sdlidos

As altas taxas de circula¢éo no interior do gassifor permitem homogeneidade
na temperatura das particulas. No entanto, alguegi®es acabam apresentando um
namero maior de reacfes exotérmicas, 0 que levana variacdo pontual de
temperatura. Por isso, € necessério fazer umasardiferencial da temperatura das

particulas.

O balanco de energia considera a taxa de geragdgepmsumo, de energia
devida as reacdes heterogéneas, a transferéncadodentre os solidos e os gases da
emulséo e a transferéncia de calor entre partidealkferentes tipos.

drT.
FH,mCse,m % =

dv,./dz
_RQ,se,‘m - (RC,ge—se,m + Rh,ge—se,m) dvge /dZ
se,m

s " (18
- Z(RR,se,m—se,n + RC,se,m,n) ;;m
n=
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Contudo, vale ressaltar que mudancas consideragdBsmperatura, velocidade,
pressédo e composi¢cado ocorrem dentro da camarantieustio e, desta forma, algumas
propriedades como massa especifica, viscosidaddutieidade térmica e difusividade

nao podem ser consideradas constantes atravemdaaca

Para contornar esse problema, SOUZA-SANTOS (20@pde que as equagdes
diferenciais supracitadas sejam resolvidas paraguarale série de pequenos volumes de
controle. Dessa forma, as solucfes para variaeei® cemperatura, pressao, velocidade
e concentracdo sdo utilizadas como condi¢bes deroonpara o proximo volume de

controle.

5.3. Condic¢des de Contorno

Para que seja possivel a solucdo das equacdesitagasa, SOUZA-SANTOS
(2004) faz uso de algumas condi¢cdes de contorniaidi@ em funcdo das premissas

estabelecidas para modelagem da gaseificacdo dedieosa de petréleo.

5.3.1. Condicéo de contorno para a temperatura do gas denganhamento

A temperatura do gas de entranhamento no intedaedtor enz = 0 é igual a

temperatura de entrada do mesmo, representad&qedgso 19.

=Ty (19

5.3.2. Condicao de contorno para a vazao massica de esigdaquimicas gasosas

Considerando que o modelo original de duas fasapls@® na base do reator, em
z=0, a vazdo massica de gés nesse ponto é igaaBa de gas que garanta a condi¢do

de entranhamento, como explicado no Cap. 5.1.

Fgei = FgWge,i (20)
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5.3.3. Condicéo de contorno para a temperatura da borra

SOUZA-SANTOS (2004) descreve 0 processo iteratiaapencontrar a

temperatura das particulas na base do reatod,

* Atemperatura média no interior do reator (tamb&antado aqui de leito]p 4,
€ maior que a temperatura do gas na superficiestitbdidor, T ,—o. Portanto,
existe uma transferéncia de calor entre o leitaeperficie do distribuidor que é
igual a transferéncia de calor entre a superfigidistribuidor e a temperatura de

entrada do gas, expressa por:

Ad' t,z=0
—asez=n (TB,Z=0 - Tge) = aB—dist(TB,av - TB,Z=0) (21)
Xdist

ondeag_g4is: € O coeficiente de transferéncia de calor entet@ e a superficie
do distribuidor e é calculado como descrito em S®{EANTOS (2004).

Enquantoly;s ,—o corresponde a condutividade térmica do distribuido

* Atemperatura média do leitd(,,,) € calculada para cada iteragédo mediante um
balanco global de energia no leito. A temperatacmetrada neste balanco global
deve ser igual a média calculada do perfil de teatpeas obtido pela conservacao
de energia.

» Conhecendo o valor d&;,, € possivel calcular o valor da temperatura na
superficie do distribuidor. Esse valor deve coimadm o valor calculado com a

expressao:

(Tg,z=0 - TO)Fg,zzocg + an:l(’rm,zzo - TO)FH,mCm

Tg ,—0 =Ty +
B,z=0 0 Fgrzzng + 273”=1 FH,mCm

(22)

 As Egs. (21) e (22) sao utilizadas para encontraalor da temperatura da

superficie do distribuidor.

5.3.4. Condicéo de contorno para a vazao massica da borra

Finalmente, a condicdo de contorno para a vazaeicaade particulas no leito é
estabelecida em = zz, por meio da seguinte equacao:
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lm

Fspiz=z; = Fy miz=2WpLb,i (23
1=1

onde, segundo SOUZA-SANTOS (2004), a taxa de pdacarrastadas no gas,

Fy m.z=z5, € Calculada por:

2,5
(ug — tgms )ZzZB

‘ug2,5

Fymiz=zg = 3,07 x 107°A5%d}, 5=, 05> %" (24)

me,l
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6. CINETICA QUIMICA

Os modelos mateméaticos que visam descrever 0os fm@snque ocorrem no
gaseificador buscam contemplar as interac6es gquresoe entre as espécies quimicas por
meio da utilizacdo de termos fonte nas equacdesmervacao. Esses termos fonte séo
determinados através da cinética quimica do procdssgaseificacdo, que procura
descrever cada uma das etapas termoquimicas nasoquacesso € desenvolvido. Por
isso, para fazer a andlise da cinética quimicanterior do gaseificador, € de suma
importancia a identificacao e classificacdo dagdea que ocorrem em cada etapa do

processo.

Durante a etapa de secagem e grande parte dadetag@lise ocorrem apenas
processos de decomposi¢éo térmica, ou seja, ndicentoeacdes quimica&OMEZ-
BAREA E LECKNER, 2010 Contudo, € possivel modelar esses processwmantb
como basaima estrutura similar as das rea¢des quimicasjdevaado uma constante
cinética dependente da temperatura para achar axaade reacdo e determinar 0s

produtos.

Nas etapas de combustéo parcial dos volateis artborizado e gaseificacdo do
carbonizado, ocorrem reac¢des quimicas tanto horeagécomo heterogéneas, sendo
que, para o calculo da taxa das reacdes heteray@wy@ ser considerada a transferéncia

de massa através das camadas existentes ao ggltre da particula.

Com base nos conceitos fundamentais de cinéticaicpiapresentado por
TURNS (2000), a taxa de producédo ou consumpde uma determinada espécie

reagindo em uma reaci@ dada por:

Ryinai = M; Z Vil (25)
j

O coeficiente estequiométrico;{) € positivo se a espédiestiver sendo gerada
ou € negativo se estiver sendo consumida. A taxaafgio ) € dada em base molar e

dependera do tipo de reacdo que estiver sendadaald® somatorio € realizado para
todas as reacdes quimicas de cada fip® devera ser multiplicado pela massa molecular

do componenté (M;).
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A diferenciacado do tipo de reaca@infd) € importante pois, para cada tipo de
reacdo (homogénea ou heterogénea), existe uma fiistiata de calcular a taxa de

reacao ), como apresentado a seguir.

6.1. Reagbes homogéneas

Como mencionado anteriormente, as reacdes quilnarasgéneas sao aquelas
gue ocorrem no interior de uma das fases, no cagaskificador, na fase gasosa. Por
exemplo, se em uma mistura heterogénea bifasieagente presente em uma das fases

se transfere para a outra fase e 14 reage, a reag@bomogénea (LOPES, 2009).

As reacbes homogéneas podem ser consideradas seggbais, ou seja, uma
Unica reacdo capaz de combinar todas as reacdesrgtges, conforme explicado por
CASTELLANOS (2012) A sequéncia de ocorréncia dessas reacdes € odeloeeno

mecanismo de cadeia e envolve varias espéciesapsmstaveis e instaveis.

Neste caso, conforme informado por SOUZA-SANTO®@Ppara cada reacao
existe uma formula diferente para calcular as tdeagacaor), utilizando informagdes
tabeladas de valores de coeficiente cinétijo e forma geral, a equacdo para célculo

da taxa de reaca@) pode ser escrita como:

M=MNeq N=Neq
f=k [ [ i = [ ] oo (26)
m=1 n=1

onde, ] e [n] representam as concentracdes molares de reaganteprodutosn
na reacdo quimicg. Os expoentesv,,; € v,; correspondem aos coeficientes
estequiomeétricos da reaco O sinal negativo no primeiro expoente indica gue
espécie quimican estd sendo consumida e o sinal positivo no segexgoente
indica que a espécie quimicaesta sendo gerada. Finalmente, as constaif.g-\tesizj

sao os coeficientes cinéticos da reggdas duas direcoes.

Os coeficientes cineticdgpodem ser calculados pela equacéo de Arrhenius ou

por meio de equacdes pre-determinadas em funcéadao quimica (TURNS, 2000).
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Além disso, deve-se levar em conta que algumas esspes incluem
concentracdes de espécies que ndo participam itxplente na estequiometria da reagéo
global, como € o caso da reacao de oxidacdo do ¥bmde Carbono (CO), que é afetada
pela presenca de-8, conforme apresentado em GOMEZ-BAREA E LECKNERL®
e SOUZA-SANTOS (2004).

6.2. ReagOes heterogéneas

Ao contrario das reacdes homogéneas, as reactEm®déneas envolvem ao
menos duas fases distintas e promovem a transi@réaanassa entre as mesmas. No
caso do gaseificador, as moléculas de um gas reagee forem reagir com uma
molécula na fase soélida ou liquida, precisam prionagiravessar as camadas de cinzas ou
até mesmo de outro gas que estejam envolvenddeonde particula, como mostrado na
Figura 20. Dessa forma, a taxa de reacao depedaeesisténcia imposta pelas diferentes
barreiras (SOUZA-SANTOS, 2004).

Cinza ou materal .
reagido Camada de gas do contorno

{a) (b)

Figura 20 - Modelos de particula para reacfes ¢tgdeeas gas-solido/liquido. a)
Modelo de nucleo ndo exposto. b) Modelo de nuckposto.

(Fonte: CASTELLANOS2012.
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A Figura 20 apresenta dois casos limite de modelpaiticula. No modelo de
nucleo nao exposto (Figura 20a), o nucleo, quedé as reacdes ocorrem, € rodeado por
uma camada de material inerte (por exemplo, cigae) por sua vez, é rodeada por uma

camada de gas. Neste modelo o nucleo néo ficaniegite exposto a atmosfera reativa.

Ja no modelo de nucleo exposto (Figura 20b), cenlElrodeado apenas por uma

camada de gas, de forma que o nucleo esta sengostex atmosfera reativa.

No caso do fluxo de arraste, o atrito entre asiqudsls provocado pela
movimentagdo das mesmas juntamente com o aumetgmgeratura proximo a camara
de combustéo, que causa a dilatacdo do nucleopppu®/ocar a separacdo da camada

de cinzas do nucleo, deixando-o exposto e fadilliianocorréncia das reacoes.

As taxas de reaca@) para cada um dos modelos de particula que gEticda

transferéncia de massa entre a borra e o gasrdaleamento ou entre particulas de borra
sao apresentadas a seguir (SOUZA-SANTOS, 2004):

* Modelo de nucleo ndo exposto:

~ 2 ﬁi,oo - ﬁi,eq
DT YU
p:l n=1 U;n

(27)

ondeUy ,, representa a resisténcia a transferéncia de ressszada pelos diferentes tipos

de camadas que rodeiam a particula.
Assim, temos que:
Uy 1: resisténcia exercida pela camada de gas;
Uy ,: resisténcia exercida pela camada inerte queaadgiicleo;
Uy 3: resisténcia exercida pelo nucleo da particula.

A Equacdo 2 apresenta a taxa de consumo (ou pr@ddedum componente
gasosg em uma reacado muti-fasicaonsiderando trés tipos de resisténcia a tramsfieré

de massa.
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* Modelo de nucleo exposto:

~ 2 ﬁi o T ﬁi eq
= - - 28
J dp,l Z‘?l:l UX,Tl ( )

De forma semelhante ao modelo de nucleo ndo exgestos que:
Uy ,: resisténcia exercida pela camada de das,= Uy ; ;
Uy ,: resisténcia exercida pela camada inerte queaadeticleoly , = 0;
Uy 3: resisténcia exercida pelo ndcleo da partidiia, = a” Uy 5.

onde o coeficient@ corresponde a geometria da particula, sendo (Qyearaetria plana,
1 para cilindrica e 2 para esférica & relacéo entre o raio do nucleo e o raio da camad

inerte da particula.

A deducao completa das Equacgbes 26, 27 e 28 podbservada em SOUZA-
SANTOS (2004).

49



7. PROGRAMA DE SIMULACAO CeSFaMB™

O programa CeSFaMB™Cpmprehensive Simulator of Fluidized and Moving
Bed Equipment também conhecido como CSFMB® foi desenvolvidmpamular as

condicOes de operacdo de equipamentos como bassificadores e secadores.

Desenvolvido em 1987, o programa vem sofrendo aates melhorias,
permitindo-o lidar com uma grande variedade de ipihsiades, processos e
equipamentos (SOUZA-SANTOS, 2016). Para garardordiabilidade do programa, os
resultados de diferentes casos de simulacfes fowarmparados com dados operacionais

de plantas reais em escalas distintas, sempredubtEsvios pequenos.

Em busca de uma combinacéo de precisao, recuregautacionais e tempo de
processamento, o programa adota um modelo unidior&isem regime permanente e
desprezando efeitos de difusividade. De acordoSOtdZA-SANTOS (2004), o fato de
que os equipamentos usados no processo de gasificperarem basicamente em
regime permanente e que os efeitos dos fendmemegao/os sdo muito maiores que

os fendbmenos difusivos, justifica essa aproximacao.

Apesar dessas simplificacdes, segundo SOUZA-SAN{2D87), a solucdo do
sistema de equac0Oes diferenciais ndo-lineares prové&enario completo e detalhado de

todos os aspectos significativos no interior dagamento.

Para obter resultados mais confiaveis e ter mexgbilidade nas simulagdes, a
nova versao do programa permite detalhar os commpesmenternos do reator bem como
suas camadas de isolamento externo. Esse ajustatgpeao programa calcular a
temperatura das interfaces das camadas e a tempatatsuperficie externa com grande

precisao, garantindo um projeto do reator segem, rcos a sua estrutura.

Outra funcionalidade do programa é a sua capacidadebalhar com reatores
de area interna variavel e até com mais de uma o alimentada no reator. Essas
flexibilidades permitem a analise de casos maixiprds a realidade, garantindo ao

usuario resultados acurados.

Para resolver os casos definidos, o programa coag@gzando um modelo de
duas-fases na entrada do gaseificador, com oondieitdeterminar as reacdes que irdo

ocorrer entre as particulas e o gas de entranhartantbém chamada de fase emulsao)
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e as reacOes entre as fases gasosas. Em seguideaqbe posicao axial, sdo computados
os valores das equacdes de conservacédo de masdd @&&q. 16) e de conservagao de

energia (Eq. 17 e Eqg. 18), obtendo os perfis dpéeatura e composicao no gaseificador.

Para iniciar a solugcdo das equacoes, sdo adotéglasas condi¢gbes iniciais
assumidas para o ponto inicial do equipamentoefay para = 0. Essas condi¢des estao
relacionas com os dados dos produtos a serenadtilzno processo e estao apresentadas
nas Equacdes 19, 20, 21, 22 e 23.

Os resultados das equagfes sdo comparados conmoossviaiciais e, caso o
desvio seja maior do que o estabelecido pelo wsuaprograma utiliza os resultados

gerados como novas condi¢des iniciais para soldga@quacoes.

Os procedimentos supracitados séo repetidos atéauea a convergéncia, ou
seja, o0 desvio entre as concentracdes de espédipEgs supostas e computadas, assim
como o desvio entre a transferéncia de calor dassfaatinja um valor minimo

determinado.

Contudo, o software foi inicialmente desenvolvido para trabalhar com
combustiveis solidos a base de carbono, como canudral, carvao vegetal e madeira
(SOUZA-SANTOS, 1987). Posteriormente, em 2004, fwswe passou por algumas
melhorias que permitiram a utilizagdo de biomassmac combustivel de entrada
(SOUZA-SANTOS, 2004 e SOUZA-SANTOS, 2007). Nestemmato, a busca por
energias renovaveis se tornava um assunto de nelavglobal, o que fez com que o

software fosse utilizado e validado em diversag@stacadémicos.

Na 42 geracdo do software foram adicionados resideopetréleo (como por
exemplo, residuo de destilacdo e fluido asfaltompo possiveis combustiveis de entrada
(SOUZA-SANTOS, 2016) e a opcao de utilizar um dgassdor de fluxo de arraste.
Devido ao seu pouco tempo no mercado, ainda n&teaxireferéncias que avaliem o
desempenho do programa para trabalhar com estebustiveis e este tipo de

gaseificador.

Essa nova ferramenta do programa permitiu que remélsses fossem realizadas,
como por exemplo, a gaseificacdo da borra oleosaettéleo, objetivo de estudo do

presente trabalho.
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Devido a complexidade das reacdes quimicas queremeono processo de
gaseificacdo da borra, levando em conta os difesgatmanhos e particulas existentes na
borra e os tipos de reagbes, que podem ser honagy@ne heterogéneas, além das
variacfes que ocorrem no interior do equipamewimocaumento de temperatura e perda
de carga, que também interferem nas reacdes qsinoc@eSFaMB™ tornou-se um
grande aliado para determinar os resultados dessegso. Desta forma, foi possivel
avaliar o processo de gaseificagdo da borra otdmpatroleo e concluir se seus resultados
sao satisfatorios para justificar a implementac@oaucha unidade deste tipo em uma

refinaria.

7.1. Método de Convergéncia

Os primeiros dados de entrada no sistema sao mefer@os parametros de
convergéncia do programa. Uma vez que o prograrzauf de um método
deterministico para atingir a convergéncia, tomaecessario estimar os valores minimo
(CCMINP) e maximo (CCMAXP) esperados para convedsacarbono sélido ou liquido
em gas. Esses valores sdo dados em porcentagermefersen ao carbono associado ao
teor presente na carga de entrada. Devido a prascgasmicos e fisicos, parte do carbono
€ convertido ou liberado, podendo formar comporsentano CO, Cg CHs e varios
outros de maior peso molecular. Porém, parte doooar liberado por ultimo deixa a

carga inicial em forma de alcatréo.

O programa utiliza o valor fracional correspondeg€CCMINP (CCMIN) como
input para resolver as equagdes de balanco de masseg@eApOs finalizar a integracao
da sesséao do leito, o valor computado para a ceiiwéACON(1,Carbon)) é comparado
com o CCMIN. Caso o valor comparado seja maiorragniama repete a integracao
usando CCMAX para a conversao de carbono fixo,efa ® quanto de carbono sélido
ou liquido €é convertido em carbono gasoso. Se o walor computado (ACON(Carbon))
for menos que CCMAX, entende-se que o resultadejalds esta entre os parametros
iniciais de convergéncia. Por conseguinte, a ralm&onvergéncia ira gerar uma nova

estimativa e repetir a integracao.

Caso o0 valor computado e a estimativa ndo apresemtginais opostos, a

convergéncia do programa sera interrompida. Poo dado, se os sinais forem opostos,

52



todo o processo de convergéncia sera repetidwuata diferenca entre o valor computado

e o valor estimado seja menor do que o maximo deksejado (CCDEVP).

Para auxiliar o processo de convergéncia e redumpo de processamento,
outras estimativas iniciais podem ser feitas, cqmo exemplo a porcentagem da
convergéncia de absorvedores no leito (ABSCP), raeptagem da convergéncia de
volateis no leito (VOLCP) e o maximo desvio de cengéncia para outras fracdes
(AVDEVP). Embora esses valores possam ser infereles ndo afetam o resultado final

da convergéncia e o programa podera obter essgeyahesmo sem a estimativa inicial.

De forma a solucionar o sistema de equacdes ddisnmeferentes aos balancos
de massa e energia no leito, o programa faz usdgdenas condi¢cbes de contorno em
sua basez(= 0). O procedimento padrao é calcular os valbesgado nas estimativas
iniciais de converséo de carbono e, a partir destisnar as condi¢des de contorno para
a temperatura, embora seja possivel definir a teahy@ enz = 0 (TGUESS). Porém,
caso o valor escolhido seja muito distante da Gitniaeal, a convergéncia pode nao ser

atingida.

Outro parametro que deve ser avaliado € o critdeoconvergéncia para a
integracdo numerica de massa e energia (TOLMB) Rasametro é responsavel por
controlar o desvio toleravel nas integracdes, ¢a, saso o desvio aceitavel seja muito
grande os resultados obtidos terdo um erro acumula@ior e, por conseguinte, o
resultado terd menor confiabilidade. Por outro Jado desvio muito pequeno demandara
maior esforco computacional e tempo de simulacdiornnau até mesmo interromper
uma corrida devido a rigidez numérica do sistensgeEEomprometimento entre tempo

computacional e confiabilidade do resultado devegaliada em cada caso.

A convergéncia do carbono-fixo no leito geralmeéitam processo simples e
relativamente rapido, porém alguns casos espgmdism envolver situacdes complexas
levando a problemas de convergéncia ou situac@emisr Nestas situaces é possivel
definir um conjunto de fatores de convergéncia (NMpPque auxiliara na convergéncia
do carbono no leito. Na Figura 21 € possivel olaseavtela de interface grafica do

programa com os campos dos parametros de conveagéserem preenchidos.

O primeiro fator (ICONV(1)) define a estratégiaibagpara o balanco de energia

usado para determinar as condicdes de contornaseadw leito. Este fator determina se
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sera aplicado uma estratégia de convergéncia imgi$es ou um calculo mais preciso e

rigoroso.

O segundo fator (ICONV(2)) permite escolher enwes gbrincipais modos para
determinar a regido onde as principais reacbesenorO primeiro modo faz uso do
range de temperaturas no qual as reacdes geralawmcem, enquanto o segundo faz
uso das velocidades das reacfes e taxa de ciroudagparticulas no leito para realizar

um calculo mais complexo.

O terceiro fator (ICONV(3)) estabelece se o prograimd incluir um novo
conjunto de condi¢cdes de contorno a cada passerdgdo ou ndo. Caso seja optado por
nao mudar, as condicfes de contorno serdo magtiéasfinal de um ciclo de iteracdes
no leito e somente no final seréo recalculadassépeée levar um pouco mais de tempo

entre iteragdes, é possivel obter mais sucessomvaigéncia.

O quarto fator € relacionado aos processos condcawnao é aplicavel a esta

anélise.

O quinto fator (ICONV(5)) permite ajustar 0 métode solucdo das equacdes
diferenciais, escolhendo entre o método de AdamsHigio, que é um método de passo
multiplo, ou 0 método BDF de Gear, que baseia-sema aproximacao polinomial das
solugdes numéricas calculadas anteriormente (SI20A3), produzindo resultados mais

rapidamente.

O sexto fator (ICONV(6)) permite ajustar o indicado método para solucéo de
equacgOes diferenciais ndo-lineares conforme odgaigidez do sistema.

O sétimo fator (ICONV(7)) controla o procedimende convergéncia da
conversdo de componentes volateis. A primeira opedimite a conversao de volateis
em diferentes fases a cada iteracdo, enquantogueada Opcdo O programa procura
apenas a convergéncia do carbono, assumindo guel@essa for atingida as demais
conversfes também serdo. Apesar de reduzir o teopputacional, a segunda opgao
pode levar a instabilidades devido aos conflitoseens diferentes procedimentos de

convergéncia.

O oitavo fator (ICONV(8)) indica se a segunda dmilsy ou o termo de

condutividade do gas sera considerado no balaneoeatgia. Essa escolha é responsavel
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por obter um perfil de temperaturas mais realigtedo na fase emulsdo quanto a fase
bolha.

O nono fator (ICONV(9)) € usado apenas para resttedluxo de arraste e serve
para determinar se existe uma fonte de ignicddcedit Métodos de ignicdo como o
piloto de chama continua ou operagdo com tochaw&tualmente usados para garantir
minimas condi¢des de ignicdo do combustivel. Cantisdo ndo garante que tal operacao
sera estavel ou possivel. Desta forma, o programaife simular uma fonte de ignicéo

adicional para atender aos critérios de gaseifecaca

Os demais fatores sdo referentes a casos de séunulderentes do objeto deste
trabalho e por isso ndo séo relevantes nesse tonf@x métodos selecionados para a

andlise proposta neste trabalho sdo apresentadtesms.

Por fim, deve-se selecionar 0 nimero maximo degtes que ira limitar o
namero de iteracdes para o procedimento de convaegéo carbono-fixo (MAXNIT) e

dos componentes volateis (MAXNCV).

e
= = X (% oY [
Input Ouput Cloge Exit Aun Dt \ |
Case Identification =
Title [TITLE) |Bubbiing Fluidized Bed Gasification of liquid asphaltic
Sublitle (TITLE2) [
Print Control Parameters
[~ Print intermediate details
00,00
on in the bed (CCMAXF) 5000
Cor & of fissccarbon in the bed (CCDEVF) 1
G in the bed [ABSCP) 1
G ed [VOLCP) 1
Ma  of other fractions but fixed-carbon [AYDEVF) 1
G 1
Cor the numerical integration of mass and energy (TOLME) 1,006
m @ (3 4 (8) (6) (4] 18 E] (lu}
2 parameters (ICONY) o i o o o 2 & o a 1
ers [DUMP) 0 0 0 0 0 0 [} [i} 0 0
MAXNIT MAXNCY
Masimum numbers of ierations for carbon and valatie conv. |
Equipment Data - Class Description
Operaling Mode [IGASF) Gastier - =
« I

Figura 21 — Interface grafica do CeSFaMBpara insercdo dos parametros de

convergéncia.

7.2. Geometria do Equipamento

ApoOs definidos os parametros de convergéncia, éssado definir a geometria

do reator. Os diversos parametros disponiveis ftva® permitem uma modelagem
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muito proxima ao caso real, desde definicbes deng&# quanto de componentes

internos e externos.

O primeiro parametro a ser definido indica 0 modgbderacional do programa
(IGASF), onde ¢é selecionada a classe do equipangertsera utilizado. Essa indicacéo
farh com que o programa determine quais sdo ossdzeftinentes a serem calculados

para aquele problema.

Em seguida deve ser informado o tipo de equipam@B@UIP) a ser utilizado
na simulagdo. A versao atual do programa permiteartreatores de leito moével ou fixo,
contra-corrente ou co-corrente, reator de leitadihado borbulhante, reator de leito

fluidizado circulante ou reator de fluxo de arraste

7z

Apés a definicdo do equipamento é necessério dgt@rnsua geometria,
comecando pelo leito. A forma basica da secdouessal do leito (ISCSD) pode ser
circular ou retangular/quadrada. Esse fator teffuéincia na troca térmica entre o
equipamento e o ambiente externo e no desenvoltintknescoamento no interior do

equipamento.

O diametro interno do equipamento (DIAME(i)) € ummatriz que permite
determinar o diametro interno do reator para difie®posi¢cdes do seu eixo vertical. Caso
a secdo transversal escolhida ndo seja circularpgrama selecionara uma secdo com

diametro hidraulico equivalente.

O didmetro interno do equipamento é uma das vasiduais importantes para
descrever a geometria do equipamento. Embora egmagnao limite valores, diametros
muito grandes podem dificultar uma fluidizacao estaenquanto diametros muito

pequenos podem nao permitir que a fluidizacdoaegncada.

Na sequéncia deve-se selecionar a altura do [Ed). Processos de gaseificacédo
normalmente requerem leitos mais altos do que psose de combustdo porque
gaseificadores operam sob o regime de reduc¢ao cpiiou seja, esse regime so pode ser
alcancado apds a completa exaustdo do gés oxidgettedo através do distribuidor.

Necessita-se, também, definir as caracteristicaigtiobuidor, uma vez que ele
sera o responsavel pela injecdo de gas no leistrifdiidores do tipo placa perfurada ou
de poros sdo mais comuns em aplicagfes de pegsesla,eenquanto equipamentos de

escala industrial geralmente fazem uso de disttdyes do tipo flauta. Além disso, o
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tamanho dos orificios possui grande influénciaadoanho inicial das bolhas, podendo

reduzir ou acelerar o tempo de transferéncia dsanastre fases.

Por isso, parametros como diametro dos orificiodistibuidor (DOD), nimero
de orificios no distribuidor (NOD), porosidade daga do distribuidor (EPPP), didametro
médio dos poros (DPOR), diametro interno das f(PdFLUT), didametro externo das
flautas (DOFLUT) e numero de flautas (NFLUT) deveen estabelecidos de acordo com

a geometria definida previamente.

Outro fator passivel de selecdo é o isolamentoid¢ércho equipamento. Tanto
para o leito quanto para o distribuidor é possildinir parametros como espessura do
isolamento, condutividade térmica média e emisatlédmeédia da superficie externa.

Esses fatores irdo interferir na troca térmicaeeatequipamento e o meio externo.

De forma semelhante é possivel definir a existéneiado de serpentinas internas
ao equipamento. Caso seja um componente existénfmssivel definir diversos
parametros, que vao desde quantidade de tubgsitEio dos mesmos. A presenca da

serpentina podera elevar a temperatura interneatorracelerando as rea¢ées quimicas.

Por fim, em casos de reatores de leito fluidizadmiante é possivel determinar

0s parametros de reciclo e caracteristicas dasngis| como nimero, diametro e altura.

7.3. Caracterizagéo das correntes

No processo de gaseificacao existem trés princguarentes cujas caracteristicas
terdo um papel fundamental no resultado a serahdiccarga, o gas (que pode ser de
fluidizacdo ou de entranhamento) e o gas de injetéomediaria.

O gas de entranhamento sera alimentado pelo distobe tem a funcdo de
carregar, ou arrastar, a carga através do leitcedtmr onde iniciar-se-do as reacgdes
qguimicas. Esse gas pode ser uma mistura de vapoalgum gas, ar ou oxigénio e sua

quantidade determinara o regime ao qual o reatarssdometido.

A corrente de injecdo intermediaria de gas podeusada com diferentes
propésitos, podendo apresentar diferentes compsgaté mesmo pontos de injecao no

equipamento. Uma de suas aplicacfes é aumentiaiéme&a da conversado de carbono
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por meio de injecao extra de ar. Poréem também gedetilizada para evitar temperaturas

extremas no leito por meio de injecdo de ar ouantel

E, por fim, temos a corrente de carga, ou aliméuwagbjeto da gaseificacdo. O
programa permite definir o tipo de corrente qué amentando o sistema, se se trata de
um solido, como carvdo, madeira, baga¢co de caomajdsisa, ou liquido, como 6leo
asfaltico, combustiveis liquidos em geral e coqaeepdtroleo. Cada tipo de carga
responderd de maneira distinta para algumas realeamseificacdo e processo de

devolatizacdo, devido a reatividade de cada corivalst

Para cada uma das correntes supracitadas € podsfuel parametros como
composicao, temperatura, pressao, vazdo massmeakde injecdo. Cada um desses

parametros terd interferéncia no resultado final.

7.4. Solugéo do Modelo

Os parametros descritos na secéo anterior serdegddados de entrada para o
programa CeSFaMB™ solucionar o sistema de equagbesmodela o problema.
Baseado em diagrama de blocos, a estratégia deadsoldo programa pode ser

simplificada nos passos seguintes.

e Leitura dos dados de entrada. A informacgdo basica pma simulacdo envolve
parametros de controle, como tipo de equipamemierancias, estimativas
iniciais e desvio maximo permitido para simulag@rametros para descrever a
natureza do combustivel, vazao das correntes edasioem como composi¢ao
quimica, temperatura e pressédo, geometria basiaguadipamento, detalhes do
distribuidor de gas, posicao dos pontos de injelgdacorrentes, caracteristicas do
isolamento térmico e descricdo das particulas.

» Célculos preliminares. Para iniciar o processa@@g¢éo alguns célculos podem
ser necessarios, como por exemplo, transformac@odddos para a base ou
unidade necessaria, ajustar os valores necesgaaias balizar os célculos,
aplicacdo dos valoredefault do sistema para parametros ndo fornecidos ou
desconhecidos pelo usuario, aplicacdo das rotisa@sgnalisar a composicao do

carbono fixo.

58



Supbe uma conversdo de carbono fixo. Com os valoiegno (CCMIN) e
maximo (CCMAX) de carbono fixo determinadosinputinicial, o programa ira
ajustar automaticamente conversdes semelhantespareros componentes no
combustivel.

Inicio da Convergéncia. Determinacdo do modelcededo heterogénea (nucleo
nao-exposto ou nucleo exposto).

Calculo da distribuicdo média de tamanho de pdatito leito para cada espécie.
Para isso, um processo iterativo envolvendo c&cdbp distribuicdo média de
tamanhos de particula, valores para as taxasitteeatr arraste de particulas deve
ser realizado.

Ajuste das condi¢cbes de contorno para o sistemegdacdoes diferenciais que
descrevem os balancos de massa e energia na bagte ¢o= 0). Esse processo
envolve trés etapas: ajustar as condicdes paradeadas (bolha e emulséo),
resolver o balanco de energia geral no leito enestas temperaturas para cada
espécie através da transferéncia de calor entisgrdodidor e o leito.

Resolucao do sistema de equacdes diferenciaismeards para toda a extensao
do leito. A solucéo sera calculada tanto para &esdo minima de carbono fixo
quanto para a conversao maxima.

Verifica se as conversdes de carbono fixo estdmado minimo e abaixo do
maximo. Em caso afirmativo, o programa passa an@ssunovo valor calculado.
Caso contrario, o programa tem duas alternativass [@terrompe
automaticamente o processamento e solicita aoiasu@ros valores de minimo
€ maximo para recomecar, ou a rotina de calcukspp®e um valor intermediario
para a conversao de carbono fixo e retorna paepa é — Inicio da convergéncia.
Na etapa 4, as Ultimas conversdes computadas paderaais espécies sao
consideradas como valores iniciais. O processpéiid® até que a convergéncia
seja alcancada. Uma vez atingida a convergéncia pacarbono fixo, a
convergéncia para as demais espécies é geralnieatgada. Caso contrario, 0
programa deve informar o usuario e fornecer indega@ara definir critérios mais
rigorosos para o desvio maximo da conversao dewoasbxo.

Realiza os ultimos célculos para apresentacdoesodtados.

Imprime os resultados.
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Um esquema simplificado do método de convergénzigrdgrama pode
ser observado na Figura 22.

freeboard

v
Definir condigdes

e
§¢—  diferencialda |[€——— llimite parao

energia no
freeboard

Resolver sistema de
massa e equagdo

diferencial da
energia no leito
Resolver sistema de
massa e equacdo

Calculos
preliminares
Imprimir os
resultados

(s

Figura 22 — Diagrama simplificado do método de g@buutilizado pelo programa
CeSFaMB®.
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7.5. Validacao do Programa

Em seus trabalhos cientificos, SOUZA-SANTOS (2@&WDA,6 e 2019) apresenta
diversos casos experimentais que foram reproduzidegputacionalmente utilizando o
programa CeSFaMB Esses estudos foram realizados fazendo usoetemli¢s tipos de

equipamentos, produtos a serem gaseificados egi@msdoperacionais.

Contudo, conforme alertado por CASTELLANOS (20Xt)contrar um estudo
experimental que possa ser simulado no CeSFaMB ™ péua tarefa simples, devido a
guantidade de dados de entrada requeridos peloapnagGeralmente, todos esses dados

nao sao apresentados pelos autores nas suas poetica

A fim de verificar a correta utilizacdo e a acuaadd programa para simular uma
gaseificacdo em reator de fluxo de arraste, o esaxgpperimental desenvolvido por
ASHIZAWA et al. (2005) foi simulado no CeSFaMB™ neste trabalho eessltados

obtidos foram comparados com aqueles apresentadestundo.

Essa reproducéo ndo s6 avalia o comportamentoftiease como também serve
como balizador para ajuste dos demais parametrogriergéncia, que nao existem nos

estudos experimentais.

O estudo em questéo analisa as caracteristicagse#igacdo de um 0Oleo extra-
pesado em um reator de fluxo de arraste e, parauskza como matéria prima um oleo
de composicédo conhecida, o Orimulsion®. Esse ¢é lem ¥enezuelano desenvolvido
para uso industrial a partir de uma mistura de @@%m petrdleo com 8,5°API e 30%
de agua fresca (RODRIGUEZ, 2004). Por ser um Glé@a-gesado, sua composicao se
assemelha a encontrada em borras de petréleotanjoortorna-o ideal para o presente
estudo. A composicdo do Orimulsion® € apresentad@atela 7 e sera a utilizada nas

analises subsequentes.

Propondo a gaseificacdo do Orimulsion® como alteraaiavel para promover
a diversidade de combustiveis usados como maténema inddstria termoelétrica,
ASHIZAWA et al. (2005) utilizam um gaseificador de fluxo de arradee escala
laboratorial capaz de processar 100 kg/h a umagwede 1,9 MPa. O gas de sintese

produzido é composto basicamente deGD, CQ e agua.
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Tabela 7 — Composicdo do Orimulsion® em base neg¢smnte: Adaptado de
ASHIZAWA et al, 2005)

Andlise aproximada

Umidade 28,80%
Cinzas 0,18%

Carbono fixo 55,37%
Enxofre total 2,81%
Volateis 12,84%

Andlise imediata (base seca)

C 84,28%
H 10,33%
@) 0,55%
N 0,64%
S 3,95%
Cinzas 0,25%

Poder calorifico superior [MJ/kg]

HHV 29,76

O reator foi projetado para o tempo de residénédiode 12s, de forma a atender
combustiveis com taxa de reacao relativamente bBi@sta forma, foram adotadas as
seguintes medidas: 3,0 m de altura e 0,3 m de di@nmeerno. Para minimizar a perda
de calor, a parede interna do equipamento foi tielee€om materiais refratarios e
isolantes térmicos. A Figura 23 apresenta um dimmgrasquematico do gaseificador
utilizado no estudo de ASHIZAWAL al.(2005) e reproduzido no presente trabalho.
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Figura 23 — Desenho esquematico de um gaseifichdfiuxo de arraste (Fonte:
Adaptado de ASHIZAWAet al, 2005).

Na Tabela 8 sdo mostradas as composi¢cées, em valurie, obtidas por
ASHIZAWA et al.(2005) e na simulacao realizada neste trabalhonpar da utilizacao
do softwareCeSFaMB'’, para uma raz&o estequiométrica de ar de 38 %.

Pela Tabela 8, é possivel observar que, de mageiad os resultados simulados
se aproximam dos valores obtidos experimentalmpoteASHIZAWA et al. (2005).
Para as concentracdes de, KO, CQ e HO, os valores obtidos por simulagéo
apresentam um desvio relativamente baixo. Contpdmg a concentracéo de £H
desvio relativo no valor obtido foi de 3.600%, e@daz com que ndo haja confiabilidade
no valor obtido computacionalmente para a conceddrdeste elemento.
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Tabela 8 — Comparacao entre os resultados obtig@simentalmente e por simulacao.

Composicao do gas de sintese (% vol. Desvio
Especie Quimica “AsHiZAWA etal. ke Relativo
(2005)
H2 39,4 42,2 7%
(6{0) 38,7 31,1 20 %
CO, 8,7 10,4 20 %
CHs 0,1 3,7 3600 %
H20 11,8 11,3 4%
Outros 1,3 1,3 0%

SOUZA-SANTOS (2012) explica que divergéncias nasceatracdes de uma

espécie quimica especifica podem ser justificadis pliferencas entre as caracteristicas

do combustivel real daquele incluido na base desida programa. Contudo, o programa

permite realizar alguns ajustes nos parametrosiansedas reacdes quimicas envolvidas

no processo a fim de reproduzir melhor as caratieas do combustivel real.

Porém, uma vez que néo ha disponibilidade de irdoé®s a respeito dos valores

dos parametros cinéticos utilizados por ASHIZAW®al. (2005), o referido ajuste néo

foi realizado no presente trabalho.

Analisando isoladamente as diferengas encontraadslivela 8, nota-se que:

1)

2)

3)

4)

Os resultados da simulac&o apresentam processmndristdo do carbono mais
completo do que observado experimentalmente, eggldtem maior teor de GO
e menor teor de CO;

Por outro lado, a maior geragao dedde CH indica que a eficiéncia calculada
do reator para geracdo do gas de sintese foi daigue a medida para estes
elementos;

Além da j& mencionada diferenca dos parametrosioisé outros fatores como
eventuais imperfeicbes construtivas do reator (cometerogeneidades no
isolamento térmico) ou do préprio processo de mewtacao interna dos fluidos,
podem explicar algumas destas diferencas;

Da mesma forma, o modelo tedrico utilizado fazdespremissas simplificadoras,

como citadas no item 6, de forma a permitir o pgeoede céalculo com esforgo
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computacional compativel com o resultado desejad@gumas destas

simplificacbes, como a adocao de modelo unidimeasie a ndo consideracao
de movimentos rotacionais impdem algumas penalglade resultados. Torna-
se necessario uma avaliacdo mais analitica pateragasignificancia destas
penalidades, 0 que sera feito a seguir, principaiena@o que diz respeito ao
parametro temperatura, critico para o calculf,d®mo apresentado em 6.1;

5) Adicionalmente, em todo processo de medicao h& émtdnsecos relacionados
ao posicionamento dos sensores, calibracdo dosurnmsttos e precisdo dos
mesmos;

6) A superposicdo das limitagbes de célculo e dosepsms experimentais
demandam investigagbes que estdo além do escofetdEsalho. Entretanto,
uma vez que estas informacdes nao estdo dispanfiEso registro destas

possiveis causas para uma futura investigacao.

De forma geral, embora haja diferenca significateatre os valores de
concentracdo de GHobserva-se que o programa € capaz de reprodcamportamento
geral da gaseificacdo da borra no reator de flexardaste. Sendo assim, considera-se
possivel utiliza-lo para o desenvolvimento de estutk gaseificacdo e realizar analises

acerca do processo e dos gases produzidos.

Os gréficos ilustrados na Figura 24 e na Figuranistram os resultados
calculados para a concentracdo dos componenteisaatal e o grafico ilustrado na
Figura 26 mostra o comportamento da temperaturatenor do gaseificador, senda-
Om correspondente ao ponto de admissédo da boosaokz = 3m, 0 ponto de saida do

gas de sintese.
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Figura 24 — Perfis da fracdo volumétrica dos coreptes no gaseificador — GCQCO e
O>.

07

08

05
04 \ e — e i — i — i ——— ]
) ; r_.-.—l:l=-='

02 4

b

f
|
{

01

L4
L 4
L 2
L 2
L 2
3
L 3

L 2
L 3
¢
L 2
2 3
L
L 4

Z(m)

@ 20 ==tz =@ ChHe
Wolar Fraction Profiles in the System - H20, H2, & CH4&

Figura 25 — Perfis da fragdo volumétrica dos coreptes no gaseificador -6, H e
CHa.

O grafico apresentado na Figura 26 indica o peldil temperatura no interior do
gaseificador. Em seu trabalho, SOUZA-SANTOS (25)lica que muitas vezes pode
ocorrer uma variagao entre a temperatura real @aqbtida pelo programa pois o valor

de temperatura medido pelos termopares no equigardepende da fase que estd em
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contato com o termopar em um determinado instée#endo com que o resultado final

seja uma média estatistica das temperaturas medlldasaso do CeSFaMB, o valor

de temperatura média para cada fase é calculada@ada ponto ao longo do reator.

3000

2000

~@- EMULSGAS  =fll- CARBONAC. =)= AVERAGE

Temperature Profiles in the Bed (K)

Figura 26 — Perfis de temperatura no leito.

Estes resultados permitem observar uma intensiitcdo processo de reagéo no trecho

inicial do reator. Destaca-se o seguinte:

)

ii)

Ocorre praticamente uma estabilizagéo dos valardsrdperatura a partir de
Z~ 0.2 m, precedido por uma forte varacao inictalvalor de estabilizacéo,
ao redor de 160K € exatamente aquele onde ocorre uma estabilizdgao
valor dep, maximizando a geracdo de CO em detrimento dg CO

Como uma das premissas de calculo, listada o ifénaénexisténcia de troca
térmica na direcdo radial, conclui-se que h& paatente uma estabilidade
energeética a partir deste momento, mesmo que aoramuem a ser geradas
novas substancias no interior do reator;

Este comportamento ja pode ser visto como umadgad do calculo, uma
vez que, num reator real haveria a perda de calooago do seu
comprimento, exatamente em funcéo do processo ctvwe radiativo com

0 exterior;
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iv) A Figura 24 indica que a concentracao detéhde a zero apos este trecho
inicial, indicando que o processo de combustamseeantra fortemente neste
trecho;

Observando-se as Figura 24 e Figura 25, tem-seagds,uma forte variagdo no trecho
inicial, ainda continuam a ocorrer a formagao ddsstincias ao longo do comprimento
do reator. Ou seja, apos a estabilizacdo da tetaparainda ha o processo de geracéo

de gas de sintese no interior do reator.
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8. ESTUDO DE CASO

A fim de avaliar o comportamento do gaseificadooperar com borra oleosa de
petroleo, o presente trabalho analisa trés castiatds. No primeiro caso sera analisada
a sensibilidade da gaseificacdo para diferentégesagstequiométricas, em seguida sera
verificado o desempenho do sistema ao operar cfaredte composicéo de borra e, por

ultimo, a possibilidade de utilizar mais de um tifgoborra simultaneamente.

Esses casos permitem analisar o uso do gaseifipadocondicdes reais passiveis
de ocorrer em uma refinaria, como a variedade dosicao de borras, além de validar

o método como uma solugéo possivel para a destirelgérras oleosas.

Esses casos serdo analisados com auxilio do sef@&BFaMB™ e, para inicio
da simulac&o do processo de gaseificacdo € nelcedsfinir os parametros que precisam
ser selecionados. Esses parametros incluem dadascpavergéncia numérica, o
equipamento a ser utilizado bem como suas carstited fisicas, o combustivel a ser

gaseificado, o gas de entranhamento e as condigiigientais.

8.1. Parametros para convergéncia numérica

Os primeiros parametros a serem definidos séo egjlighdos a convergéncia
numérica do método que programa CeSF&WBtiliza para resolver o sistema de
equacOes que modela o processo de gaseificacdpar@sietros foram previamente
apresentados no item 7.1 deste trabalho e, a segu&o apresentados os principais
valores adotados, utilizando como referéncia osnatos aconselhados por SOUZA-
SANTOS (2016) para gaseificadores.

Os valores de CCMIN e CCMAX serédo usadas pelo progrnas duas primeiras
iteracOes da simulagao, definindo um intervalowkh para a solugao do sistema. Desta
forma, os valores destas variaveis foram ajustadeceda simulagcéo, buscando sempre
maximizar o CCMIN e minimizar o CCMAX. A reducédo ddervalo de busca leva a

uma convergéncia mais rapida do sistema.
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Tabela 9 — Parametros de Convergéncia

Parametros Valores Unidades
CCDEVP > )
ABSCP 0 @defaul) %
VOLCP 0 @defaul) %
AVDEVP 0 defaul) -
TGUESS 0 defaul) K
TOLMB 10° -
ICONV(1) 0 -
ICONV(2) 2 -
ICONV(3) 0 -
ICONV/(4) 0 ;
ICONV/(5) 0 -
ICONV(6) 1 -
ICONV(7) 0 -
ICONV(8) 0 -
ICONV/(9) 1 -
MAXNIT 90 -
MAXNCV 0 (defaul) -

O valor do maximo desvio permitido entre a porogata de conversao de
carbono fixo suposta e a calculada, CCDEVP, fandd, em geral, como sendo igual a
2. [Esse valor, embora permita uma menor rigidezta eslentro da
faixa de valores recomendados em SOUZA-SANTOS (R61#®i escolhido devido a
dificuldade de converséo do sistema de equacoe®ddiais.
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O valor da tolerancia maxima (TOLMB) permitida dueaa solucéo dos balancos
de massa e energia relaciona de forma inversacs@oedos resultados com o0 tempo
computacional. Por isso, o valor de®1@ecomendado por SOUZA-SANTOS (2016), foi

utilizado nas simulacdes.

O fator de convergéncia ICONV(2), define a formanoco programa mapeara a
regido onde a pirélise acontece. O método sugendw padrédo por SOUZA-SANTOS
(2016) considera a regido da pirélise aguele qogoeende temperaturas de 600 a 1200
K. Contudo, como avaliado por CASTELLANOS (2012¢saolha deste modelo provoca

uma maior instabilidade na solug&o do sistema.

Desta forma, foi utilizado neste trabalho o segumddelo (ICONCV(2) igual a
1), que faz uso das velocidades das reacdes el¢agimculacdo de particulas no leito.
Esta opcao, como informado por SOUZA-SANTOS (20@&)duz melhores resultados

guando comparada a opc¢ao padrao.

O fator de convergéncia ICONV(5), que determinalgserd o0 método
selecionado para a solucdo das equacg0es difeigrfoiaselecionado como sendo igual
a 0, correspondente ao método de Gear. Este métogadrao usado pelo CeSFaMB™
e, como explicado em SOUZA-SANTOS (2016), esse dwefzermite obter solucdes
mais rapidas e com uma maior preciséo e eficiéresolucdo de equacgdes diferenciais,

especialmente no caso de equacdes rigidas.

O fator de convergéncia ICONV(6), que permite defirmétodo de linearizacéo
utilizado para resolver o sistema néo linear deeges, foi escolhido como sendo igual
a 1, correspondente a um sistema de linearizap@octirda no qual o Jacobiano é

substituido por uma matriz diagonal baseada emdameada direcional.

O fator de convergéncia ICONV(9), que simula umadade ignicao adicional,
foi definido como sendo igual a 1. A selecdo desteelo considera uma fonte continua
de ignicdo, permitindo uma operacdo mais estawwifocme alertado por SOUZA-
SANTOS (2016).

8.2. Gaseificador

O equipamento utilizado como referéncia neste knab@ara simulacdo da

gaseificacdo da borra de petroleo foi o gaseificatofluxo de arraste, utilizado por
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ASHIZAWA et al. (2005). Este gaseificador € um modelo de eschlard#orial com
capacidade para processar 2,4 ton/d e foi projepedim CRIEPI Central Research
Institute of Electric Power Industyypara investigar varios fenébmenos que ocorrem no

gaseificador, incluindo reacdes quimicas e indiceglde performance do gaseificador.

A planta de gaseificacao utilizada no estudo, ikt na Figura 27, compreende
ainda resfriador de gas, tanque de estocagem ga cam capacidade de 15,rhomba
axial para alimentar o gaseificador, sistemas gersento de oxigénio e nitrogénio e um
complexo sistema para medicdo do processo, com@xemplo, amostragem do fluxo
de calor, tomadas de amostragem para 0 gas e pdfeufas com reacdo parcial e
analisador de gas optico (tipo Raman laser).

Para dar prosseguimento a simulagéo da gaseifickcBorra, o proximo passo é
selecionar os parametros relacionados ao equipaméfgsa selecdo sera feita
considerando as caracteristicas fisicas do gasgificsupracitado, mantendo os valores
o mais fiel o possivel. Quando houver necessidadaglima informacao adicional que
ndo foi disponibilizada no artigo de ASHIZAWét al. (2005), sera utilizado o valor
recomendado por SOUZA-SANTOS (2016).

Os primeiros campos a serem definidos sdo o Modomracédo (IGASF) e o
Tipo do Equipamento (IEQUIP). O Modo de Operacderesse ao tipo de operacao que
sera realizada, podendo ser combustéo (queimadorEsnos), gaseificacdo, reator de

oxidacéao e reator de reducéo. Para este trabalhasiézado o modo “Gaseificacao”.

Apés a definicdo do modo de operacdo, € necessaterionar o tipo do
equipamento. Os equipamentos atrelados ao modpelagéo “gaseificagdo” podem ser
do tipo leito movel, fluidizado borbulhante, fluzdido circulante ou fluxo de arraste. Este

altimo, foi a opcédo selecionada neste trabalho.

Em seguida € necesséario informar os dados relatisn@a geometria do
equipamento. Conforme observado na Figura 23, @fgaior utilizado no experimento
de ASHIZAWA et al. (2005) é formado por uma Unica sec¢éo cilindric@@@ mm de
diametro interno e 3.000 mm de altura. Ao redorcdgpo do gaseificador existe um
material refratario e isolante térmico, que ajudaamter uma temperatura elevada no

interior do gaseificador, evitando perda de caboap ambiente.
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Figura 27 — Desenho esquematico de um gaseifichlescala laboratorial (Fonte:
Adaptado de ASHIZAWAet al, 2005).
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Com relacéo a posicao dos bocais, a carga e cega@stihinhamento entram pela
parte superior do gaseificador e 0 gas de sintaspeto fundo. Por se tratar de um
equipamento com fluxo descendente, a posi¢do dadenta carga é definida como sendo
Z = 0 e a saida do gas de sintese como séndd, ondel corresponde ao comprimento

do gaseificador.

O gas de entranhamento é injetado no gaseificathwés de um distribuidor de
gas, que procura fazer com que o mesmo seja insekd forma uniforme no
equipamento, evitando pontos de estagnacao. Edtéddidor possui diversos orificios
com diametros bem pequenos que serdo definidoscoeloa com o tamanho do
equipamento, vazéao e o tipo da carga. Por fallafdenacéo a respeito deste item, foram
utilizados os valores recomendados por SOUZA-SANTZI86) para um equipamento
semelhante. Desta forma, foi selecionado um disttdy com 120 orificios de 2 mm

cada.

8.3. Combustivel

Apos definido o equipamento, é necessario definitipo de fluido a ser
gaseificado. Conforme explicado no item 7.5, devaladificuldade de definir a
composicao da borra optou-se por utilizar o Orioat®, que € um 6leo venezuelano
extra-pesado de composicao definida.

A fim de simular o combustivel escolhido, o CeSFaMBpresenta em seu banco
de dados uma grade variedade de combustiveisgdaes carvdo, madeira, bagaco de
cana, biomassa de forma geral, coque de petr@embustivel sélido. Dentre as op¢des
disponiveis, foi selecionada o coque de petréleo,gpresentar maior similaridade de

composicao e viscosidade com a borra de petréleo.

Em seguida, € necessério informar a correta comgmslia carga, informada na
Tabela 7, e as propriedades fisicas do fluido, sfi®@ as mesmas informadas por
ASHIZAWA et al. (2005). Com relacdo a temperatura de entrada,faelacde mesma
nao ter sido divulgada, foi feito um ajuste mardefforma que a temperatura de saida

coincidisse com aquela informada no artigo.
A

Tabela 10 apresenta as propriedades consideradaa parga.
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Tabela 10 — Propriedades da carga utilizada

Fluido Orimulsion®
Vazao 2,4 ton/d (100 kg/h)
Presséo de operacao 2.500,0 kPa
Temperatura 1.200 K

Outro dado importante a ser informado € a disttwide tamanhos de particulas

da borra de petréleo alimentada dentro do reatssa Elistribuicdo de tamanhos é

utilizada para calcular o tamanho médio inicialpdaticula, como explicado no item

5.1.2. Alguns dados necessarios para a caract@oiziss particulas ndo sao conhecidos,

desta forma, optou-se por adotar valores encordrams exemplos do programa
CeSFaMB™ descritos em SOUZA-SANTOS (2016). Estésres estao representados

na Tabela 11

Tabela 11 — Distribuicdo do tamanho de particulaatobustivel

L

Abertura da Peneira Porcentagem massica retidz
3,0 1,0
2,0 1,0
1,0 1,0
0,8 1,0
0,6 1,0
0,5 2,0
0,4 3,0
0,3 4,0
0,2 5,0
0,1 78,0
0,05 2,0
0,01 1,0
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8.4. Gas de Arrasto

O ultimo parametro a ser definido é o gas de arr@at gas de entranhamento).
Esse gas é responsavel pelo arraste da cargasattavgaseificador e também pelas
reacOes quimicas de oxidagdo. Desta forma, é de moportancia que o gas tenha vazao

e velocidade suficientes para promover a gase#ac

Além disso, o0 gas de entranhamento pode ser umenteide oxigénio, ar ou, até
mesmo, ar enriquecido com oxigénio. De forma gerahais comum em trabalhos que
utilizam o gaseificador de fluxo de arraste € dzatgdo de uma corrente de oxigénio
puro, uma vez que o nitrogénio ndo apresenta lmoefiara as reacdes de gaseificacao.
Além disso, a inclusédo de nitrogénio no gaseificadma necessario uma maior vazao
de gas de fluidizacdo para compensar o0 oxigénicepte. Neste trabalho sera

considerada uma corrente de oxigénio puro.

No experimento realizado, ASHIZAWét al.(2005) avaliaram o comportamento
da gaseificacdo para uma razao de oxigénio poaaed,38 e, em seguida, comparou

os resultados obtidos com a gaseificacdo realigadmoutras razées estequiomeétricas.

Uma maior razdo estequiométrica indica uma mainceotracao de oxigénio no
sistema, o0 que favorece as reacOes de oxidagdsej@uquanto maior a presenca de
oxigénio, mais proximo o sistema estara de uma ostéb completa. O inverso vale para

uma menor razao estequiomeétrica.

8.5. Condicdes Ambientes

Outros fatores que podem influenciar nas reacdgaskficacdo sao as condicdes
ambientais. Dependendo da temperatura externagualatidade de vento, € possivel
aumentar a troca térmica do equipamento com o megyzindo a temperatura do

gaseificador e prejudicando a ocorréncia de detextiais reacoes.

Neste trabalho, as condicbes ambientais utilizadaguem os valores
recomendados por SOUZA-SANTOS (2006), que reprasenma boa aproximagéo dos
valores divulgados para a regiao de instalacaoRI&RI, e estdo informadas na
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Tabela 12.

Tabela 12 — Condi¢cdes ambientes

Temperatura média do ar [K] 290
Presséo [bar] 1,01
Velocidade do vento [m/s] 2
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9. SIMULACOES

Uma vez validado o programa CeSFaMpara reproduzir o comportamento da
gaseificacdo de borra oleosa em um gaseificaddiuge de arraste, sera avaliada a
sensibilidade do gaseificador perante variacoamziies estequiométricas, composicao
da borra e, até mesmo, mistura de mais de uma lamtias analises permitirdo uma visao
geral dos gases produzidos e sua futura aplicagaooadicdes reais na industria. Para
realizacdo desta analise, o estudo sera divididrésretapas.

No primeiro momento sera reproduzido o modelo @&prtasio por ASHIZAWA
et al. (2005), também j& utilizado para validacdo do @mow no item 7.5 do presente
trabalho, porém variando a razéo estequiométricaavalores informados no item 8.4.
Para efeito de identificacdo, a andlise realizada lzase no estudo de ASHIZAWA al.
(2005) sera identificada como Caso 1 e, para cadagao de razdo estequiométrica, sera
considerado um subcaso. Assume-se, portanto, asnotaturas Caso 1.1, Caso 1.2 e

Caso 1.3 para as razdes estequiométricas de 8,6 431, respectivamente.

Em seguida, serdo mantidas as mesmas caracteriiizas do gaseificador,
porém sera alterada a composicdo do combustiveh i que a composicdo da borra
é de dificil determinacdo, sera considerada umaposipdo alternativa de borra de
petréleo que pode ser gerada em uma refinaria.abglése serd nomeada como Caso 2.
O estudo deste caso sera feito para as mesmass regfauiomeétricas do caso de
validacdo do programa. Assim como feito anteriot@enforam adotadas as
nomenclaturas Caso 2.1, Caso 2.2 e Caso 2.3 paxad&Es estequiométricas de 3,5, 3,8

e 4,1, respectivamente.

Por ultimo, sera analisada a possibilidade de maistliferentes matérias-primas
como combustivel do gaseificador. Além da borrabsdeutilizada no Caso 1, serd
utilizado como matéria-prima a carga de uma unidieoqueamento retardado. Esta

analise é designada como Caso 3.

Essa analise permite avaliar a flexibilidade deesis para operar com outras

matérias-primas que podem existir em uma refinaria.

Um resumo dos casos analisados esta apresentddbela 13.
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Tabela 13 — Resumo dos casos analisados.

Caso Subcaso Descricao
L Analise do estudo de ASHIZAWAL al. (2005),
considerand®E = 0,35.
1 ) Analise do estudo de ASHIZAWAL al. (2005),
considerand®E = 0,38.
3 Andlise do estudo de ASHIZAWAL al. (2005),
considerand®E=0,41.
1 Andalise para uma composicéao distinta de borra
oleosa, considerand®E = 0,35.
5 5 Andlise para uma composicao distinta de borra
oleosa, considerand®E = 0,38.
3 Analise para uma composicéao distinta de borra
oleosa, considerand®E = 0,41.
3 ] Andlise da gaseificacdo de duas matéria-primas
simultaneamente.

9.1. Caso 1: Variacdo da razdo estequiométrica

Para o primeiro caso de simulacdo, Caso 1, set&ai@o comportamento do

processo de gaseificacdo em funcéo da variacaazéda estequiométrica.

Com base no experimento realizado por ASHIZAVEA al. (2005), seréo
consideradas duas outras razdes estequiométnoassuperior e outra inferior. Uma vez
que na validacdo do modelo foi utilizado a razdoxigénio de 0,38, serdo avaliadas as
composic¢des de gas de sintese para as razdebde@4ABL. Para essas novas condicdes,
as composicdes obtidas para os gases de sintésardstmadas na Tabela 14.

Analisando os resultados apresentados na Tabeld ddssivel observar que a
variagdo na razado estequiométrica praticamente e¥@ceu influéncia sobre a
porcentagem de :1CO; e HO. Contudo, houve variacdo significativa na quatdelde
CO e CH produzidos. O aumento de oxigénio disponivel pa@réncia das reagdes

quimicas favoreceu a combustéo parcial do carbdoigaem consequéncia disto, houve
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uma reducéo na formacgéo do £ que o carbono presente no combustivel estibsen

consumido para formac¢do de monéxido de carbono.

Tabela 14 — Resultados obtidos para diferentegsaggtequiomeétricas.

e Composicdo do gas de sintese [% vol.] Percentual de
H2 CcoO CO. CHa H20 convergéncia
0,35 42,2 30,5 10,4 4,3 11,2 92,2%
0,38 42,2 31,1 10,4 3,7 11,3 94,9%
0,41 42,2 31,7 10,3 3,6 111 98,9%

Os gréficos da Figura 28 e da Figura 29 mostramngportamento de formagéo
dos elementos acima para a razdo estequiométric@,3fe enquanto os graficos
apresentados na Figura 30 e na Figura 31 most@mportamento de formacao para a

razao estequiomeétrica de 0,41.
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Figura 28 — Perfis da fracdo volumétrica dos coreptes no gaseificador — GO e
O, — paraRE=0,35.
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CH4 — paraRE= 0,35.
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O — paraRE=0,41.
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Figura 31 — Perfis da fracdo volumétrica dos coreptes no gaseificador -8, H> e
CHs — paraRE=0,41.

Uma comparacédo da porcentagem dos elementos gsimocaterior do
gaseificador para cada uma das razdes estequioasédstudada pode ser observada na
Figura 32.

Composicao X Razao Estequiométrica

45,0
40,0
35,0
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5,0 CH4
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— H )

e H2 O
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ll

——C02

percentual volumétrico [%]

0,35 0,38 0,41
Razdo Estequiométrica

Figura 32 — Variacao da fracdo volumétrica dosggais componentes no gaseificador

em funcdo da razdo estequiométrica.

Analisando-se este comportamento, observa-se que:
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) Para as tréRE consideradas, o consumo total do oxigénio ocasré&retho
inicial do reator, enquanto as demais substangmesentam uma forte
varia¢ao no trecho inicial, porém continuam a va@longo do comprimento
do reator.

i) A variacdo de todas as substancias € muito simalartréRE, incluindo os
valores atingidos. A variacdo de cerca de 169REaesultou em nenhuma
variacédo no percentual de Bl de cerca de 1% nos®e CQ;

i) Por outro lado, esta mesma variacao resultou esnetifas de 4% no teor de
CO e 19% no de CHlindicando uma forte sensibilidade destas subist&inc
em relacdo KE

V) Portanto, o controle do fluxo de ar é uma medidaomante para a vazao de

gas de sintese e de aproveitamento energéticorda bo

Outro fator que sofre influéncia da alteracdo dzéwaestequiométrica é a
temperatura final do gaseificador, e, por consdguitho gas de sintese. Essa variagcdo
deve-se as reacgdes que ocorrem no gaseificadaaddoda maior razdo estequiométrica,
h& o aumento no nimero de reagdes de gaseificacéarloonizado, que é um processo
exotérmico, e uma reducdo nas reacdes de formagduethno, que é uma reacéo
endotérmica. Ou seja, existe maior liberacdo degeneno gaseificador com menor

absorcgéo, resultando em um aumento de temperatura.

O contrario ocorre com a reducédo da razao este@tima. Ha maior demanda
energética por parte das reacdes de formacdo @mmenquanto a reducéo de reagdes
de gaseificacdo do carbonizado faz com que a enldvgrada no interior do gaseificador

seja menor, levando a uma menor temperatura final.

Os graficos ilustrados na Figura 33 e na Figuren8dtram o comportamento da
temperatura no interior do gaseificador para caada wlas razdes estequiométricas

avaliada.
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Figura 33 — Perfis de temperatura no leito s 0,35.
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Figura 34 — Perfis de temperatura no leito e 0,41.

As Tabela 15 e Tabela 16 apresentam valores deetatnpa obtidos ao longo do
gaseificador para os trés casos simulados e osegaite temperatura maxima e final,

respectivamente.
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Tabela 15 — Valores de temperatura ao longo ddfgaskor para cada caso.

Z ] Temperatura [K]
Caso 1.1 Caso 1.2 Caso 1.3

0,00 1147,82 1146,29 1146,11
0,25 1611,01 1650,41 1786,46
0,50 1611,52 1650,99 1678,60
0,75 1612,67 1652,27 1679,08
1,00 1614,79 1654,39 1681,41
1,25 1615,42 1654,95 1682,14
1,50 1617,00 1656,39 1684,13
1,75 1618,86 1657,88 1685,14
2,00 1618,74 1658,59 1686,23
2,25 1621,37 1660,12 1686,38
2,50 1622,97 1660,74 1686,70
2,75 1625,20 1660,74 1686,87
3,00 1626,70 1661,37 1687,25

Tabela 16 — Valores de temperatura inicial, finalaxima e valores dgpara cada

caso.
Temperatura [K]
Caso 1.1 Caso 1.2 Caso 1.3
Inicial 1147,82 1146,29 1146,11
Final 1626,70 1661,37 1687,25
Maxima 2010,29 2002,40 1967,44
B inicial 0,54206 0,54234 0,54237
B final 0,50910 0,50841 0,50795

Pelos resultados da Tabela 16, pode-se observarogueeficiente 5 é

aproximadamente 0,5, devido as altas temperatucascadas. Conforme explicado
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anteriormente, esse valor faz com que as reacdesogarrem no leito sejam

predominantemente de combustdo parcial.
Além disso, pode-se observar que:

)] Temperatura inicial (antes do inicio da combustamesma para todas as RE,
eliminado a influéncia desta variavel nesta etapa.

i) Temperatura maxima, obtida no trecho onde ocorenabustdo, aumenta
com a reducdo de RE, indicando que aumento da va&&sica do gas
oxidante tende a roubar calor do processo.

i) Temperatura Final aumenta com o valor de RE, imdicajue este aumento
de vazdo massica tende a reter mais o calor, aantenta capacitancia
térmica do sistema. Este aumento da temperatusfameas analisadas,
permitiria reduzir o comprimento do reator necdesdrara atingir a

estabilizacdo da geracao de gas de sintese.

9.2. Caso 2: Variacdo da composicdo do combustivel

O segundo caso de simulagédo, denominado aqui @ex;asnsiste na analise do
comportamento do gaseificador para operar com $atea petréleo de diferentes

composicdes quimicas.

Neste cenario, sera utilizado o mesmo gaseificddamaso anterior, Caso 1, com
as mesmas condi¢es de operacdo. E importantealegtse, em uma situacio real, os
parametros de pressdo e temperatura podem sericadds visando aumentar o
desempenho do equipamento. Contudo, para efeite @ssudo, serdo mantidas as
mesmas condi¢cdes de forma a tornar a comparagd@oantasos equivalentes.

Para o combustivel do gaseificador, sera considenath nova composi¢cao de
borra de petréleo, apresentada na Tabela 17, adalgor FURIMSKY (1999) durante
seu estudo sobre coque retardado de petroleo.
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Tabela 17 — Composicéo da nova borra em base ragfsinte: Adaptado de

FURIMSKY, 1999)

Andlise aproximada

Umidade 5,96%

Cinzas 1,06%
Carbono fixo 84,47%

Volateis 8,52%

Andlise imediata (base seca)

C 83,44%
H 3,35%
O 0,04%
N 1,71%
S 4,45%
Cinzas 7,01%

Poder calorifico superior [MJ/kg]

HHV 33,80

Para verificagcdo do comportamento do gaseificaal@nalise sera feita para as

mesmas trés razdes estequiomeétricas utilizadaaswanterior: 0,35, 0,38 e 0,41.

As composic¢des calculadas para os gases de dilatesendi¢des simuladas estédo

apresentadas na Tabela 18.

Tabela 18 — Resultados calculados para as tréeg&sfequiométricas.

Razéao Composicao do gas de sintese (% vol.) Percentual de
estequiométrica| Ha ({0 CO. CHa H20 convergéncia
0,35 17,8 69,9 3,9 3,9 1,9 28,9%
0,38 18,3 68,8 4,2 4,0 2,0 31,7%
0,41 18,4 68,8 4.8 2,7 2,6 32,6%
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Ao comparar os resultados obtidos para essa nonpasicao de borra é possivel
observar que houve uma reducado brusca na porcem@gdidrogénio presente no gas
de sintese. Essa reducéo € acompanhada um cresceérpanencial da porcentagem de

formacao de monoxido de carbono.

Alguns fatores podem justificar este comportamedtoa das justificativas esta
no percentual de umidade da borra. Com a reducauioh@ro de moléculas de agua,
existe uma reducdo da reacdo de formacédo de hidm(fe.2) e, o carbono dissociado

reage com o dioxido de carbono aumentando a prodig&O.

Outro fator que justifica este comportamento éto theste reator ndo ter sido
dimensionado para a nova composicao de borra, taguwem que o tempo de residéncia
no interior do gaseificador ndo seja suficienteapgue ocorram as reacOes de

gaseificacéo, o que pode ser observado pela rediacéonvergéncia de carbono.

Com relacdo a variacdo da razdo estequiométrigagséivel observar que,
diferente do ocorrido no Caso 1, a composicdo dodgésintese foi mais afetada pela
variagdo da razdo estequiométrica. O aumento dio ragtequiométrica favoreceu a
formacao de B CO, e HO acompanhada por uma reducéo significativa nado@im de
CHas. Além disso, pode ser percebido uma ligeira redungiformagéo de CO, que pode

ser justificada pelo favorecimento das reagfesedcdo dos demais elementos.

Os gréficos apresentados nas Figura 35, Figura Btg@ra 37 mostram o
comportamento de formacdo dos elementos;,COO e Q para cada razao

estequiométrica estudada.
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Figura 35 — Perfis da fracdo volumétrica dos coreptes no gaseificador — GO e
O, — paraRE=0,35.

o . . _.! - . . r . Y . y " - a it ! i ! ! !. ! ! ! I
o 65 1 1.5 2z 15 3
Zim

@ coz -l 2

Molar Fraction Profies in the System - COZ CO, & 02

Figura 36 — Perfis da fracdo volumétrica dos coreptes no gaseificador — GO e
O, — paraRE=0,38.
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Figura 37 — Perfis da fracdo volumétrica dos coreptes no gaseificador — GO e
O, — paraRE=0,41.

Os gréficos apresentados nas Figura 38, Figura B#gera 40 mostram o
comportamento de formacdo dos elementoO,HH, e CH, para cada razéo

estequiométrica estudada.
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Figura 38 — Perfis da fracdo volumétrica dos coreptes no gaseificador -8, H. e
CHs — paraRE= 0,35.
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Figura 39 — Perfis da fracdo volumétrica dos coreptes no gaseificador -6, H. e
CHs — paraRE= 0,38.
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Figura 40 — Perfis da fracdo volumétrica dos coreptes no gaseificador -8, H. e
CHs — paraRE= 0,41.

A comparacao da porcentagem dos elementos quimidagerior do gaseificador

para cada uma das razdes estequiométricas estooidelaer observada na Figura 41.
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Figura 41 — Variacao da fracdo volumétrica dosggais componentes no gaseificador

em funcdo da razdo estequiométrica.

Com base nos graficos acima, pode-se observar que:

) Assim como no Caso 1, o® totalmente consumido no inicio das rea¢des
nos trés casos analisados, indicando que o processombustdo esta
concentrado no trecho inicial do reator.

i) As variagOes bruscas nas concentragfes de C& Hz® HO indicam a
ocorréncia de rea¢cées homogéneas retardadas (ER2-+CO + H20).

iii) ParaRE igual a 0,41 (Caso 3), a oscilagdo das fracOesetiyaentos
guimicos indica que nao foi alcancada a estab#idpdmica, ou seja, as

reacdes continuam ocorrendo ao longo do reator.

7z

Outro parametro a ser analisado é a temperaturagdsss no interior do
gaseificador em funcéo da razdo estequiométriceimAsomo observado para o Caso 1,
a maior razao estequiométrica provoca uma maigoeeatura final do gas de sintese, em
funcdo do aumento no numero de reagfes exotérmpeascorrem durante 0 processo
de gaseificagéo.
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Contudo, quando comparadas as temperaturas dosadois, € possivel observar
gue as temperaturas obtidas no Caso 1 estdo nan aldel600 K, superiores as
temperaturas do Caso 2, que estdo na ordem dek1400

Assim como observado anteriormente, o Caso 1 tevparcentual de conversao
de carbono muito superior ao Caso 2, significamdenaior nimero de reacfes quimicas
ocorrendo no interior do gaseificador. Como as@esgle gaseificacdo do carbonizado
sdo de maioria exotérmica, uma maior ocorréncigadeseacdes provoca uma maior

liberacdo energética, o que resulta em uma maigpaeatura final.

Os graficos das Figura 42, Figura 43 e Figura 44tram o comportamento da
temperatura no interior do gaseificador para caua ulas razdes estequiométricas

avaliada.
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Figura 42 — Perfis de temperatura no leito piEa= 0,35.
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Figura 43 — Perfis de temperatura no leito s 0,38.
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Tabela 20 apresentam valores de temperatura oldmdsngo do gaseificador para os

trés casos simulados e os valores de temperatuianeané final, respectivamente.

Tabela 19 — Valores de temperatura ao longo ddfgaskor para cada caso.

Z [m] Temperatura [K]
Caso 2.1 Caso 2.2 Caso 2.3

0,00 1142,21 1140,91 1139,78
0,25 1490,17 1526,44 1555,36
0,50 1474,75 1507,89 1541,06
0,75 1461,31 1491,28 1534,67
1,00 1447,60 1473,91 1541,93
1,25 1444,16 1469,39 1547,19
1,50 1434,14 1465,48 1560,86
1,75 1427,75 1460,66 1534,47
2,00 1423,61 1452,81 1516,75
2,25 1419,93 1447,63 1504,12
2,50 1416,69 1445,26 1488,09
2,75 1413,85 1440,20 1482,26
3,00 1411,19 1437,51 1476,61

Tabela 20 — Valores de temperatura inicial, finalaxima e valores dgpara cada

caso.
Temperatura [K]
Caso 2.1 Caso 2.2 Caso 2.3
Inicial 1142,21 1140,91 1139,78
Final 1411,19 1437,51 1476,61
Maxima 2067,21 2025,85 2049,03
B inicial 0,54310 0,54335 0,54356
B final 0,51611 0,51490 0,51332

Quando comparado ao Caso 1, € possivel observar que
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i) Embora as temperaturas maximas sejam superioreCasm 2, a
temperatura média € inferior, gerando valores pareoeficientef
ligeiramente superiores. Desta forma, a rea¢cddfRida mais proxima
da reacédo (R.8) do que no Caso 1.

i) Temperaturas maxima para gas no Caso 2 (~4000K}¥igderiores as
obtida no Caso 1 (~3000K), permanecendo elevadasnpes tempo,
indicando a maior ocorréncia de reacdes de combpst&ial nesta fase,
0 que pode ser observado pelo aumento de CO.

iii) Ocorre oscilagdo da temperatura no ponto coinckdeotn a variacao

abrupta dos componentes.

Apesar dos resultados do Caso 2 n&o terem sidogidificativos como o do Caso
1, ainda ocorre a gaseificacdo da borra, produzindgas de alta temperatura que pode

ser utilizado como fonte energética nos trocaddeesalor da refinaria.

9.3. Caso 3: Mistura de Combustiveis

No terceiro caso de simulacao sera analisado o @dampento do gaseificador ao
operar com uma mistura de combustiveis. O objalesta andlise € simular um caso
passivel de ocorrer em uma refinaria devido a @ade de produtos operados em
diferentes unidades.

Conforme discutido anteriormente, a composicaoadeat® variavel e dependera
ndo somente do tipo de petréleo manipulado naagdinmas também do processo ao
qual ele & submetido. A possibilidade de ter urtesia flexivel, capaz de operar com
diversas composicdes de borra simultaneamentejeatara demanda real da unidade
produtiva, tornando a utilizacdo da gaseificacdona@processo de conversao da borra de

petréleo uma solucao real e concreta.

Para esta analise, serdo considerados como com#sistiborra oleosa utilizada
no Caso 1 e a carga da unidade de coqueamentadladautilizada no Caso 2,
apresentados na Tabela 21. Os dois combustivéis akmentados na mesma proporg¢ao

massica e com uma razao estequiométrica de 0,38.
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Tabela 21 — Composicéo dos combustiveis considersanalise em base massica

Umidade 28,80% 5,96%
Cinzas 0,18% 1,06%
Carbono fixo 55,37% 84,47%
Enxofre total 2,81% -
Volateis 12,84% 8,52%

C 84,28% 83,44%
H 10,33% 3,35%
O 0,55% 0,04%
N 0,64% 1,71%
S 3,95% 4,45%
Cinzas 0,25% 7,01%

HHV 29,76 33,80

O resultado da simulag&o esta apresentado na Tzhela

Tabela 22 — Resultados obtidos para gaseificac&astara de borras.

0,38 29,9 48,9 6,5 4,5 8,2 51%

Os gréficos da Figura 45 e da Figura 46 mostrawngportamento de formacao
dos elementos mencionados na Tabela 22 e o grddideigura 47 mostra o perfil de

temperatura durante a formacao do gas de sintese.
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CHa.
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Figura 47 — Perfis de temperatura no leito.

Observando-se os resultados calculados, tem-se que:

)

ii)

Como nas simulagfes anteriores, pé0consumido inteiramente no trecho
inicial do reator. Porém, hd uma forte variacdo ammcentracdo das
substéancias no trecho final do reator, indicand® gaso o reator fosse mais
longo, ainda haveria variagcado nas concentracdassfin

Analisando-se cada componente individualmente,gempue a carga do Caso
1 apresenta um comportamento mais homogéneo, semilay variacoes.
Porém no Caso 2, relativo a borra de coque, notewsevariacao brusca nos
teores dos produtos da sintese, porém na regii@lcen reator.

Portanto, a combinag&o das duas cargas teve o deeitetardar o momento
da perturbacao na reacéo, indicando que o progeteator e/ou as condi¢des
operacionais devem ser ajustadas para cada carga;

Embora seja mais simples buscar a combinacao denemperatura, pressao
OURE, é interessante destacar que o aumento do comparde reator € uma
alternativa valida na fase de projeto, demandaraénp o conhecimento
prévio dos tipos de borra a serem tratadas. Conmuletea haver
comportamento assintotico das concentracdes, camestabilizacdo a partir
de um dado comprimento, pode-se definir esta di@epara o pior caso e

avaliar seu comportamento para as demais compssegperadas;
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V) O uso de ferramentas computacionais como a utdinadte trabalho permite
um projeto simultaneamente flexivel e otimizadgpeitando as condi¢cdes

reais da unidade e do petréleo em questao.

Portanto, pela analise dos resultados obtidos oo ohe simulagdo € possivel
concluir que o gaseificador é capaz de operar canis dombustiveis distintos

simultaneamente.

A Tabela 23 compara os resultados obtidos nos Jagbs 3 para a mesma razao

estequiométrica.

Tabela 23 — Comparacao entre os resultados paliéeosntes casos de simulagao.

Razéo Composicéo do géas de sintese (% vol.) Percentual de
estequiométrica| Ha CcoO CO. CHa H20 convergéncia
Caso 1 42,2 31,1 10,4 3,7 11,3 94,9%
Caso 2 18,3 68,8 4,2 4,0 2,0 31,7%
Caso 3 29,9 48,9 6,5 4,5 8,2 51%

Ao analisarmos o0s resultados obtidos nos trés castesse que, 0 gas de sintese
produzido apresenta uma composicao intermediatia es gases produzidos quando o
gaseificador opera com os combustiveis individuatmeAlém disso, a performance do

equipamento também apresenta um valor intermediédsdCasos 1 e 2.

Porém, vale ressaltar que no caso da Ghbercentual volumétrico ficou superior aos
outros casos analisados. Esse valor é resultangrdaelativo apresentado durante a

validacdo do programa para esse componente;

A comparacao da variacao da fracdo volumétricgpdasipais componentes de
cada um dos casos analisados em funcdo da compasi¢iorra pode ser observada na

Figura 48.
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Figura 48 — Variacao da fracdo volumétrica dosqipais componentes no gaseificador

em funcdo da composicao da borra.
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10.CONCLUSAO

Neste capitulo sdo apresentadas as conclusfeabtid andlises realizadas neste
trabalho e também séo feitas algumas sugestbet@aathos futuros que possam ajudar

na disseminacéo do tema.

Como ja mencionado, mesmo com o crescimento dahalivas energéticas, o
petréleo ainda constitui a maior parte da matrergética brasileira e de boa parte do
mundo. Porém, a producdo e processamento do gmetpadra torna-lo um bem de
consumo gera como subproduto a borra oleosa délgmtrum subproduto téxico,

ambientalmente agressivo e de baixo valor agregado.

Tendo em vista a dificuldade de manipulacédo, bamnteresse comercial e
caracteristicas nocivas ao meio-ambiente, a bégosa de petréleo se tornou um grande
problema socioambiental. Algumas alternativas focaadas a fim de dar um destino a
borra, contudo a maioria esbarrava em problemaso caltos custos operacionais,
dificuldade em operar com diferentes composi¢céebatea ou, até mesmo, impactos

ambientais.

Buscando uma solucdo que pudesse atender a denzagdagificacdo surgiu
como alternativa interessante para o reaproveitemtos hidrocarbonetos presentes na
borra. Estudos mostram que a gaseificacdo de gl é uma alternativa
economicamente atrativa tendo em vista sua caplectlagregar valor aos subprodutos

e a facilidade em lidar com diferentes matériasips.

Além disso, a possibilidade de implantacdo de umdade de gaseificacdo de
borra dentro da refinaria eliminaria custos relaaaos ao transporte da mesma, além de
gerar produtos que podem ser utilizados em outnidades da refinaria, como por

exemplo o hidrogénio.

Para avaliar o comportamento de um gaseificadaaagde com borra oleosa, este
trabalho buscou analisar o processo de gaseificegdoduas borras de composicdes
distintas e diferentes razfes estequiométricasmAdiisso, também foi estudado o

comportamento do equipamento ao operar com maisndeborra simultaneamente.

Para tornar o estudo possivel, optou-se por utitizoftware CeSFaMBTM, que

€ reconhecido internacionalmente devido a suazagdio em diversos trabalhos
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publicados, principalmente no estudo de gaseifca€d CeSFaMB™ & capaz de
trabalhar com diferentes produtos, incluindo sutipros de petrdleo, e diversos tipos de
gaseificadores, fazendo uso de um modelo unidiraeake permanente para simulacao

de um processo de gaseificacao.

Para simulacao do processo de gaseificacao, ogmagnecessita de alguns dados
iniciais, como, por exemplo, caracteristicas gedoas do equipamento e da matéria-
prima (tipo, granulometria, etc...), composicdo dagentes envolvidas no processo
(matéria-prima e gas de entranhamento), proprieddale correntes (vazao, temperatura

e pressao) e parametros de convergéncia numérica,ceitros.

Porém, nem todas as informagdes solicitadas pelgrgma sdo conhecidas ou
disponibilizadas pelos exemplos publicados. Panatocoar esse problema, foram
utilizados dados de exemplos do programa que Bves®ndi¢cdes similares aquelas do
processo a ser simulado. Apesar de serem casdarssnivale ressaltar que o uso deste

recurso pode afetar a qualidade dos resultadodoshtias simulagdes.

Nos resultados obtidos através do simulador cansts¢ que este foi capaz de
reproduzir, com um grau de acuracia adequado eieute, os resultados obtidos
experimentalmente para a gaseificacdo de um Odlea-pgsado em um gaseificador de
escala laboratorial. Essa analise permitiu atribconfiabilidade nas simulagfes

subsequentes realizadas no mesmo programa.

Ao analisar o comportamento do gaseificador paréerehtes razdes
estequiomeétricas, observou-se que a variagdo dgssmdeza influencia no
comportamento geral das reac¢des que ocorrem nmomt® gaseificador. Contudo, o
percentual de hidrogénio, principal produto do déssintese, sofreu pouca influéncia
com a variacdo da razdo estequiométrica, sendoodsitps com maior sensibilidade o

metano e o mono6xido de carbono.

Adicionalmente, o0 aumento na razao estequiométpicgorcionou ligeiro
aumento no percentual de convergéncia de carbanboa esse aumento seja benéfico
para a gaseificacdo como um todo, uma razéo estagtrica muito alta pode levar a um
processo de combustdo completa, o que geraria gasde sintese apenas &+H0,

deixando de produzir +& CH,, produtos de maior valor agregado.
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Com relacdo a temperatura do gas de sintese, ohseevque a razéo
estequiométrica tem uma influéncia direta nas mmgjue correm no interior do
gaseificador, afetando a temperatura de saida dmesg Uma maior razao
estequiométrica favorece o acontecimento das reagdetérmicas, provocando uma
liberacdo maior de energia no interior do equipamedsssa liberacdo extra de energia €
responsavel pelo aumento da temperatura finalv€rso ocorre quando ha uma reducao

na razao estequiomeétrica.

Quando a andlise é repetida para uma borra oleasama composicao diferente,
porém considerando os mesmos parametros do casioané possivel observar que o
desempenho do gaseificador cai drasticamente.désggortamento € esperado pois nao
houve nenhum ajuste de parametros que permitiggseaficador encontrar um novo
ponto 6timo de operacado, ou seja, uma composi¢acedte promovera diferencas nas
reacfes quimicas. Como consequéncia, pode havandammaior ou menor de oxigénio
nas reacdes e, também, uma alteracdo na demandgeterze para favorecimento de

algumas reacoes.

Quando comparada a analise feita para o caso @amtenn dos pontos
interessantes observado € que os elementos querasofrinfluéncia da razédo
estequiomeétrica no Caso 2O, e HO) foram justamente os elementos que sofreram
pouca ou nenhuma alteragéo no Caso 1. Como relatdeloormente, um dos fatores que
justifica esse comportamento é o fato dos paramele gaseificacdo ndo estarem
adequados para a nova composicao, ou seja, @ dazar considerada 6tima para a
composicao do caso anterior € insuficiente paraseaificacdo da nova composicéo, de
forma que, uma pequena variagdo na razao de aopeouma alteracao significativa no

gas de sintese.

Por fim, foi avaliado a possibilidade do gaseifimadperar com mais de uma
matéria-prima simultaneamente. O objetivo destésantdi tentar reproduzir um cenério
plausivel de ocorrer em uma refinaria, devido #avgama de processos que ocorrem em

diferentes unidades, capazes de gerar borras deosgges distintas.

O estudo mostrou que € possivel utilizar mais deiporde borra no gaseificador
sem comprometer seu desempenho. Essa analise étantpopara mostrar que o

gaseificador de fluxo de arraste possuir um gratledéilidade suficiente para operar
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com borras de diversas composi¢des geradas emefimaxia. Tornando-se, assim, uma
opcao viavel para a destinacéo da borra oleosa.

Com base nos resultados obtidos e analisados,tcofde que a gaseificacdo é
sim uma solucao plausivel para a destinacdo da,bque além de resolver problemas
como o descarte, ainda gera produtos que podecossumidos na prépria refinaria.

Adicionalmente, a composicdo do gas de sintesee@ic&ncia do processo
dependem do projeto do reator e do ajuste das @imeslioperacionais (pressao e
temperatura). No caso de uma refinaria que poaballrar com produtos diferentes, as
borras geradas também serdo diferentes. Nestearabora seja mais simples buscar a
combinacgdo 6tima de temperatura, press@BmfLeé interessante destacar que, durante a
fase de projeto do reator, pode-se definir as dées do reator com o0 conhecimento

prévio dos tipos esperados de borra a serem teatada

Esta concluséo baseia-se na observacdo dos resulgdi obtidos, onde se
percebe um comportamento assintotico das concéesaps sub-produtos gerados, com
certa estabilizacao a partir de um dado comprimagat@ator. Pode-se entdo definir esta
dimensédo para o pior caso e avaliar seu comportanpama as demais composicdes

esperadas.

Neste processo de dimensionamento, o uso de fertasneomputacionais como
a utilizada neste trabalho permite um projeto siamflamente flexivel e otimizado,
respeitando as condicOes reais das diferentesdesdgeradoras de borra e dos tipos de
petroleos a serem processados.

Face a importancia da ferramenta computaciona, gpabalhos futuros, sugere-
se que os resultados obtidos neste trabalho umiliza ferramenta CeSFaNV¥8 sejam
analisados em outro software que faca uso de m@jetoateméatico(s) distinto(a),

visando verificar a influéncia do modelo escolhido.

Além disso, propbe-se que seja feito um estudo rerpatal, analisando a
influéncia de diferentes parametros no produto lfif@onforme seja alterada a
composicao da borra oleosa utilizada como maténmaap deve ser feto um ajuste nos
parametros de processo a fim de se obter a methdigaracdo para cada cenario,

buscando sempre a otimizag&o do processo.
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E, por fim, outro fator interessante a ser futunatmeestudado é a viabilidade
econdmica da unidade de gaseificacdo de borraidevasdo seus custos de implantagao
(CAPEX) e custos de operacao (OPEX) contra os gaahergéticos, de fornecimento
de matéria-prima (FHobtido no gas de sintese) e economias em logidtickescarte da

borra oleosa de petrdleo.
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