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Resumo

MARTINEZ GONZALEZ, A. (2018), Avaliacdo termodindmica de alternativas de
tratamento de residuos de borra de petroleo a partir da gaseificacdo, Itajuba, 214 p. Tese
(Doutorado em Engenharia Mecénica. Area de concentracio: Térmica, Fluidos e Maquinas de
Fluxo) — Instituto de Engenharia Mecénica, Universidade Federal de Itajuba.

Este trabalho apresenta o estudo da gaseificagdo de borra oleosa (BO) de petréleo
derivada do processo de refino de petréleo. O processo de gaseificacdo foi modelado
mediante o software Aspen-Hysys® (v.8.6), a fim de avaliar a producéo de gas de sintese rico
em H; e seu potencial uso em processos de conversdao termoquimica. Assim, foram
considerados cinco casos de estudo para valorizar os residuos do BO de petrdleo, os quais
incluem a producéo de hidrogénio a partir da reforma do gas de sintese e seu potencial uso no
processo de hidrodessulfurizacdo do 6leo diesel (Caso 1), producdo de combustiveis liquidos
sintéticos (Caso 2), geracdo de energia elétrica (Caso 3), producdo de amonia (Caso 4) e
metanol (Caso 5), principalmente. A simulagdo do processo de gaseificagdo de BO baseia-se
em modelos cinéticos para a velocidade de reacdo quimica dos principais compostos da BO.
Também, foram utilizadas misturas ar e vapor superaquecido como agentes de gaseificacéo,
visando sua influéncia na temperatura de gaseificacdo, rendimento do gas, composicao
quimica e conteudo energético do gas, producdo especifica de cinzas e eficiéncia de
gaseificacdo a quente e frio. Os resultados da simulacdo mostraram que a conversdo
termoquimica da BO de petr6leo requer de uma temperatura de operacdo do gaseificador
acima de 1300°C, a fim de garantir uma alta conversdo (> 90%) dos hidrocarbonetos
presentes. O requerimento de energia térmica para a gaseificacdo foi estimado entre 0,80 e
1,25 kWh/kg BO, considerando uma razdo de equivaléncia (ER) e uma razdo vapor/borra
(SB) entre 0,25-0,37 e 0,20-1,50 kg de vapor/kg BO, respectivamente. O indice especifico de
gas sintese obtido variou na faixa de 2,14-3,34 Nm3/kg BO, com uma composic&o molar de
H, em torno de 10-25%, 0 que por sua vez indica uma producédo especifica de hidrogénio na
faixa de 0,21-0,84 Nm?® H,/kg BO gaseificado. Entretanto, o poder calorifico inferior do gas
produzido (PCI) variou na faixa de 7,0 e 11,1 MJ/Nm®, enquanto a producéo de cinzas oscilou
entre 0,10 e 0,17 kg/kg BO. Para o Caso 1, observou-se que uma producdo potencial de H, em
torno de 1,87 Nmkg BO poderia ser obtida conforme o gas de sintese é reformado,
indicando que aproximadamente 28% do H, total requerido no processo de
hidrodessulfurizacdo do 6leo diesel pode ser substituido pelo H, derivado do processo de
gaseificacdo de residuos de BO de petroleo. Para os Casos 2 e 3, uma producdo especifica de
combustiveis liquidos sintéticos e um indice de geracao de eletricidade em torno de 0,48 L/kg
BO e 1,54 kWh/kg BO foram obtidos, respectivamente. Com relacdo, aos Casos 4 e 5, uma
producédo de amdnia e metanol sintético de aproximadamente de 1,41 L NH3s/kg BO e 1,61 L
CH30H/kg BO foi calculada, respectivamente. Finalmente, os casos de estudo analisados em
este trabalho representam cinco alternativas tecnoldgicas promissoras para o tratamento e
gestdo ambiental dos residuos BO procedentes do refino de petroleo e sua valorizagdo
energética antes da disposicao final.

Palavras-chave: )
Borra de Petroleo, Gaseificacdo, Gas de Sintese, Hidrogénio, Oleo Diesel,
Hidrodessulfurizag&o.



Abstract

MARTINEZ GONZALEZ, A. (2018), Thermodynamic assessment for treatment
alternatives of oil sludge waste through gasification, Itajuba, 214 p. PhD. Thesis (Doctorate
in Mechanical Engineering concentration area: Thermal, Fluids and Flow Machines) -
Institute of Mechanical Engineering, Federal University of Itajuba.

In this study, gasification of oil sludge (OS) from crude oil refinery process has been
investigated. Gasification process was simulated by Aspen-Hysys® (v.8.6) tools to evaluate
the possibilities of hydrogen-enriched syngas production and its potential use in
thermochemical conversion process. Five cases of study were evaluated in order to valorize
OS wastes from oil refining. These cases include hydrogen production from syngas reforming
and its potential use in the diesel oil hydrodesulphurization process (Case 1), synthetic liquid
fuels production (Case 2), power electric generation (Case 3), ammonia (Case 4) and
methanol (Case 5) production. Simulation of OS gasification process was carried out
considering a kinetic model for main chemical reaction rate, according to OS compounds. Air
and superheated steam mixtures were used as gasifying agents and its influence over
gasification temperature, gas yield, chemical composition and heating value of gas, ash
specific production, hot and cold gasification efficiencies were evaluated. Results from
simulation work showed that OS thermochemical conversion require an operational
temperature of gasifier above 1300 °C in order to ensure high conversion (> 90%) of heavy
hydrocarbons content in OS waste. Thermal energy requirement for gasification was
estimated between 0,80 and 1,25 kWh/kg OS, considering equivalence ratio (ER) and
steam/oil sludge (SOS) ratio between 0,25-0,37 and 0,20-1,50 kg steam/kg OS, respectively.
Specific gas yield from OS gasification between 2,14 and 3,34 Nm®/kg OS is expected, with
hydrogen molar composition of about 10-25,0 mol%, indicating that a specific hydrogen
production in the range of 0,21-0,84 Nm?® Ha/kg OS gasified could be obtained as syngas
reforming is reformed. Furthermore, a lower heating value (LHV) of produced gas in the
range of 7,0-11,1 MJ/Nm® was achieved, while ash production ranged between 0,10 and
0,17 kg ash/kg OS. For Case 1, hydrogen potential production was found to be 1,87 Nm*/kg
OS, indicating that 28% of total hydrogen required for diesel oil hydrodesulphurization
process could be replaced by hydrogen from OS gasification. For Case 2 and Case 3, a
specific production of synthetic liquid fuels and electricity index close to 0,48 L/kg OS and
1,54 kWh/kg OS were calculated, respectively. Likewise, for Case 4 and Case 5, simulation
results showed a synthetic ammonia and methanol production of about 1,41 L NHs/kg OS and
1,61 L CH3OH/kg OS, respectively. Finally, the five cases analyzed in this work represent
promising technological alternatives to treatment and environmental management of OS
wastes from crude oil refinery and its energetic added value before final disposal.

Keywords:
Oil sludge, Gasification, Syngas, Hydrogen, Diesel Oil, Hydrodesulphurization.
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CAPITULO |

1 Proposta de Tese

1.1 Descriciao do problema e justificativa do trabalho

A industria do petréleo no mundo gera uma quantidade consideravel de borra oleosa (BO)
de petroleo acima de 1,0 milhdo de toneladas anuais, que é produzida durante as etapas de
exploracdo, producdo, transporte, armazenamento e refino do petrdleo [1]. Ao longo da cadeia
produtiva do petréleo, formam-se diversos tipos de residuos oleosos com caracteristicas
fisico-quimicas diferentes. No caso particular do processo de refino, o petréleo é armazenado
temporariamente em tanques antes de sua conversdo, onde se observa uma alta tendéncia a
separacdo de hidrocarbonetos de diferentes densidades, sendo que os mais pesados tendem a
se juntar com as particulas sélidas e a agua livre presente no petréleo [2]. Esta mistura de
solidos na fase 6leo-agua constitui a denominada BO de petroleo, a qual se deposita no fundo
do tanque de armazenamento, sendo retirada durante as operacdes de limpeza e
posteriormente misturada com outras correntes residuais da refinaria para seu tratamento e
disposicéo final [3]. Deste modo, os residuos de BO derivados do refino do petréleo cada dia
cobram maior relevancia, principalmente por serem considerados perigosos, com evidentes
impactos no meio ambiente e na salude humana, particularmente quando sdo dispostos
diretamente no ambiente sem tratamento prévio [4]. Desta forma, qualquer gue seja a origem
da BO de petroleo, é necessario um tratamento adequado antes de sua disposi¢éo final, a fim
de mitigar os impactos ambientais [5].

De acordo com Da Silva, Alves e De Francga [6], o significativo teor de hidrocarbonetos
pesados presentes nos residuos oleosos (hidrocarbonetos saturados e aromaticos) origina um
crescente interesse para o processo de seu refino. A recuperacdo das fragdes organicas
contidas nos residuos de BO a partir de tecnologias como a extragdo com solvente, constitui
uma fonte adicional de matéria prima para a producdo de combustiveis petroquimicos,
permitido por sua vez reduzir o volume de BO para seu tratamento e disposic¢éo final. No

entanto, a elevada concentracdo de agua e a formacdo de emulsdes estaveis, dificultam o
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processo de extragdo e/ou recuperagdo de hidrocarbonetos, bem como seu tratamento de
biodegradacéo [7].

Sob outra perspectiva, na maioria das refinarias de petréleo do mundo os residuos de BO
sdo dispostos diretamente em aterros sem qualquer tratamento, incinerados, destinados aos
fornos de clinquerizacdo na industria de cimento ou como material aditivo na industria de
ceramica [6], [8]. A disposicdo direta dos residuos BO de petréleo em sistemas abertos
(aterros ou lixdes a céu aberto) é uma das alternativas de tratamento mais simples e
econdmica em termos de logistica e custos de manutencdo, entretanto gera uma quantidade
significativa de poluentes, ocasionando grandes impactos no meio ambiente e na salde
humana, razdo pela qual muitos paises tém proibido as praticas de disposicdo final deste

residuo sem tratamento prévio [9].

Isto conduz a busca de tratamentos alternativos ambientalmente amigaveis e sustentaveis,
visando a gestdo adequada e valorizacdo energética e/ou econdmica dos residuos oleosos
procedentes da indastria de refino de petréleo. Diversos sistemas de tratamento de carater
fisico-quimico, térmico e bioldgico para os residuos de BO de petr6leo tém sido estudados em
escala laboratorial, porém, poucos deles sdo aplicados em escala industrial. Os métodos de
tratamento fisico-quimicos de BO geralmente operam a baixas temperaturas e sdo orientados
a recuperacdo das fragcdes organicas contidas nestes. Estes métodos apresentam alta eficiéncia
em escala laboratorial, mas existem dificuldades para sua aplicacdo a nivel industrial em

termos de custos de investimento, operagdo e manutengéo [10].

Alguns métodos de biorremediacao’ tais como os sistemas landfarming, compostagem ou
biolodos, constituem outra possivel alternativa para o tratamento direto dos residuos de BO de
petréleo. Os custos de operacdo deles sdo considerados relativamente menores que 0s custos
dos métodos fisico-quimicos, porém, os tempos de degradacéo dos hidrocarbonetos e demais
fracOes organicas pesadas sao prolongados, com rendimentos de operagdo baixos. Da mesma
forma, os métodos térmicos como a incineracdo, que operam em altas temperaturas, s&o

direcionados ao tratamento direto dos residuos de BO de petroleo sem prévia recuperagdo dos

L E um processo pelo qual organismos vivos tais como, microrganismos, fungos, plantas, algas ou suas enzimas
sdo utilizados para reduzir ou remover (remediar) contaminacGes no ambiente. Utilizando processos
biodegradaveis para o tratamento de residuos, este processo é capaz de regenerar o equilibrio do ecossistema
original.
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hidrocarbonetos e/ou aproveitamento energético dos residuos oleosos, com uma emissdo

consideravel de poluentes gasosos apds tratamento [11], [6], [8].

O presente trabalho propde o estudo da conversdo termoquimica dos residuos de BO de
petroleo mediante a gaseificagdo, visando a producdo de um gas de sintese rico em H,, CO e
CHy, principalmente. Posteriormente, 0 gés de sintese produzido sera destinado a producéo de
hidrogénio, combustiveis liquidos através da sintese de Fischer-Tropsch, geracdo de energia
elétrica, sintese de amonia e metanol. O estudo da gaseificacdo da BO de petroleo permitira
estabelecer possiveis rotas para a valorizacdo energética destes residuos, mediante a obtencéo
de produtos e/ou matérias primas de maior valor agregado. Desta forma, propfe-se um
esquema integral mais adequado para a gestdo ambiental e energética da BO em contraste

com os atuais tratamentos aplicados na industria de refino de petroleo.

1.2 Relevancia do trabalho

e A proposta de alternativas de tratamento da BO de petrdleo diferentes da incineracéo,
onde uma alta concentracdo de hidrocarbonetos aromaéticos policiclicos (PAH, do

inglés) tornam-se criticos para 0 meio ambiente e a salde humana.

e A proposta de fontes complementares ao gas natural e processos termoquimicos de
conversdo, diferentes aos convencionalmente utilizados para a producéo de hidrogénio

(reforma catalitica com vapor do gés natural).

e A possivel substitui¢do parcial do H, convencional pelo H, derivado da gaseificacao
dos residuos de BO de petréleo no processo de hidrodessulfurizacdo de 6leo diesel,

contribuindo no desempenho ambiental e energético da refinaria de petréleo.

e O potencial uso do gas de sintese para a producéo de: combustiveis liquidos atraves da
sintese de Fischer-Tropsch, ademais de energia elétrica, aménia e metanol,

principalmente.

e A proposta de um sistema alternativo para a gestdo ambiental integral dos residuos de
BO de petroleo antes de sua disposicao final, incluindo a valorizacdo energética dos

mesmaos.
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1.3 Objetivos geral e especifico

1.3.1 Objetivo geral

Avaliacdo dos aspectos termodindmicos associados a gaseificagdo dos residuos de BO
procedentes da industria de refino de petroleo, a fim de obter um gas de sintese propicio para
a producdo de hidrogénio e seu potencial uso em processos de hidrodessulfurizacdo de dleo
diesel com alto teor de enxofre. Assim como para a obtencdo de combustiveis liquidos

sintéticos, geracdo de eletricidade e/ou producgdo de insumos quimicos.

1.3.2 Objetivos especificos

e Identificar aspectos relacionados com a producdo, caracteristicas fisico-quimicas e
sistemas de tratamento dos residuos de BO derivados da industria de refino de
petrdleo, visando a possibilidade de sua conversdo termoquimica mediante 0 processo

de gaseificacao.

e Avaliar diferentes parametros de desempenho da gaseificacdo dos residuos de BO de
petréleo na producdo de gas de sintese, utilizando misturas de ar/vapor como agentes

de gaseificacéo.

e Estimar o potencial de producdo de hidrogénio a partir do gas de sintese gerado na
gaseificacio de BO de petroleo, objetivando seu uso no processo de

hidrodessulfurizacdo de 6leo diesel de alto teor de enxofre.

e Determinar o potencial de geracdo de derivados energéticos e insumos quimicos a
partir da gaseificacdo de residuos de BO de petr6leo, com o intuito da valorizacéo

energética destes antes de sua disposi¢éo final.
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1.4 Metodologia de trabalho e atividades planejadas

A Figura 1.1 mostra o fluxograma da metodologia de trabalho utilizada para a presente

pesquisa. Da mesma forma, algumas das principais atividades planejadas séo listadas a seguir:

e Realizar a revisdo bibliografica sobre a caracterizacdo fisico-quimica e principais
métodos de tratamento dos residuos de BO de petroleo, focados na producdo de um
gés de sintese com alto potencial para obtencdo de derivados energéticos e/ou insumos

quimicos de maior valor agregado.

e Definir os componentes hipotéticos (modelo) para a simulacdo da conversdo
termoquimica dos residuos de BO de petréleo, bem como as principais reacfes
quimicas da gaseificacdo e parametros cinéticos associados aos compostos organicos

do residuo oleoso.

e Modelar o processo de gaseificacdo dos residuos de BO de petréleo utilizando a
ferramenta computacional de simulacdo Aspen HYSYS® (v.8.6), levando em
consideracdo modelos cinéticos que permitam abordar a conversao termoquimica dos

residuos de BO de petréleo.

e Auvaliar diversos pardmetros de desempenho da gaseificacdo de BO de petrdleo,
considerando por sua vez diferentes razbes de equivaléncia (ER) e razBes vapor/BO,
visando obter um gas de sintese rico em hidrogénio. Selecdo das condicdes de
operacdo adequadas, andlise comparativa e validacdo do modelo cinético de

simulacéo.

e Estabelecer casos de estudo baseados na gaseificacdo dos residuos de BO de petroleo,
considerando a producdo de derivados energeticos e insumos quimicos, que permitam

sua valorizag&o energetica.

e Estimar indicadores de processo e producdo potencial de derivados energéticos e/ou

insumos quimicos a partir da gaseificagao dos residuos de BO de petroleo.
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Figura 1.1 - Fluxograma da metodologia de trabalho para o desenvolvimento da pesquisa.
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CAPITULO Il

2 Revisao Bibliografica

2.1 Producao da borra de petroleo

Ambas as operacdes upstream e downstream na industria de petroleo podem gerar uma
grande quantidade de residuos oleosos. As operacdes upstream incluem o0s processos de
extracdo, transporte e armazenamento do petréleo, enquanto as operacBes downstream
referem-se aos processos de refino de petréleo. O residuo oleoso gerado na industria de
petréleo pode ser categorizado como 6leo simples ou lodo dependendo da propor¢do de agua
e solidos dentro da matriz oleosa [12]. Antes do processo de refino, o petréleo €
temporariamente armazenado em tanques, onde uma quantidade consideravel de
hidrocarbonetos pesados e leves tendem-se a separar, enquanto as particulas solidas e agua
geralmente se associam com os hidrocarbonetos mais pesados [2]. Esta mistura de fracGes
organicas pesadas, solidos e agua, principalmente, é conhecida como BO de petrdleo, a qual é
removida durante as operacBes de limpeza de tanques e posteriormente enviada para

tratamento ou disposigéo final [3].

Conforme a capacidade de refino de petr6leo aumenta, uma maior quantidade de
producdo de BO de petréleo € esperada, sendo que aproximadamente 1,0 tonelada deste
residuo é gerada para cada 500 toneladas de petroleo processado (0,2% em peso). De acordo
com uma investigacdo conduzida pela Agéncia de Protecdo Ambiental (UE-EPA, do inglés),
os Estados Unidos produzem uma média anual de 4,5 milhdes de toneladas de BO [8],
enquanto para China estima-se uma producdo anual de 3,0 milhdes de toneladas de BO

procedentes da industria de refino de petroleo [13].

A Figura 2.1 mostra as capacidades de refino de petréleo no mundo para os anos 2014 até
2017 em diferentes paises e regides petroliferas, onde a capacidade atual de refino de petrdleo

mundial esta acima dos 90 milhdes de barris/dia (aproximadamente 4313 milhGes t/ano,
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tomando como referéncia o petroleo WTI?). De tal forma que para 0s préximos anos espera-se
uma producdo mundial de BO entre 180 mil barris/dia (9,4 milhdes de t/ano) e 900 mil
barris/dia (47 milhdes de t/ano), considerando um rendimento de producdo de BO em torno de

0,2 e 1,0% (em peso) do petroleo refinado, respectivamente.
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Figura 2.1 - Capacidades de refino nos principais paises e regiées do mundo [14].

De acordo com a informacdo disponibilizada pela Agéncia Nacional de Petr6leo, Gas
Natural e Biocombustiveis do Brasil (ANP) [15], a capacidade nominal de refino de petréleo
no Brasil nos Gltimos anos esta em torno de 2,35 milhdes de barris por dia, a qual representa o
2,6% da capacidade de refino mundial de petroleo. Assim, considerando uma densidade
média do petréleo refinado de 0,850 t/m® e um indice de produgdo de BO de 0,2% (em peso)
do petréleo refinado, estima-se uma geracdo de residuos oleosos de 621 t BO/dia no Brasil,
enguanto paises como China e Estados Unidos poderiam produzir respectivamente até 6 e 8

vezes mais residuos oleosos em comparagdo com o Brasil, conforme mostrado na Figura 2.2.

2 WTI (West Texas Intermediate): Corresponde a um tipo de petréleo da regido oeste do Texas nos Estados
Unidos, o qual serve de referéncia para os mercados internacionais junto com o petréleo Brent do mar do Norte.
WT]I é um petréleo com grau API de 39,6° (densidade relativa de 0,827) e teor de enxofre de 0,24%.
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Figura 2.2 - Estimativa da producéo diaria de BO de petréleo em alguns paises [15].

2.2 Definicao e caracteristicas fisico-quimicas da borra de

petroleo

De forma geral, a BO de petréleo € considerada como um residuo recalcitrante, composto
principalmente por uma mistura de A&gua, sélidos, metais pesados e hidrocarbonetos
aromaticos policiclicos (PAHSs, do inglés), constituindo por sua vez uma emulsdo 6leo-agua
bastante estavel [7]. O valor do pH encontra-se numa faixa de 6,5 e 7,5, enquanto sua
composicdo quimica varia dependendo principalmente da origem do petréleo, do esquema de
processamento, dos equipamentos e dos reagentes utilizados no processo de refino. Assim,
observa-se que o conteudo total de hidrocarbonetos de petrdleo (TPH, do inglés) presentes no
residuo oleoso pode variar entre 5% e 86% (em peso), enquanto o conteldo de agua e solidos

esta na faixa de 30-85% (em peso) e 5-46% (em peso), respectivamente [16].

Com relacdo aos compostos organicos presentes na BO de petroleo, estes podem ser
classificados em quatro grandes grupos: alifaticos, aromaticos, compostos organicos de
Nitrogénio, Oxigénio e Enxofre (NOS, do inglés) e finalmente o grupo de asfaltenos [4]. Os

hidrocarbonetos alifaticos e aromaticos geralmente correspondem a 75% dos hidrocarbonetos
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contidos no residuo oleoso, sendo que 0s compostos mais comuns incluem alcanos,
cicloalcanos, benzeno, tolueno, xilenos, naftaleno, fendis, e alguns hidrocarbonetos tipo
PAHSs, entre eles: fenantreno, antraceno, criseno, benzofluoreno e pireno [8]. A fracdo
organica de NOS contém compostos polares, tais como acidos nafténicos, mercaptanos,
tiofenos e piridina. O teor de nitrogénio presente na BO é menos do que 3% (em peso), o teor
de enxofre pode variar na faixa de 0,3-10% (em peso), enquanto o teor de oxigénio é

geralmente inferior a 4,8 % (em peso) [9].

De acordo com uma analise SARA (Saturados, Aromaticos, Resinas e Asfaltenos), a
composi¢do quimica da BO de petréleo pode conter 40-52% (em peso) de compostos
saturados (alcanos, cicloalcanos), aromaticos na faixa de 28-31%, asfaltenos entre 8-10% e
resinas na ordem de 7-22,4 % (em peso) [17]. Por sua vez, a presenca dos asfaltenos e as
resinas, junto com a agua livre pode ser a responsavel pela estabilidade da emulsdo 6leo-agua
presente na BO, dado que estes componentes contém grupos funcionais hidrofilicos e

consequentemente podem atuar como emulsionantes lipofilicos [18], [7].

Segundo Lima [19] a BO de petroleo, dependendo de sua origem pode ter mais ou menos
compostos organicos do que inorganicos, onde ap6s separacdo da agua livre (30-40 % em
peso), o residuo oleoso pode atingir uma concentracdo de compostos organicos em torno de
65% (em peso) aproximadamente, engquanto a porcentagem restante (35% em peso)
corresponde a presenca de compostos inorganicos. As Tabela 2.1 e Tabela 2.2 mostram uma
analise elementar tipica da fracdo organica e da fracdo inorganica contida em diferentes tipos
de BO de petréleo, respectivamente. O teor de carbono varia entre 85% e 87% (em peso),
enguanto a porcentagem de hidrogénio varia em torno de 9-11% (em peso), atingindo uma
razdo média de C/H proxima de 8,0. Com relacdo a fracdo inorganica, observa-se que 0s
principais metais presentes nos residuos de BO de petréleo correspondem ao: Ferro, Enxofre,
Niquel, Calcio, Bario e Silicio, os quais podem apresentar uma porcentagem acima de 5% (em

peso).



Tabela 2.1 - Anélise elementar da fragdo orgéanica de BO de petrdleo [19].
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Amostras % C % H % N %S % O Razédo C/H
BO1 87,07 11,12 0,22 <Lp 1,59 7,8
BO 2 87,14 11,24 0,16 <Lp 1,46 7,8
BO 3 85,68 9,46 0,20 <Lp 3,88 9,1
BO 4 85,20 10,93 0,25 <Lp 3,62 7,8
Valor Médio 86,38 11,03 0,21 <Lp 2,61 7,8

Lp: Menor que o limite de detecgdo.

Tabela 2.2 - Andlise elementar da fragdo inorganica de BO de petroleo [19].

Parametro BO1 BO 2 BO 3 BO14
Aluminio 2,49 0,07 0,37 1,55
Bario - 1,51 32,25 -
Calcio 2,69 0,67 9,80 5,55
Cobre 1,94 - - -
Cloro 1,74 - - 0,91
Enxofre 4,24 2,16 9,95 0,41
Ferro 6,71 0,17 1,06 9,41
Fdsforo 0,13 - - -
Magnésio 0,55 - - 0,29
Niquel 7,99 0,21 1,80 -
Potéassio 0,66 - 0,16 0,56
Silicio 3,80 0,33 1,13 6,40
Sodio 1,11 0,09 0,33 0,45

2.3 Sistemas de tratamento da borra de petroleo

De acordo com as recomendac¢des do Instituto Americano do Petrdleo (API, do Inglés),

um plano para a gestdo integral dos residuos oleosos produzidos pela industria de gas e

petrdleo, deveria considerar as seguintes etapas em ordem de preferéncia, a fim de proteger a

salide humana e o meio ambiente [5].

Reduc¢do na Fonte - Implementar tecnologias visando a reducdo do volume e/ou

toxicidade dos residuos oleosos gerados na industria de refino de petroéleo.

Reciclagem - Recuperar ou reutilizar a quantidade maxima possivel dos residuos oleosos

gerados.
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Tratamento - Utilizar tecnologias para minimizar a quantidade e a toxicidade dos
residuos oleosos apds a sua geragdo, minimizando assim o volume que deve ser
descartado. Recuperacdo de fracbes organicas de interesse para a producdo de

combustiveis.

Descarte - Utilizar métodos ambientalmente corretos e aprovados para dispor

adequadamente os residuos oleosos gerados.

Nos ultimos anos, a gestdo e disposicdo final dos residuos de BO gerados durante o
processo de refino de petréleo tém recebido uma atencdo crescente devido a sua alta
concentracdo de PAHs e metais pesados, sendo reconhecido como um residuo perigoso em
muitos paises, de tal modo que sua disposic¢do inadequada ou tratamentos insuficientes podem

representar sérias ameacas ao meio ambiente e a saude humana [4], [5], [6].

A Figura 2.3 mostra uma lista dos diferentes métodos fisico-quimicos, térmicos e
bioldgicos utilizados para o tratamento dos residuos de BO de petroleo, sendo que a maioria
dos sistemas fisico-quimicos e térmicos de baixa temperatura (pirolise) sdo orientados para a
recuperacdo das principais fragfes organicas com alto potencial para co-processamento ou
producdo de combustiveis na refinaria. No entanto, os residuos de BO de petr6leo poderiam
ser tratados térmica, quimica ou biologicamente de forma direta (sem prévia recuperacédo de
fracdes organicas), junto com os residuos solidos gerados apds recuperacdo de O6leos
combustiveis, a fim de garantir uma gestdo ambiental integral e disposicdo final adequada
destes.

Dentre os métodos fisico-quimicos e térmicos para a recuperacdo de fragdes organicas
contidas nos residuos oleosos destacam-se: a extracdo com solvente, centrifugacdo, uso de
surfactantes melhorados, pirdlise a baixa temperatura, irradiagdo com micro-ondas, métodos
eletro-cinéticos, irradiagdo com ultrassom e flotagdo com espuma. Alguns outros métodos
térmicos, quimicos, bioldgicos e de uso industrial sdo orientados para tratar diretamente 0s
residuos de BO de petroleo sem prévia recuperacdo dos hidrocarbonetos. Dentre estes
métodos de tratamentos destacam-se a incineragdo, solidificagdo/estabilizagdo, oxidacdo com
agentes quimicos (permanganato de potassio, peroxido de hidrogénio), aterros, co-
processamento em fornos de clinquerizagdo, incorporacdo em materiais ceramicos, plasma

térmico e biodegradacdo. Para o caso particular dos tratamentos baseados na biodegradacgéo
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dos residuos de BO de petréleo, trés possiveis rotas promissoras podem ser abordadas:
tratamento com misturas de BO-terra tipo landfaming, compostagem e producédo de biolodos

[6], [8], [11], [20], [21].
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Figura 2.3 - Principais métodos usados para o tratamento da BO de petroleo [6], [8].

2.3.1 Tratamento por extragdo com solvente

Considerando os efeitos ambientais da disposicdo direta da BO de petréleo sem pré-
tratamento e o valor econdmico agregado que poderia ter a fracdo orgénica contida nesta, o0s
processos de recuperacao e/ou extracdo do contetudo organico, tornam-se relevantes conforme
a mistura de hidrocarbonetos recuperada possa ser utilizada para obtencdo de Oleos

combustiveis, tais como: diesel, querosene, nafta, entre outros.

O desempenho da extracdo com solvente é afetado por varios fatores, entre eles: a
temperatura, pressdo e a razdo volumétrica solvente/residuo. Altas temperaturas de operagdo
aceleram o processo de extracdo, porém, pode resultar numa perda dos hidrocarbonetos e do

solvente por evaporacdo. As baixas temperaturas de extracdo diminuem o custo de operacéo,
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no entanto, podem conduzir a uma menor eficiéncia de recuperagdo. Por outro lado, baixas
pressdes de operacdo permitem realizar a extragdo com menores temperaturas de destilagéo,
consequentemente 0s custos de aquecimento e a degradacdo térmica do solvente sao
reduzidos [20].

Zubaidy e Abouelnasr [20] avaliaram a extragdo com solvente, como alternativa de
tratamento dos residuos oleosos procedentes dos tanques de armazenamento de petroleo,
visando a recuperacdo de 6leo combustivel. Diferentes razGes massicas de solvente/BO foram
utilizadas para os dois solventes testados: metil-etil-cetona (MEK, do inglés) e gas liquefeito
de petréleo (LPG, do inglés). A razdo 6tima de extracdo solvente/residuo oleoso utilizado foi
de 4:1 para ambos os solventes testados, sendo as porcentagens de recuperacdo de Oleo
combustivel de 39% e 32% (em peso) para os solventes MEK e LPG, respectivamente.
Segundo os autores, 0 dleo recuperado foi destilado visando a obtencdo de diesel combustivel,
o qual apresentou um significativo nimero de cetano (que indica uma maior capacidade de
ignicdo do combustivel). Porém, o destilado também apresentou elevados teores de enxofre e
residuos de coque, indicando que o diesel produzido requer tratamentos adicionais, antes de

ser utilizado como combustivel para o transporte.

Naggar et al. [22] estudaram diferentes produtos intermediérios da destilagdo atmosférica
do petréleo, como solventes para a recuperacao de frages organicas contidas nos residuos de
BO de petroleo. Os solventes escolhidos neste estudo foram o dicloreto de metileno, dietil
éter, dicloreto de etileno, tolueno, n-heptano, nafta e querosene. Foram avaliados os efeitos do
tempo de agitagdo, temperatura e volume do solvente utilizado sobre a eficiéncia de
recuperacdo de Oleo, sendo que a maxima recuperacdo de hidrocarbonetos obtida variou na
faixa de 80-97%, utilizando nafta e querosene como 0s solventes de extracdo, uma razdo
volumétrica de residuo/solvente de 1:7, temperatura de extracdo de 70°C e tempo de agitacdo
de 75 min. Similarmente, Taiwo e Otolorin [23] estudaram a extracdo de fragcdes organicas
contidas nos residuos de BO (procedentes de tanques de armazenamento) de petr6leo numa
refinaria na Nigéria, mediante o uso do hexano e xileno como solventes. Os autores obtiveram
uma eficiéncia de recuperacdo de Oleo em torno de 67,5%, sendo que 86,7% dos
hidrocarbonetos recuperados correspondiam a compostos aromaticos, com cadeias carbdnicas
na faixa de C9-C25.
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Sob outra perspectiva, a extragdo com solvente representa um dos métodos mais simples e
eficientes para a separagdo das fragBes orgéanicas valiosas contidas nos residuos solidos
oleosos. No entanto, um dos principais obstaculos a aplicacdo desta tecnologia em escala
industrial relaciona-se com o volume consideravel de solvente organico requerido para o

processo de extragéo, o qual incrementa os custos de operagéo e os riscos ambientais [10].

2.3.2 Tratamento por flotacdo com espuma

A importéncia da flotacdo com espuma de minerais é amplamente reconhecida pela
industria da mineracdo e tem sido usada satisfatoriamente no tratamento de efluentes oleosos
procedentes do refino de petroleo [3]. No caso particular dos residuos de BO de petréleo, a
flotacdo com espuma, tem como propoésito a separacdo da fragdo organica através da injecéo
de ar. As bolhas de ar capturam goticulas oleosas separando-as da fase aquosa, formando um
lodo mais pesado (mistura de dgua e particulas sélidas finas), seguida pela formacéo de uma
suspensdo oleosa, a qual é coletada numa camada de espuma e separada pela diferenca de

densidades.

Esta tecnologia apresenta maiores eficiéncias de separacao quando utilizados surfactantes,
0s quais desempenham func¢des essenciais no processo de flotacdo com espuma, tais como: (i)
Reduzir a tensdo superficial na regido entre o liquido e o gas, permitindo assim a formacao da
espuma. (ii) Inibir a coalescéncia para estabilizar o tamanho das bolhas. (iii) Fazer com que as
particulas hidrofébicas se juntem mais facilmente as bolhas de ar. Os produtos quimicos
espumantes sdo geralmente surfactantes organicos heteropolares, com propriedades
hidrofilicas e lipofilicas adequadamente equilibradas. O desempenho da recuperacao de 6leo
usando flotacdo com espuma pode ser afetado por muitos fatores, entre eles: a viscosidade,
teor de solidos, densidade, pH, salinidade, temperatura do residuo oleoso, bem como o

tamanho da bolha do ar injetada e a presenca de surfactantes [24].

A flotacdo com espuma é um processo simples, a partir do qual se consegue atingir
maiores eficiéncias de separacdo quando sdo tratados residuos oleosos com viscosidade
relativamente baixa. Porém, o efeito da viscosidade condiciona também o processo de
separacdo de 6leo da fase solida apos flotacao e, consequentemente, o processo de purificagcdo
da fracdo orgénica separada demanda um maior desafio tecnologico. No entanto, ainda
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existem algumas limitacGes para a aplicagdo desta tecnologia a nivel industrial para o
tratamento dos residuos oleosos, entre elas a necessidade de pré-tratamento dos residuos para
reduzir sua viscosidade e remover consideravelmente as particulas sélidas mais grossas. Além
disso, o processo demanda uma grande quantidade de agua, particularmente para o tratamento
de residuos de BO petréleo com baixo teor de umidade e alta viscosidade, por conseguinte, 0
tratamento de &guas residuais oleosas torna-se um problema adicional [24].

Ramaswamy, Kar e De [3] propuseram um processo de flotagdo com espuma como
alternativa para a recuperacdo de 6leo combustivel presente num residuo oleoso sintético,
utilizando ar induzido e um tipo de surfactante comercial. Os autores mostraram que €
possivel uma recuperacdo de 6leo de 55% com um tempo 6timo de flotacdo em torno de 12
min. A recuperacdo de 6leo foi aumentada em 12% conforme a quantidade de surfactante

adicionado, aumentando de 5 g (quantidade inicial) para a 20 g.

Al-Otoom et al. [25] estudaram o processo modificado de flotagdo com espuma fluidizada
para a recuperacdo de betume presente numa amostra de areia betuminosa procedente da
Jordania. Os resultados indicaram que a recuperacdo maxima de betume foi de 86% com
adicdo de dleo leve de reciclo a 80°C. Além disso, 0s autores mostraram que 0 aumento da
temperatura e adicdo de NaOH incrementa a porcentagem recuperacao de betume, devido a
reducdo da viscosidade da mistura oleosa, a qual facilita a separacao do éleo e posteriormente

a flotacéo.

2.3.3 Tratamento por centrifugacao

A centrifugacdo tem sido amplamente estudada e aplicada ao tratamento de residuos
oleosos, particularmente em nivel de planta piloto. O processo requer altas velocidades de
rotacdo para gerar uma forca centrifuga suficiente, que permita a separacdo dos componentes
de diferentes densidades contidos na mistura oleosa no menor tempo possivel. A fim de
melhorar o desempenho da centrifugacdo e reduzir o consumo de energia, € necessaria a
reducdo da viscosidade do residuo oleoso através de um pré-tratamento. Isto implica o uso de
maiores temperaturas de operacao, adicdo de solventes organicos, agentes desemulsificantes,
produtos quimicos tensoativos, surfactantes, injecdo de vapor e/ou aquecimento direto, entre
outros [20].
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Cambiella et al. [26] avaliaram diferentes concentragdes de um sal coagulante (CaCl,, na
faixa de concentragdo de 0,01-0,5 M) como pré-tratamento dos residuos oleosos, visando
obter um melhor desempenho de separacdo agua-6leo mediante a centrifugacdo. Deste modo,
0s autores atingiram uma eficiéncia de separacdo de 6leo em torno de 92 a 96%. No entanto, 0
processo de centrifugacdo dos residuos oleosos sem pré-tratamento permitiria recuperar uma
quantidade de O6leo equivalente a 16% do volume total dos residuos oleosos e
aproximadamente 50% do volume da emulsdo Gleo/agua, enquanto os residuos solidos
produzidos apos separacdo do 6leo poderiam atingir uma concentracdo de aproximadamente
1.500 ppm de hidrocarbonetos totais (0,15% em peso) [6]. Do mesmo modo, o processo de
centrifugacdo pode gerar cerca de 7% de lodos oleosos pesados, enquanto a fracdo orgéanica
recuperada livre de solidos pode ser utilizada em caldeiras como combustivel para geracéo de

energia térmica e elétrica [6].

A centrifugacdo é considerada uma tecnologia relativamente limpa e madura para o
tratamento dos residuos de BO de petroleo, com significativas eficiéncias de remocdo de
hidrocarbonetos da mistura Oleo-agua. Uma das principais vantagens do processo de
centrifugacdo relaciona-se ao tamanho do equipamento, o qual geralmente possui dimensoes
reduzidas. No entanto, este processo demanda um alto consumo de energia para gerar a forca
centrifuga necessaria para a separagdo do oOleo, incrementando o custo operativo e de
investimento dos equipamentos, o que finalmente limita o processo de centrifugacdo em
pequenas escalas. Além dos potenciais problemas de ruido associados a operacdo de
centrifugacdo, a introducdo de agentes desemulsificantes e surfactantes ou produtos quimicos
tensoativos para o pré-tratamento dos residuos oleosos, poderiam incrementar tanto os custos

de processamento, quanto os riscos ambientais [20].

2.3.4 Tratamentos com surfactantes

A aplicacgéo de surfactantes para a remocéo de poluentes organicos de matrizes sélidas é
um processo relativamente econdmico e rapido, com potencial para tratar um grande volume
de contaminantes. O surfactante é geralmente um composto anfifilico®, e sua molécula

consiste de uma parte hidrofébica e outra hidrofilica. A parte hidrofilica faz com que a

® Os compostos e/ou moléculas anfipaticos ou anfifilicos, se caracterizam por possuirem uma regi&o hidrofilica
solivel em meio aquoso e uma regido hidrofébica, a qual é insolivel em agua, porém soltvel em lipidios e
solventes orgénicos.



32

molécula de surfactante se dissolva na fase aquosa e aumente a solubilidade dos
hidrocarbonetos, enquanto a parte hidrofébica tende a se juntar na interface 6leo/agua a fim de
diminuir a tensdo superficial e assim aumentar a mobilidade dos compostos organicos. Isto

finalmente permite um acréscimo da concentracdo dos hidrocarbonetos na fase aquosa [27].

Abdel-Azim et al. [28] avaliaram trés tipos de mistura desemulsificante (baseadas no
tensoativo nonilfenol etoxilado) para decompor a emulsdo BO de petréleo. Os resultados
mostraram que uma quantidade de adgua superior a 80% pode ser separada do residuo oleoso.
Por outro lado, a utilizagdo de surfactantes quimicos apresenta altas eficiéncias de remocao,
porém, pode acarretar uma série de problemas associados a toxicidade ambiental e resisténcia
a biodegradacao [29]. Em comparag¢do com os surfactantes quimicos, os biosurfactantes tém
recebido atencdo crescente, uma vez que estes apresentam maior compatibilidade ambiental,
maior diversidade, melhor atividade superficial, menor toxicidade, maior capacidade de
emulsificacdo, maior seletividade e biodegradabilidade [30].

Os biosurfactantes geralmente sdo produzidos por leveduras ou bactérias de varios
substratos, incluindo acgucares, 6leos, alcanos e residuos. A maioria dos biosurfactantes é
classificada como aniénicos ou neutros, e apenas alguns outros como catidnicos, 0s quais
contém grupos amina. As suas estruturas incluem moléculas anfifilicas com uma parte
hidrofobica (4cidos graxos) e outra parte hidrofilica (carbo-hidrato, fosfatos, aminoacido ou
alcool) [30]. Isto permite alcancar uma eficiéncia superior de remocao de fracdes organicas
presentes nos residuos oleosos, assim Lima et al. [31] demostraram que a presenca de
biosurfactantes produzidos a partir de trés bactérias diferentes: Dietzia maris sp.,
Pseudomonas aeruginosa e Bacillus sp., permite atingir uma eficiéncia de recuperacdo de
Oleos presentes nos residuos de BO de petréleo entre 88 e 95%, porém, unicamente 2% da

fracdo oleosa contida na BO de petrdleo foi recuperada sem a presenca dos biosurfactantes.

De modo geral, o método de recuperagdo de 6leos combustiveis utilizando surfactantes é
considerado como um processo simples, relativamente rapido e eficaz, e tem potencial para
tratar um volume de residuo oleoso consideravel. Apesar da aplicacdo bem-sucedida de
surfactantes, varios fatores devem ser levados em conta ao selecionar determinados
surfactantes para a recuperacdo de oleo, incluindo sua eficécia, custo, aceitacdo publica e

regulatéria, biodegradabilidade, toxicidade e capacidade de reciclagem. No caso particular
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dos biosurfactantes, os custos de producdo ainda podem limitar suas aplicagdes comerciais
[32].

2.3.5 Tratamentos de irradiacdo com micro-ondas

A energia de micro-ondas pode penetrar diretamente no material por meio da interacdo
molecular com o campo eletromagnético, e fornece um processo de aquecimento rapido em
comparagao com as técnicas convencionais. Este efeito de aquecimento pode ser usado para a
desemulsificacdo de misturas 6leo-agua, aumentando rapidamente a temperatura das emulsdes
e reduzindo a viscosidade, o qual pode acelerar a sedimentacdo das goticulas de agua na
emulsdo. O aumento rapido da temperatura também pode favorecer o cracking térmico dos
hidrocarbonetos pesados em mais leves. Quando se utiliza micro-ondas para o tratamento de
uma mistura de materiais com diferentes propriedades dielétricas, pode ocorrer um

aquecimento seletivo [33].

No caso particular dos residuos oleosos de petréleo, a fase aquosa apresenta uma perda
dielétrica relativamente maior do que a fase oleosa, consequentemente pode absorver mais
energia das micro-ondas. Esta absorcdo de energia pode resultar na expansdo da &gua,
incrementando a pressdo da camada interfacial Oleo-agua, tornando-a mais fina, o que
finalmente poderia facilitar a separacdo das fases aquosa/oleosa envolvidas. Além disso, a
irradiagdo com micro-ondas pode levar a rotacdo molecular, reorganizando as cargas elétricas
gue envolvem as moléculas de agua. Isso poderia destruir as camadas duplas elétricas na
interface 6leo-agua, resultando na reducdo do potencial zeta®. Sob o potencial zeta reduzido,
as moléculas de agua e 6leo podem se mover mais liviemente na emulsdo, de modo que a
agua ou as goticulas de 6leo possam colidir umas com as outras para formar coalescéncia
[34].

Fang e Lai [35] aplicaram irradiag&o de micro-ondas em escala piloto, a fim de separar as
fases de uma mistura estavel de 6leo-agua. Os resultados mostraram que a emulsdo foi

separada em 146 barris de fragdes organicas e 42 barris de agua. Do mesmo modo foi

* O potencial zeta é a diferenca do potencial eletrostético entre 0 meio de dispersdo ou circundante e a camada
estaciondria de fluido ligado a particula dispersa. O potencial zeta ¢ um indicador da estabilidade das dispers6es
coloidais, o qual zeta indica o grau de repulsdo eletrostatica entre particulas adjacentes de carga semelhante em
uma dispersdo.
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observado que a eficiéncia de separacdo da agua da emulsdo foi maior do que quando se
utilizaram métodos de aquecimento convencional. Os autores também perceberam que a
irradiacdo de micro-ondas poderia ter um efeito particular na remocéo parcial de compostos

polares.

Por outro lado, o desempenho da irradiacdo de micro-ondas na desemulsificacdo de
residuos oleosos pode ser afetado por varios fatores como: poténcia das micro-ondas, duracao
de exposicdo das micro-ondas sobre a mistura 6leo-agua, pH, relacdo agua-6leo, adicdo de
surfactante ou sais que possam modificar as propriedades da mistura oleosa, entre outros. O
aumento do pH pode diminuir a estabilidade da emulsdo 6leo-agua, devido ao aumento da
hidrofilicidade [36]. Deste modo Tan, Yang e Tan [34] constataram que o0 desempenho do
tratamento de emulsdes 6leo-agua mediante irradiacdo com micro-ondas pode ser melhorado
pela adicdo de desemulsificantes quimicos, onde uma eficiéncia de separacdo agua-6leo em
torno de 95% (em volume) foi alcangada. Para isto foi utilizado um forno de micro-ondas com
uma poténcia de 700 W e frequéncia de 2.450 MHz, bem como a adicdo de 50 ppm de

desemulsificante durante um tempo de irradiacéo de 5 s.

De modo geral, o curto tempo de aquecimento com esta tecnologia em comparagdo com
outros métodos de aquecimento convencionais, torna a irradiagdo com micro-ondas um
método de alta eficiéncia energética e uma significativa taxa de ruptura de emulsées. No
entanto, a aplicacdo da irradiacdo com micro-ondas ao tratamento dos residuos de BO de
petroleo em escala industrial poderia estar limitada devido aos equipamentos especificos
requeridos e aos possiveis elevados custos operacionais [37].

2.3.6 Tratamentos de irradiacdo com ultrassom

A irradiacdo com ultrassom tem mostrado ser eficaz na remocao de materiais adsorvidos
de particulas solidas, na separacdo sélido-liquido em suspensfes de alta concentracdo, bem
como na reducdo da estabilidade da emulsdo 6leo-4gua. Quando a onda de ultrassom se
propaga no meio de tratamento, gera compressoes e dilatacdes. O ciclo de compressao exerce
uma pressdo positiva sobre o meio, acarretando as moléculas se manterem juntas, enquanto o
ciclo de dilatacdo exerce uma pressdao negativa, separando as moléculas umas das outras e,

consequentemente, uma quantidade de microbolhas podem ser geradas e crescer
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progressivamente devido & pressdo negativa. Quando as microbolhas atingem uma dimenséo
instavel, podem estourar drasticamente e gerar ondas de choque, provocando em poucos
microssegundos um incremento da temperatura e da pressao no meio. Desta forma, o aumento
da temperatura da emulsdo reduz sua viscosidade e, consequentemente, a transferéncia de
massa na fase liquida é favorecida, conduzindo a uma desestabilizacdo da prépria emulséo
6leo-4gua [38].

Outros estudos sugerem que a influéncia da irradiacdo com ultrassom permite as goticulas
menores na emulséo se deslocarem rapidamente em comparagcdo com as maiores, portanto a
frequéncia de colisdo é incrementada, formando aglomerados e coalescéncia de goticulas, o
gue promove a separacdo das fases agua-oleo [39]. Swamy e Narayana [40] demostraram que
a irradiacdo com ultrassom interage ndo somente com as superficies das particulas sélidas,
mas também penetra em diferentes regides de um sistema multifasico, as quais séo
inacessiveis ao usar outros métodos de separacdo como a lixiviagdo (caso particular da
extracdo de metais presentes nos oxidos de ouro com solventes quimicos). Os autores
comprovaram que a combinacdo do processo de lixiviacdo e a irradicagdo com ultrassom,
permite que o solvente quimico penetre mais facilmente no interior dos poros solidos,
aumentando a transferéncia de massa e, portanto a eficiéncia de remocdo de metais da matriz
solida [40].

Vérios estudos tém sido realizados para pesquisar a eficiéncia de irradiacdo com
ultrassom para a recuperacao de 6leo combustivel dos residuos oleosos. Assim, Xu et al. [1]
estudaram o efeito do ultrassom no processo de desparafinacdo dos residuos oleosos de
petréleo, os quais foram misturados com agua e tratados num tanque de limpeza com
ultrassom. Os testes foram realizados com e sem irradiacdo de ultrassom (considerando
frequéncias em torno de 28 kHz) em diferentes temperaturas. Os resultados mostraram apds
tratamento com ultrassom um conteddo minimo de 6leo na amostra final tratada de 0,055g
6leo/g amostra (base seca), o qual representou uma reducdo de 55,6% de 6leo do que o0s testes
sem ultrassom, sendo a temperatura Otima, pressdo acustica e frequéncia de operacdo em
torno de 40°C, 0,10 MPa e 28 kHz, respectivamente.

Zhang et al. [41] reportaram taxas de recuperacdo de 6leo de até 80% (mistura dleo/agua

na proporcao 1:2) apds 10 min de tratamento com irradiacdo de ultrassom, usando um sistema
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de sonda ultrassonica de 20 kHz e uma poténcia de 66 W. Em temos gerais, 0 desempenho da
recuperacdo de Oleo de residuos oleosos usando irradiagfes com ultrassom pode ser afetado
por uma variedade de fatores, tais como a frequéncia do ultrassom, poténcia e intensidade do
ultrassom, teor de agua na emulsédo, temperatura, duracdo do tratamento, tamanho de particula
solida, concentracdo inicial de hidrocarbonetos, salinidade e a presenca de surfactantes, entre
outros [42].

Jin et al. [43] obtiveram altas taxas de recuperacdo de 6leo (acima de 95%) utilizando
irradiacOes de ultrassom sob condigOes de operagdo de: 28 kHz de frequéncia, 15 min de
exposicéo, 400 W de poténcia a 60°C. Os autores ndo observaram diferencas significativas na
eficiéncia de remocdo de 6leo, quando a poténcia e duracdo do tratamento ultrassom foram
acrescentadas acima de 400 W e 15 min. De forma geral, a irradiacdo com ultrassom é um
método de tratamento ambientalmente favoravel, pois pode processar residuos oleosos dentro

de um tempo relativamente curto [44].

Apesar do método de irradiacdo com ultrassom apresentar uma alta eficiéncia de
recuperacdo de hidrocarbonetos e ser ambientalmente favoravel, a aplicagdo desta tecnologia
em escala piloto tem sido pouco abordada em comparagdo com as experiéncias em escala
laboratorial. Condicdo na qual o método atinge notaveis eficiéncias, particularmente quando
sdo tratados pequenos volumes de residuos oleosos. No entanto, a utilizacdo da tecnologia de
ultrassom em escala industrial poderia ser mais atrativa, no entanto, seu desempenho de
recuperacdo de Gleo possa estar comprometido a baixa intensidade do ultrassom quando séo
processadas grandes quantidades de mistura 6leo-agua. Do mesmo modo seu alto custo de

equipamentos e manutenc¢do poderia desfavorecer a aplicacdo industrial desta tecnologia [45].

2.3.7 Tratamentos biologicos

Outras alternativas tecnoldgicas complementares a recuperacdo de hidrocarbonetos
contidos nos residuos de BO de petroleo, relacionam-se com a degradacdo biologica das
fracOes organicas oleosas ou dos residuos solidos apos recuperacdo de 6leos combustiveis.
Isto com o objetivo de reduzir a toxicidade dos produtos residuais para sua disposic¢éo final,
sendo os tratamentos de misturas 6leo-4gua com terra, compostagem e biolodos os mais

frequentes.
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Mrayyan e Battikhi [4] estudaram em escala laboratorial o desempenho de
microrganismos isolados para o tratamento por biodegradacdo dos Compostos Organicos
Totais (TOC, do inglés) contidos nos residuos de BO derivados de uma refinaria de petréleo
na Jordania. Os autores testaram trés cepas bacterianas naturais, as quais permitiram obter
uma remocdo entre 0,02% até 28% dos TOC contidos na BO. No caso das cepas de
microrganismos denominadas 7B e 13B apresentaram as percentagens mais elevadas de
remocao de hidrocarbonetos em torno de 28% e 22%, respectivamente. Porém, a taxa de
remocao de TOC foi acrescentada apos adicdo de nutrientes, principalmente com adicéo de
nitrogénio, fésforo e enxofre ao grupo bacteriano 7B, atingindo uma porcentagem méxima de

reducdo de 43% (em peso) dos compostos organicos.

Ayotamuno et al. [2] examinaram a biorremedia¢do como alternativa tecnolégica para o
tratamento dos residuos de BO proveniente de uma refinaria de petroleo da Nigéria. O
Conteudo Total de Hidrocarbonetos (THC, do inglés) presente nos residuos foi reduzido de
69.372 mg/kg BO para 10.734 mg/kg BO (o qual representa uma diminuicdo de 84,5%) apds
seis semanas de tratamento. Deste modo, 0s autores mostraram que a mistura de duas cepas de
microrganismos (Bacillus e Pseudomonas) utilizadas durante o processo de biorremediacao,
apresentaram um melhor desempenho do processo em termos de reducdo de THC em
comparagdo com o desempenho obtido pelas cepas de microrganismos individuais e/ou puros.
Segundo os autores, as Pseudomonas apresentaram o melhor desempenho como degradador

de hidrocarbonetos durante o tratamento de biorremediacdo da BO de petrdleo.

Por outro lado, a emulsdo estadvel da agua-6leo formada na BO, constitui umas das
caracteristicas peculiares dos residuos oleosos, a qual incide negativamente na reducdo da
eficiéncia dos sistemas tratamento quimicos e/ou bioldgicos, consequentemente os custos de
investimento e operacionais destas alternativas tornam-se maiores em compara¢do com 0S

sistemas de tratamento térmico [12].
2.3.8 Tratamento por pirdlise
Entre os processos térmicos para o tratamento de residuos sélidos carbonaceos destacam-

se a incineracdo, gaseificacdo e pirolise. O processo de pirolise é definido como a

decomposicéo térmica de materiais organicos em temperaturas relativamente elevadas (500 e
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1.000 °C) sob um ambiente inerte, produzindo hidrocarbonetos (CxHy) de menor peso
molecular na fase liquida e/ou gases ndo condensaveis, bem como um produto sélido
denominado char [46]. Dependendo das condigdes operacionais do processo, um dos produtos
anteriormente mencionados pode se favorecer mais que outro, atingindo um valor calorifico
superior em comparacdo a matéria prima pirolisada [47]. Assim, o principal produto obtido
através da pirdlise rapida (processo de conversdo termoquimica, onde a matéria prima é
aquecida a uma determinada temperatura, enquanto os produtos volateis formados sdo
resfriados rapidamente) corresponde a um liquido denominado 6leo de pirdlise, o qual pode
ser usado como combustivel ou matéria prima para a obtencao de produtos quimicos de maior

valor econdmico [48].

Particularmente, o processo de pirdlise de BO de petrdleo gera uma mistura de
hidrocarbonetos de alto peso molecular (em fase liquida) como produto principal, de
relativamente facil armazenamento e transporte. As caracteristicas fisico-quimicas deste
produto sdo comparaveis aos destilados de petroleo de baixo grau obtidos nas refinarias
comerciais e, portanto poderiam ser reintegrados ao processo petroquimico para a geracao de
produtos de maior valor comercial ou destinados a sistemas de converséo térmica [49], [50].
O processo de pirolise pode ser influenciado por vérios fatores, ente eles: temperatura, taxa de
aquecimento, caracteristicas da BO de petréleo e aditivos quimicos. Em termos de aplicacéo,
trés tipos de configuracdes de pirdlise podem ser usados: pirdlise em leito fluidizado
borbulhante, em leito fluidizado circulante e pirdlise a vacuo. A aplicacdo da recuperacao de
6leo de pirdlise em escala comercial tem adotado os leitos fluidizados e/ou circulantes,
incluindo os sistemas auxiliares associados, tais como a alimentacdo de BO de petréleo e

nitrogénio, coleta de char e condensacdo de vapores [46], [51].

Liu et al. [11] estudaram a pir6lise da BO de petrdleo procedente de tanques de
armazenamento de petroleo, na faixa de temperaturas de 473 a 773 K sob diferentes taxas de
aquecimento. Conforme a taxa de aguecimento é aumentada, observa-se que a matéria volatil,
o teor de hidrogénio e enxofre também aumenta. Consequentemente, a concentracdo de
carbono nos residuos solidos diminui. Os produtos gasosos obtidos durante a pirolise foram:
CHs (hidrocarbonetos gerais), CO,, H, e CO. Os maiores rendimentos da pirélise dos residuos
oleosos em termos de CHs produzidos, foram observados na faixa de temperaturas entre 600 e

723 K, sendo altamente influenciados pelas taxas de aquecimento. Segundo os autores, cerca
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de 80% (em peso) do TOC contido na BO de petroleo pode ser convertido em CHs mediante
0 processo de pirdlise.

Conesa et al. [52] avaliaram a pirolise de lodos oleosos procedentes do tratamento de
aguas residuais numa refinaria de petréleo na Espanha, mediante um reator em escala piloto,
dotado de um sistema de condensacdo de gases. O estudo testou diferentes temperaturas de
pirélise (350, 400, 470 e 530°C) sob uma atmosfera inerte de nitrogénio. Para cada uma das
temperaturas estudadas, observou-se que a composicdo quimica dos gases muda ligeiramente.
Os produtos liquidos mostraram uma maior concentracdo de hidrocarbonetos leves conforme
se aumenta a temperatura do processo, embora, 0 aumento da temperatura tenha um efeito de

reducdo na concentracdo de compostos aromaticos.

Wang et al. [53] estudaram residuos de borra procedente da industria de ago, diferentes
dos produzidos na industria do petréleo, onde aproximadamente 860 kg de residuos de BO
sdo geradas a cada 1.000 toneladas de aco produzidas. O tratamento térmico deste residuo é
feito mediante o processo de pir6lise em um reator de leito fluidizado, com temperaturas de
operacdo que variam entre 400°C e 600°C. Os resultados mostraram que durante a pirolise o
rendimento de recuperacdo de 6leo combustivel foi de 59,2%, enquanto o consumo de energia
para o tratamento de 1 kg de borra foi estimado entre 2,4 e 2,9 MJ. Verificou-se também que
o0 residuo solido apds tratamento da borra, contém um teor de 6xido de ferro acima de 42%

(em peso), razdo pela qual poderia ser utilizado como matéria prima para a producao de ferro.

Huang et al. [54] propuseram a pir6lise catalitica em dois estagios para o tratamento de
diferentes tipos de BO de petroleo, visando a producdo de um gas de sintese rico em H,. Os
resultados mostraram que, para temperaturas cataliticas superiores a 1000°C, o indice de
producdo de H, aumentou de 0,11 Nm®kg BO para 0,28 Nm®kg BO, porém para
temperaturas de pirdlise inferiores a 1.000°C, os indices de producdo de CH; e CO foram

favorecidos.

Molté et al. [50] estudaram a pirélise de residuos BO de petréleo procedentes de
diferentes processos da refinaria. O estudo mostrou a influéncia da: taxa de aquecimento, a
presenca de oxigénio e o tempo de residéncia sobre a composicdo do ga&s de sintese

produzido, deste modo os autores mostraram que a razdo de H,/CO foi maior para baixas
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taxas de agquecimento (<4 K/s), porém altas taxas de aquecimento (>10 K/s) conduziram a
uma reducdo na concentracdo do H, no gas de sintese, enquanto os teores de CH4 e CO;

foram incrementados.

Liu, Jiang e Han [48] avaliaram a devolatilizagdo de pellets de residuos de BO de petrdleo
num reator em escala laboratorial de leito fluidizado borbulhante, considerando por sua vez
duas atmosferas operacao (nitrogénio e ar) e tamanho de diametro de pellets na faixa de 5 a 15
mm. Os resultados indicaram um incremento do tempo de devolatilizacdo conforme o
tamanho do pellet foi acrescentado, da mesma forma os autores observaram um
comportamento linear e exponencial do tempo de devolatilizacdo em fungdo do didmetro de
pellet, quando foram considerados nitrogénio e ar como atmosferas de operacdo durante o
processo de pirdlise, respectivamente. O tempo de devolatilizacdo foi estimado entre 60 s e
125 s, sob uma temperatura de operacdo de 700°C. Quanto a composicdo dos produtos
gasosos obtidos, foram atingidos os seguintes teores: H, (26,8 a 30% vol.), CO (6,5 a 13,7 %

vol.) e CHs (56,4 a 66,6% vol.) sob uma atmosfera de nitrogénio.

Finalmente, Panek et al. [55], estudaram o tratamento da BO de petr6leo mediante o
processo de pirdlise, utilizando analise termogravimétrica e com a presenca de 6xido de calcio
como aditivo. Os autores demostraram, que a incorporacdo do alcali limita a formacdo do
char (carvéo sélido) a menos de 2,0% (em peso), favorecendo a producdo de 6leos de pirdlise
com uma alta concentracdo de hidrocarbonetos alifaticos, os quais incrementam seu Poder

Calorifico Superior (PCS) em torno de 42 MJ/kg aproximadamente.

2.4 Gaseificacao

2.4.1 Gaseificacdo de biomassa

Um dos processos mais frequentemente estudados para a conversdo térmica da
biomassa/carvdo e menos explorados para o tratamento dos residuos de BO de petréleo
consiste na gaseificacdo. Este processo permite a conversdo termoquimica de uma matéria
prima sélida ou liquida num g&s de sintese sob condigdes subestequiométricas do agente

oxidante (comumente ar ou oxigénio puro). O gas de sintese produzido pode ser queimado
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para geracdo de energia térmica e/ou elétrica ou destinado para a obtencdo de produtos

quimicos de maior valor agregado.

O processo de gaseificacdo transforma os compostos de carbono presentes na matéria
prima tratada num gas de sintese rico em hidrogénio e mondxido de carbono, com uma maior
razdo (H/C), enquanto outros processos como a combustdo/incineracdo o hidrogénio e o
carbono presentes na matéria prima sdo oxidados formando vapor de agua e
monoxido/dioxido de carbono, respectivamente [56]. Em termos gerais, a composicao
quimica e o contetdo energético do gas derivado da gaseificacdo dependem da matéria prima
utilizada, das condicdes de operagcdo e do tipo de gaseificador, bem como do agente de

gaseificacdo usado (ar, vapor, oxigénio ou misturas) [57], [58].

Um dos aspectos importantes no processo de gaseificacdo refere-se aos agentes de
gaseificacdo utilizados, os quais influenciam na composicdo quimica do gas de sintese
produzido, onde o mondxido de carbono, metano e hidrogénio correspondem aos principais
compostos combustiveis gerados. No entanto, o teor de hidrogénio no gas e sintese pode-se
incrementar conforme o0 mondxido de carbono e 0 metano reagem quimicamente com vapor
de agua mediante as reacBes de Shift e reforma, respectivamente [59]. Ambas as reacGes
requerem a presenca de um catalisador composto de niquel, cobalto ou ferro, suportado numa

matriz de 6xido de silice ou aluminio.

Dentre os tipos de agentes de gaseificacdo mais utilizados esta o ar, oxigénio, vapor de
agua ou misturas de ar/vapor e vapor/oxigénio, 0s quais determinam as caracteristicas finais
do gas de sintese obtido, principalmente em termos da concentracdo de gases combustiveis,
poder calorifico do gas, teor de alcatrdo e enxofre, entre outros. De acordo com McKendry et
al. [60] e Widjaya et at. [61], o Poder Calorifico Inferior (PCI) do gas de sintese obtido a
partir da gaseificacdo de biomassa encontra-se na faixa de 4-6 MJ/Nm?3 quando se utiliza ar
como agente de gaseificacdo, 10-15 MJ/Nm?3 quando se utiliza vapor e de 12-18 MJ/Nm?3

guando se usa uma mistura de oxigénio/vapor.

Os efeitos da utilizacdo de vapor como agente de gaseificacdo em diferentes tipos de
gaseificadores de biomassa tais como sistemas de leito fixo, fluidizado borbulhante/circulante

tem sido avaliados por diversos autores [61], [62], [63], [64]. Os resultados mostram que a
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concentracdo de hidrogénio no gas de sintese produzido fica em torno de 40-60% (em
volume), enquanto o PCI foi de 13 MJ/Nm? e um teor de alcatrdo equivalente a 3 g/Nm? no
gas de sintese [61], [62]. Do mesmo modo, Gil et al. [65] realizaram estudos comparativos
num gaseificador de biomassa operando com leito fluidizado borbulhante, sendo utilizado ar,
vapor e misturas vapor/oxigénio como agentes de gaseificacdo. Os resultados indicaram que 0
PCI do gés de sintese variou entre: 4 - 8 MJ/Nm3 para o ar, 12 - 14 MJ/Nm? para o vapor e 10-
14 MJ/Nm3 para misturas de vapor/oxigénio. O teor hidrogénio oscilou entre 38% e 56 % (em

volume).

2.4.2 Gaseificacdo de bio-0leo de pirolise, 6leo lubrificante e coque de

areias betuminosas

Uma das matérias primas comumente utilizadas na gaseificacdo corresponde ao carvéo e
mais recentemente a biomassa, no entanto, outras matérias primas como bio-6leo derivado da
pirdlise, dleo lubrificante e coque de areias betuminosas, tém sido de interesse tanto em
estudos experimentais quanto teoricos para a gaseificacdo dos mesmos. Assim, Furimsky et
al. [66], reportou alguns indicadores de desempenho da gaseificacdo de coque derivado de
areias betuminosas, utilizando um gaseificador de leito fluidizado em escala piloto, com
misturas de oxigénio/vapor. Observou-se que 0 gas de sintese produzido pode atingir uma
concentracdo de hidrogénio na faixa de 33 - 38% (em volume) e mondxido de carbono entre
22 - 28% (em volume), sendo que a temperatura média de operacdo do gaseificador foi de
950°C. Adicionalmente, pode-se esperar uma eficiéncia de conversdo do carbono entre 80% e
90% do coque gaseificado, bem como um contetdo calorifico do gas de sintese produzido em
torno de 9 MJ/Nmé.

Beheshti et al. [67] estudaram os efeitos da Razdo de Equivaléncia (ER, do inglés),
injecdo de vapor como agente gaseificacdo e da pressdo no processo de gaseificacdo do 6leo
lubrificante, utilizando uma abordagem termodinédmica baseada na minimizacdo da energia
livre de Gibbs. A modelagem permitiu descobrir que um aumento na razéo ER de 0,3 para 0,7
levou a uma diminuicdo consideravel do PCS do gas de sintese de 14 para 4 MJ/Nm3, bem
como uma reducdo da eficiéncia de gaseificacdo a frio de 75% para 20%, respetivamente.
Enquanto a eficiéncia da conversdo de carbono, observou-se um incremento de 35% para

80%, conforme a razdo ER foi aumentada de 0,3 para 0,7. No emanto, uma reducdo da
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concentracdo de hidrogénio de 38% para 10% (em volume) no gés de sintese foi observada
quando a razdo ER foi aumentada mesma faixa. O estudo também ilustrou que o aumento da
pressdo de 10 para 50 atm ndo tem efeitos significativos no aumento do PCS do gas de sintese

produzido.

Zheng et al. [68] pesquisaram o processo de gaseificacdo de bio-6leo derivado da pirdlise
rapida da casca de arroz, mediante um gaseificador de fluxo arrastado em escala laboratorial,
visando a producdo de gas de sintese rico em hidrogénio. Desta forma, foi avaliada a
influéncia da razdo ER na composi¢do volumétrica e PCI do géas de sintese obtido, bem como
na relacdo molar H,/CO, teor de alcatrdo e eficiéncia da gaseificacdo a frio. Os resultados
mostraram que a concentracdo de hidrogénio no gas decresceu de 42% para 25% (em
volume), enquanto o mondxido de carbono diminuiu de 39% para 20% (em volume),
conforme a razdo ER passou de 0,1 para 0,5. Verificou-se também que nesta faixa de razGes
de ER, 0 PCI do gés de sintese se reduz de 13,5 para 4,5 MJ/Nm®, enquanto a concentragéo do
alcatrdo diminuiu de 0,9 para 0,1 g/Nm?®. Com relacdo a eficiéncia da gaseificacdo a frio
observou-se uma tendéncia crescente até 75% na faixa de razGes ER entre 0,1 e 0,3, no
entanto, a eficiéncia se reduz para 40% conforme a razdo ER aumenta progressivamente de
0,3 para 0,5. Finalmente os autores concluem que, baseados na relagcdo molar H,/CO obtida
no gas de sintese (valor maximo de 1,2) e no valor calorifico do géas produzido, este poderia
ser utilizado como matéria prima na sintese Fischer-Tropsch para producdo de combustiveis
liqguidos ou como combustivel em turbinas a g&s para geracdo de eletricidade,

respectivamente.

Feng et al. [69], avaliaram o processo de gaseificacdo de misturas de carvdo/bio-6leo
(CB), utilizando um reator atmosférico de fluxo arrastado em escala laboratorial, bem como
misturas de ar/vapor como agente de gaseificacdo, visando a producdo de gas de sintese (rico
em hidrogénio e mondxido de carbono, principalmente). Os autores demostraram que a
operacgéo do reator com altas raz0es vapor/carbono e altas temperaturas favorece a produgéo
de gas de sintese, a qual aumentou de 1,0 para 1,6 Nm%kg mistura CB conforme a razdo
vapor/carbono (em peso) foi acrescentada de 1 até 5, obtendo-se uma concentracdo molar
final de hidrogénio e mondxido de carbono no gas de sintese de 50% e 15% (% molar livre de
nitrogénio), respectivamente. Da mesma forma, foi verificado que o aumento da temperatura

de gaseificacdo entre 1.000°C e 1.400°C favorece o incremento na producdo do gas de
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sintese, a qual passou de 1,25 para 1,75 Nm*/kg mistura CB, respectivamente. Observou-se
também nesta faixa de temperaturas de operacdo, que a concentracdo de hidrogénio atingida
foi de 60% (% molar livre de nitrogénio), enquanto a conversdao de carbono presente na

mistura CB foi avaliada em 95%.

Kan et al. [70] estudaram a producéo de hidrogénio em escala laboratorial num sistema
integrado de gaseificacdo de bio-6leo (derivado da pirdlise rapida de biomassa) e reforma
catalitica com vapor do gas de sintese produzido. Os resultados mostraram que para uma
temperatura de gaseificacdo em torno de 800°C e pressdo de 1,0 atm, o indice de conversédo de
hidrogénio e carbono foi de 30% e 50%, respectivamente. No entanto, com a integracdo ao
processo de reforma catalitica com vapor do gas de sintese produzido, espera-se um indice de
conversdo de hidrogénio de 81,4%, enquanto o indice de conversdo de carbono aumenta para
87,6%. Adicionalmente, pode-se obter uma mistura de hidrogénio (76% em volume), didxido
de carbono (23% em volume) e alguns tracos de mondxido de carbono e metano (1% em

volume) apds o processo de reforma catalitica.

2.4.3 Gaseificacdo de petréleo cru

Um das primeiras tecnologias para a conversdo termoquimica de matérias primas de
origem fossil corresponde ao processo de gaseificacdo desenvolvida pela empresa Texaco,
(TGP, do inglés) no final da década de 1940. Esta tecnologia foi criada para produzir um gas
de sintese rico em hidrogénio e mondxido de carbono, principalmente, com potencial para ser
aplicado em plantas quimicas e refinarias de petroleo [71]. Inicialmente a tecnologia TGP foi
projetada para processar gas natural, seguidamente na década de 1950, foi modificada para
petroleo cru tipo pesado, enquanto na década de 70 e 80 foi adaptada para combustiveis
solidos (como carvdo) e coque de petroleo, respectivamente [71]. Desde sua origem, 0
processo TGP tem sido um meio atrativo para a producdo de hidrogénio, sendo umas das
tecnologias comercialmente comprovadas, com beneficios ambientais, além de gerar produtos
valiosos a partir de matérias primas com alto teor de enxofre [72]. A TGP converte 6leos
pesados como residuos de vacuo e asfaltenos em um gas de sintese, conformado
principalmente de hidrogénio e mondxido de carbono. Conforme o processo TGP seja
estendido ao processamento de uma ampla gama de 6leos, especialmente aqueles com maior

teor de enxofre, se espera um aumento da disponibilidade de hidrogénio numa refinaria de
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petroleo, o que por sua vez incrementa o rendimento de produtos de maior valor agregado.
Além disto, proporciona uma redugdo na producdo de 6leo combustivel de alto teor de
enxofre e a mitigacdo do impacto ambiental na refinaria de petroleo [72]. Alguns trabalhos
experimentais e modelagens tedricas com relacdo ao processo de gaseificacdo de petroleo cru
tém sido desenvolvidos, com a finalidade de estudar os parametros de operagdo adequados e 0
desempenho do processo termoquimico.

Assim, Yue et al. [73] desenvolveram um modelo cinético para a gaseificacdo de petréleo
tipo pesado na presenca de CaO como catalisador. Os autores estudaram os efeitos de alguns
parametros, tais como a temperatura, razdo massica de vapor/petréleo, relacdo massica de
CaOl/petréleo e tempo de residéncia no indice de producdo de alcatrdo e dioxido de carbono.
Os resultados mostraram que o incremento da razdo vapor/petroleo de 0,5 para 0,9 favorece o
incremento no indice de producdo de CO, de 30 até 41 g/kg petréleo, enquanto o indice de
formacdo de alcatrdo ndo apresentou variacGes significativas conforme a razdo vapor/petréleo
foi acrescentada, sendo que um valor médio de alcatrdo de 15 g/Nm? no gas de sintese foi
atingido. Verificou-se também que a relacdo CaO/petroleo tem um impacto positivo no
cracking do alcatrdo, porquanto foi observada uma reducéo de 15% no indice de alcatrdo
conforme a relagdo massica de CaO/petrdleo foi incrementada de 0,5 para 0,9. Da mesma
forma, o trabalho ilustrou que o aumento da temperatura de gaseificacdo de petrdleo cru
pesado (de 500°C para 1.000°C) e do tempo de residéncia no gaseificador (de 10 min pra 24
min) conduz a uma reducdo considerdvel da concentracdo do alcatrdo no gas de sintese

produzido de 40 para 5 g/ Nm3.

Banisaeed e Rezaee-Manesh [74] desenvolveram um modelo cinético de gaseificacdo de
petrdleo cru tipo pesado para investigar a influéncia da razdo de oxigénio e pressao sobre a
qualidade de gas de sintese e alguns outros parametros de desempenho da gaseificacdo. Os
resultados mostraram que a relacdo de oxigénio melhora o valor calorifico do gas de sintese
produzido (em termos de PCS) e a eficiéncia a frio do processo de gaseificacdo, os quais
incrementam de 8,0 para 10,0 MJ/m3 e de 35% para 70%, respectivamente, conforme a razao
de oxigénio aumenta de 0,4 até 1,0 (razdo estequiométrica de oxigénio). De outro modo, 0s
autores também demostraram que o incremento da pressao de gaseificagdo de 10 atm para 40
atm apresentou efeitos menores no processo de conversao termoquimica do petroleo pesado,

particularmente em termos de producdo especifica de gas de sintese e do PCS, onde foi
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observado um incremento de 7% (equivalente a 15,0 md3/kg petréleo pesado) e 11%
(equivalente a 9,0 MJ/m3) respectivamente.

Yang et al. [75] estudaram a gaseificacdo de petroleo pesado num reator de leito
fluidizado para produzir um géas de sintese rico em hidrogénio, usando técnicas de simulagdo
de processos quimicos. Assim, foram investigados alguns parametros, como temperatura de
gaseificacdo e razdo vapor/petréleo e seu efeito no indicie de producdo de hidrogénio. Os
resultados mostraram que a temperatura desempenha um papel importante no processo de
gaseificacdo, sendo que o incremento da temperatura entre 600°C e 1.000°C conduz a um
aumento no indice de hidrogénio de 50,0 para 60,0 g/kg petroleo pesado, enquanto um
incremento de 57% no indice de producdo de hidrogénio é esperado conforme a razéo
vapor/petroleo aumenta de 0,4 para 0,8 kg vapor/kg oleo pesado, sob condicBes isotérmicas

de operacgéo no gaseificador de leito fluidizado (600°C).

Peng, Farahani e Gao [76] simularam o processo de gaseificacdo de petroleo cru, usando
vapor como agente gaseificacdo, com o intuito de predizer a producdo de gas de sintese,
concentracdo de alcatrdo, bem como o desempenho do gaseificador. Os autores avaliaram o
efeito de alguns parametros criticos, tais como temperatura de gaseificacdo, razdo de
vapor/petroleo sobre a producdo especifica de hidrogénio, teor de alcatrdo e conversdo de
carbono para trés tipos de petrdleo diferentes. Os resultados mostraram que o indice de
producdo de hidrogénio para os trés tipos de petréleo aumentou na faixa de 25-30 g/kg
petroleo para 35-40 g/kg petrdleo cru, conforme a razdo vapor/petroleo foi acrescentada de
0,5 para 0,8 (kg vapor/kg petroleo), respectivamente. Isto explica-se pelo favorecimento das
reacOes endotérmicas de cracking e reforma de hidrocarbonetos na presenca de vapor e altas
temperaturas, 0 que conduz a um incremento na producdo especifica de hidrogénio e
mondxido de carbono. Assim, no caso particular da reforma de metano espera-se a formacédo
de trés moles de hidrogénio por cada mol de metano reformado. Entretanto, a concentracéo do
alcatrdo e hidrocarbonetos pesados no gas de sintese obtido foi reduzida de 40 para 5 g/ Nm?,
na mesma faixa de razdes de vapor/petroleo. No entanto, descobriu-se também que o
incremento da temperatura de 700°C para 1.000°C (mantendo uma razao de vapor/petréleo de
0,8) acarretou um aumento no indice de produgéo de hidrogénio de 37,5% (55 g/kg petrdleo

cru), bem como o aumento da conversdo de carbono de 35% para 95% (em peso),
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respectivamente. No entanto, a concentracéo de alcatrdo foi reduzida de 5,0 até 1,0 g/Nm? na

mesma faixa de temperaturas avaliadas.

Ashizawa et al. [77] estudaram as caracteristicas da conversdo termoquimica de petrdleo
cru tipo pesado (denominado de Orimulsion™) através do processo da gaseificacdo com
oxigénio puro e/ou misturas de ar enriquecido com oxigénio. Para isto foi usado um
gaseificador pressurizado (19,0 bar) de fluxo arrastado em escala piloto (com altura de 3,0 m
e didmetro interno de 0,30 m) e capacidade de 2,4 t/d de petroleo. O estudo permitiu
investigar alguns indicadores de desempenho durante a gaseificacdo, entre eles o PCS do gas
de sintese produzido, distribuicdo da temperatura de gaseificacdo ao longo do reator,
eficiéncia de gaseificacdo a frio e eficiéncia de conversdo de carbono, principalmente. Assim,
os resultados mostraram que o PCS do gés de sintese diminuiu de 10,7 para 9,5 MJ/Nm?
conforme a razdo de equivaléncia de oxigénio aumentou de 0,36 para 0,42, enquanto a
eficiéncia de gaseificacdo a frio mostrou uma reducgéo de 85% para 75% na mesma faixa de
razdes equivalentes de oxigénio. Por outro lado, os autores identificaram que a distribuicdo de
temperatura de gaseificacdo ao longo do reator variou na faixa de 1.100°C e 1.450°C, sendo
que esta incrementa conforme o aumento da razdo ER de oxigénio, assim observou-se
também um incremento da eficiéncia de conversdo de carbono no petrleo cru apds
gaseificacdo até 97% aproximadamente. Finalmente a concentracdo do hidrogénio e
monoxido de carbono atingida no gas de sintese produzido foi de 39,4% e 38,7% (em

volume), respectivamente, considerando uma razdo de equivaléncia de oxigénio de 0,38.

Vaezi et al. [78] desenvolveram uma modelagem de equilibrio termoquimico com o
intuito de predizer o desempenho de um gaseificador de petroleo cru tipo pesado, utilizando ar
como agente de gaseificacdo. A modelagem abrangeu o equilibrio quimico e termodinamico
da reacdo de gaseificacdo global, a fim de prever a distribuicdo final das espécies quimicas
esperadas no gas de sintese produzido. Assim, foi estudada a influéncia da razdo ER e a
pressdo do reator sobre alguns parametros de operacdo e desempenho do gaseificador como: a
relacdo molar H,/CO no gas obtido, temperatura do processo de gaseificacéo, valor calorifico
(em termos do PCI) e concentracdo do gas de sintese produzido, bem como as eficiéncias de
gaseificacdo a frio e de conversdo de carbono. Os resultados revelaram que a concentracao de
hidrogénio no gas de sintese produzido diminuiu de 40% para 15% (em volume livre de

nitrogénio), conforme a razdo ER aumentou de 0,4 até 0,7. Similarmente, 0s autores
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demostraram que a concentragdo do mondxido de carbono foi reduzida de 52% para 32% (em

volume livre de nitrogénio) na mesma faixa de razdes ER.

No caso particular do PCI do géas de sintese, a modelagem desenvolvida por Vaezi et al.
[78] permitiu predizer uma reducgdo do contelido energético do gas produzido de 12,0 para 6,0
MJ/Nm?, bem como um incremento da temperatura de gaseificacdo de 2.000°C para 4.000°C,
quando a razdo ER passou de 0,4 para 0,7, respectivamente. Da mesma forma, observou-se
gue a maxima eficiéncia de gaseificacdo a frio e de conversdo carbono foi de 85% e 79%, as
quais foram atingidas considerando uma razéo ER de 0,35 e 0,70, respetivamente. Finalmente,
0s autores demostraram que o incremento da pressao de gaseificagdo de 10 atm para 80 atm
ndo apresentou variacdes significativas nos pardmetros de desempenho do gaseificador

considerados neste trabalho.

De modo geral, e considerando 0s maiores custos que demanda a operacdo da
gaseificacdo com oxigénio, a utilizacdo de vapor como agente de gaseificacdo seria a mais
recomendada para a geracdo de um gas com alto conteido energético e teor consideravel de
hidrogénio. Em termos de qualidade térmica do vapor, prefere-se o vapor superaquecido em
vez do vapor saturado a fim de evitar uma reducdo da temperatura interna do gaseificador, o
que poderia comprometer a cinética quimica das reacfes e o desempenho da gaseificagdo.
Conforme o contetido de hidrocarbonetos leves, hidrogénio e monoxido de carbono na fase
gasosa aumentem, como resultado das reacfes simultaneas de reforma com vapor dos
hidrocarbonetos (naftenos, resinas, asfaltenos e aromaéticos, entre outros), espera-se um
incremento no contetdo energético do gas sintese produzido. Desta forma, os derivados da
conversdo termoquimica dos residuos de BO de petroleo poderiam se tornar em produtos de
maior valor agregado e, portanto serem reintegrados a propria refinaria de petréleo como
insumo/matéria prima de outros processos internos da industria. Segundo Gross, Wolff e
Gmbh [79], um dos principais processos de hidrotratamento nas refinarias de petroleo
corresponde ao processo de hidrodessulfurizagdo profunda de combustiveis liquidos
destinados ao transporte (6leo diesel, gasolina para automével e aviagdo, entre outros) ou
correntes intermediarias da refinaria, onde grandes quantidades de hidrogénio séo necessarias,
a fim de reduzir a concentragdo de compostos de enxofre até niveis indicados pelas normas

ambientais em vigor. Estes processos poderiam se integrar com a produgdo de derivados
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energéticos e potenciais insumos quimicos a partir da conversdo termoquimica da BO de

petroleo.

Dependendo das caracteristicas e composicdo quimica das correntes submetidas ao
processo de hidrodessulfurizagdo, estima-se que entre 60 e 170 Nm*® Hym® de 6leo
combustivel, sdo requeridos [80]. Atualmente, 96% da producdo mundial de hidrogénio é
procedente de combustiveis fdésseis, sendo a reforma catalitica com vapor de hidrocarbonetos
leves como o gas natural e gas liquefeito do petrdleo o principal método de obtencdo (>75%
da producdo total) [81]. A crescente demanda mundial de energia fossil e a progressiva
reducdo das fontes ndo renovaveis poderiam contribuir no aumento dos precos nos
combustiveis convencionais, desfavorecendo a producédo de hidrogénio a partir do gas natural
como principal matéria prima [82], o que faz necessario a procura de outras fontes alternativas
e mecanismos de producdo, entre eles a oxidacdo parcial ou gaseificacdo dos residuos
derivados do refino de petroleo, incluindo o coque e a BO de petrdleo. Embora ndo seja
comum a utilizacdo da gaseificacdo da BO de petroleo, o presente trabalho propGe o estudo da
conversdo termoquimica direta da BO de petroleo (sem recuperacdo prévia das fracoes
organicas), utilizando a gaseificagio como mecanismo de tratamento alternativo aos
atualmente utilizados como a disposicédo direta dos residuos oleosos em aterros ou incineragdo
sem recuperagdo de calor/eletricidade. Deste modo, o estudo da conversdo termoquimica dos
residuos de BO de petroleo sera abordado mediante técnicas de simulacdo de processos
qguimicos baseadas numa modelagem de equilibrio cinético, utilizando o software Aspen
HYSYS® v.8.6 como ferramenta computacional de célculo. Assim, o presente trabalho
permitird avaliar diferentes parametros de desempenho da gaseificacdo dos residuos oleosos,
considerando misturas ar/vapor superaguecido como agentes de gaseificacdo, bem como as
possiblidades de obtencdo de um gas de sintese com alto potencial para a geracdo de
combustiveis liquidos sintéticos, energia elétrica e/ou producdo de insumos quimicos, com
potencial uso nos processos intermediarios da refinaria de petréleo ou em outras indudstrias
guimicas. Assim, os produtos obtidos a partir deste processo, além de apresentar um alto
conteddo energético, possuem um valor econémico consideravel, posicionando esta
tecnologia como promissora e atrativa para a gestdo ambiental e valorizacdo energética dos
residuos de BO de petroleo procedentes do refino antes de sua disposi¢do [83]. Finalmente, a
Tabela 2.3 mostra o resumo das principais tecnologias e suas caracteristicas para o tratamento

dos residuos de BO de petréleo em escala laboratorial e piloto/industrial.
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Tabela 2.3 - Resumo e comparagdo das principais tecnologias para o tratamento de residuos de BO de petréleo [8].

Eficiéncia

Custo

Tecnologia Escala Tempo Subprodutos Vantagens LimitacOes
Extracio com Compostos organicos Facil e rapida aplicacio Alto consumo de solvente, alto custo e
& Piloto 50-75 >200 <1-2 dias volateis, BO pida aplicagao, ambientalmente ndo atrativa pelos
Solvente . . eficiente. .
irrecuperavel. metais pesados.
Facil e rapida aplicacdo, | Altos custos de capital e manutencéo.
Aquas residuais. BO eficiente. Alta Alto consumo de energia, problemas
Centrifugacgéo Piloto <50 100-200 <1-2 dias gu P produtividade, ndo de ruido e necessidade de pré-
irrecuperavel. . . .
precisa quimicos tratamento da BO. Incapacidade para o
adicionais. tratamento dos metais pesados.
Aguas residuais, BO e'?‘?((::ile!r?'[gaﬁli(:r?i?fcj%cz?:i?c’) Alto custo. O uso de surfactantes
Surfactantes Piloto 75-90 >200 <1-2 dias S A ‘ . quimicos poderia ser toxico e devem
irrecuperavel. no tratamento dos metais . p
ser extraidos do dleo recuperado.
pesados.
- - Baixa eficiéncia. O custo poderia ser
Fécil aplicacéo, curtos lto devid | q
Tecnologia . . Aguas residuais, BO tempos de tratamento alto devido aos altos consumos de
Laboratorial 50-75 - <1-2 dias - L o energia para o congelamento.
Freeze/thaw irrecuperavel. Adequado para regides !
frias Incapacidade para o tratamento dos
' metais pesados.
Rapida e eficiente. O Altos custos de investimento,
Pir6lise Piloto 50-75 100-200 <1-2 dias Compqst(_)s organicos | oleo recuperado pode ser manutencéo e operagéo. Alto consumo
volateis e char. melhorado. Altas de energia. Ndo adequado para BO
capacidades de operacéo. com alto teor de umidade.
Projeto especial de equipamentos.
Compostos organicos S . Alto custo de investimento e de
_— NI Muito répida e eficiente. x i
Irradiacdo . . volateis, Aguas x : - operacdo. Alto consumo de energia.
- Piloto >90 - <1-2 dias Lo A N&o precisa de adi¢do de . -
com Micro-Onda residuais, sélidos C Baixa capacidade de tratamento.
: . agentes quimicos. .
irrecuperaveis. Incapacidade para o tratamento dos
metais pesados.
Répida e eficiente. Néo
5 S precisa de adi¢do de
Aguas residuais e agentes quimicos Baixa capacidade de tratamento. Alta
Eletrocinética Laboratorial 50-75 - <1-2 dias residuos de BO de g a . P :

petroleo.

Limitado efeito no
tratamento dos metais
pesados.

complexidade na sua aplicacg&o.

Continuacéo...
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Tabela 2.3- Resumo e comparacdo das principais tecnologias para o tratamento de residuos de BO de petroleo [8].

. Eficiéncia Custo S
Tecnologia Escala Tempo Subprodutos Vantagens LimitacOes
g (%) (US$/m®) b P g ¢
p . L N Alto custo de equipamentos. Baixa
- Aguas residuais, Fécil aplicacéo e .
Irradiacdo com . . 1 L . . capacidade de tratamento.
Laboratorial 50-75 - <1-2 dias solidos eficiente. Ndo precisa .
Ultrassom . . o oo Incapacidade para o tratamento dos
irrecuperaveis. guimicos adicionais. .
metais pesados.
Relativamente de baixa eficiéncia.
x . ~ s . Altos requerimentos de agua. Nao
Flotagdo com Laboratorial 50-75 - <1-2 dias Grar]des quan_tldaQeS Facil aplicacao, Ba!xo adequado para tratamento de BO
Espuma de &guas residuais. consumo de energia. ; .
altamente viscosa. Incapacidade para o
tratamento dos metais pesados.
— Répida e completa Alto custo de equipamentos e
Emissdes de gases « o i o
_ ) . _ erigosos. Material remogao de PAHs combustl\_/els auxiliares. Emlssoes
Incineracéo Piloto >90 >200 <1-2 dias particulacjo (cinzas contidos na BO. gasosas e cinzas volantes precisam ser
P Possibilidade de tratadas. Pré-tratamento de remocéo
volantes). x . . - .
recuperagéo de calor. de umidade é requerido. Incapacidade
para o tratamento dos metais pesados.
Rapida e eficiente Reduc&o no teor de umidade na BO é
encapsulamento dos : o~
requerida. Os PAHSs ndo séo
S Produtos PAHSs nos produtos .
Estabilizacéo / . 1-6 - e L - completamente removidos. Perdas de
g 2 Laboratorial >90 100-200 solidificados e solidificados. Baixo ~ . .
Solidificagdo meses - - calor séo evidenciadas. Os produtos
estabilizados. custo e alta capacidade -
. estabilizados requerem de uma
de captura de metais . » .
apropriada gestdo ambiental.
pesados.
Consideraveis quantidades de
quimicos reagentes sdo requeridas.
CO, e compostos Répida e completa Alto custo e ambientalmente ndo
Oxidacéo Laboratorial >90 >200 <1-2 dias intermediarios de

oxidacéao

remocdo de PAHs
contidos na BO.

atrativa. Perdas de recuperacéo de
calor. investimento, manutencdo e
operacdo. Limitado efeito no
tratamento dos metais pesados.

Continuacéo...
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Tabela 2.3- Resumo e comparacdo das principais tecnologias para o tratamento de residuos de BO de petréleo [8].

Compostos organicos

Baixo custo e pouca
manutencdo. Grandes

Considera-se um processo muito lento.
Apresenta problemas associados a

Landfarming Piloto 75-90 50-100 6-12 volatel's, solos capacidades de emisséo de vglatels/organlcos. Alto
meses contaminados e . risco de polucéo de &gua subterranea.
L - tratamento de residuos de .
lixiviados perigosos. BO Requer grandes areas de terra para sua
' aplicacgdo.
Grandes capacidades de
Solos contaminados tratamento de residuos de
) " | BO. Custo relativamente | Maiores custos do que o tratamento do
Quantidades X o~ . )
. . baixo. Emissdes landfarming. Considera-se um
Piloto / relativamente JU e & . .
Aterro . 75-90 50-100 1-2 anos organicas volateis sdo processo também muito extensamente
Industrial pequenas de X
A coletadas, enquanto a lento. Ocupada grandes areas de terra
compostos organicos x , N
Y polugdo de aguas para sua aplicacéo.
volateis A :
subterrdneas poderia ser
evitada.
Capacidades de
tratamento de residuos de | Alto custo e pequenas capacidades de
- BO relativamente tratamento de residuos de BO do que a
i Emissdes de logia landfarmi .
Compostagem Pi oto_/ 75-90 50-100 6-12 compostos organicos gra_mdes. Menores tecnologia landfarming. Considera-se
Industrial meses voléteis requerimentos de terra do um processo que demanda uma
que o landfarming. consideravel area de terra para sua
Adequado para regides aplicacéo.
frias e terrenos variados.
Alta capacidade de Altos custos. Pequerjas capamdadt—zs de
. ~ tratamento de residuos de BO séo
biodegradagdo. Alto : N
. x esperadas. Precisa de uma operagdo
. Piloto / 6-12 desempenho na remogéo L ~
Biolodos . >90 100-200 Lodos oleosos . especializada, manutencéo e
Industrial meses de PAHs. Menores areas ; .
monitoramento. Os lodos residuais
de terra para sua ~ .
T . requerem de uma gestdo ambiental
aplicacéo sdo requeridas ;
apropriada.
. . Alta eficiéncia de Altos custos de investimento,
: Gés de sintese, x . x «
e Piloto / 8-12 . Jn conversdo. Valorizacdo manutenc&o e operacédo do
Gaseificacdo . 75-90 - residuos solidos, - . g
Industrial horas energeética dos residuos gaseificador. Demanda de vapor

cinzas, coque.

de BO de petréleo.

superaquecido.
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CAPITULO Il

3 Simulacado da Gaseificacdo da Borra de Petroleo

Neste capitulo é apresentado o software de simulacéo de processos quimicos usado neste
trabalho e suas principais caracteristicas, bem com a selecdo do modelo de propriedades
termodinamicas utilizado na modelagem cinética de simulacéo do processo de gaseificacdo de
residuos de BO de petrdleo. Posteriormente, é apresentada a estratégia de simulacdo adotada
para o sistema de conversdo termoquimica dos residuos de BO derivados do refino de
petr6leo, mediante o processo de gaseificacdo utilizando misturas de ar e vapor
superaguecido. Seguidamente sdo mostradas as principais reacdes quimicas consideradas no
processo de gaseificacdo de BO a simular, bem como as velocidades de reacdo e parametros
cinéticos levados em conta. Finalmente, é feita uma analise comparativa entre os principais
resultados obtidos neste trabalho e algumas referéncias bibliograficas com relacdo a
gaseificacdo de petréleos extrapesados. Isto com o intuito de estabelecer critérios que
permitam validar o modelo cinético de simulacdo proposto para a gaseificacdo de residuos
oleosos derivados da refinaria de petroleo.

3.1 Software de simulacio - Descricio e caracteristicas

Para a realizacdo da simulacdo do processo de gaseificacdo dos residuos de BO de
petroleo foi selecionado o simulador de processos quimicos Aspen HYSYS® v.8.6, o qual €
frequentemente usado para modelar matematicamente processos quimicos, desde operacdes
unitarias até plantas quimicas completas e refinarias. O software permite realizar calculos de
engenharia quimica, incluindo aqueles relacionados com balangos de massa e energia,
equilibrio liquido/vapor, transferéncia de calor e massa, cinética quimica, fracionamento,
queda de pressdo, entre outros. Adicionalmente, o software € amplamente utilizado na
indUstria e na academia para a abordagem de simulagdes tanto em regime permanente quanto
transiente, projeto e modelagem de processos quimicos, incluindo a avaliagdo do desempenho

e otimizacdo dos mesmos [84], [85].
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3.1.1 Caracteristicas do software Aspen HYSYS®

Os calculos no software Aspen HYSYS® séo realizados de forma automatica, sendo
inicializados conforme as operagdes unitérias a serem simuladas e 0 método de propriedades
termodindmicas fiquem especificados. O software tem varias opera¢des unitarias que podem
ser usadas para construir determinado fluxograma, o que por sua vez permite a modelagem de
uma ampla variedade de processos de petroleo, gas, petroquimicos e quimicos, por meio da
interligacdo adequada das unidades de processo selecionadas e suas respectivas correntes
massicas e de energia [86], [87]. Da mesma forma, é possivel juntar operacfes unitérias
regidas pela termodinamica e os balangcos de massa/energia (trocadores de calor, separadores,
bombas, compressores, reatores, colunas, etc.) com operadores l6gicos tais como: ajustar
valor, estabelecer valor e reciclo. Também podem ser interconectadas outras operagdes,
particularmente utilizadas na modelagem dindmica, como: controladores, blocos de funcGes

de transferéncia e seletores [88].

Na modelagem de uma determinada operacdo unitaria, o software Aspen HYSYS® utiliza
uma abordagem baseada nos graus de liberdade, incrementando a flexibilidade com a qual as
solucdes sdo obtidas. Para a maioria das operacdes unitarias, o fornecimento de informacdes
ndo exige uma ordem especifica. Assim, uma vez preenchidos os dados minimos requeridos
para a simulacdo, o software calcula instantaneamente todas as incdgnitas que podem ser

determinadas em concordancia com os graus de liberdade e com a informagéo providenciada.

Por exemplo, no caso da simulacdo de uma bomba centrifuga, se a corrente de entrada na
bomba é totalmente definida em termos de vazdo volumétrica, temperatura, pressdo e
concentracdo, o software imediatamente transfere tanto a composi¢cdo quanto a vazéo
volumétrica para a corrente de saida da bomba. Adicionalmente, se a eficiéncia da bomba e o
incremento de pressao sdo fornecidos, a corrente de saida e o fluxo de energia da bomba serdo
totalmente definidos. Se, por outro lado, a vazdo volumétrica de entrada na bomba nao for
definida, o simulador Aspen HYSYS® néo podera calcular nenhuma condicdo de saida até
prover no minimo trés parametros da bomba, tais como a eficiéncia, aumento de pressao e
consumo de energia elétrica. No caso particular da operacdo da bomba, esta apresenta trés
graus de liberdade, portanto, sdo requeridos trés parametros de entrada a fim de obter a
corrente de saida da bomba totalmente definida.
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3.1.2 Selecdo do modelo de propriedades termodinamicas

Considerando as caracteristicas dos compostos quimicos (hidrocarbonetos de alto peso
molecular e gases) envolvidos no processo termoquimico a ser simulado, foi selecionado o
modelo de propriedades termodinamicas Peng-Robinson (PR) do Aspen HYSYS®, o qual é
bastante recomendado para aplicacdes em sistemas de petroleo, gas e processos petroquimicos
em geral. O modelo PR também ¢ ideal para calculos de equilibrio liquido/vapor, bem como
para o calculo de densidades liquidas para sistemas de hidrocarbonetos (caso particular da BO
de petroleo). Diversas modificagcbes no modelo PR tém sido feitas, a fim de estender seu
escopo em termos de aplicabilidade e precisdo nas predi¢Bes para alguns sistemas nao ideais.
No entanto, em sistemas altamente n&o ideais, 0 uso de modelos de atividade é recomendado
[88].

O modelo de propriedades termodinamicas PR soluciona rigorosamente qualquer sistema
de uma, duas ou trés fases com um alto grau de eficiéncia e confiabilidade, sendo aplicavel
numa ampla faixa de condi¢des operacionais, principalmente para temperaturas superiores a
(-271°C) e pressGes menores a 100 MPa. Em termos gerais, para aplicacdes especificas na
area de petroleo, gas ou petroguimica, 0 modelo termodinamico PR do Aspen HYSYS®, é o
pacote de propriedades mais apropriado. Algumas das operagdes unitarias nas quais 0 modelo
PR é comumente usado sdo: desidratacdo de trietilenoglicol (TEG, do inglés), desidratacdo do
TEG com aromaticos, processo de gas criogénico, separacdo de ar, colunas de destilacdo
atmosférica e a vacuo de petréleo, sistemas de hidrogénio, inibicdo de hidratos e sistemas de

hidrocarbonetos.

Levando em consideracdo a origem dos residuos de BO de petréleo, o software Aspen
HYSYS® seria uma das ferramentas computacionais mais adequadas para estudar sistemas
termoquimicos baseados em hidrocarbonetos e que, juntamente com a sele¢cdo do modelo de
propriedades termodindmicas de Peng-Robinson, permitiria uma abordagem abrangente do
modelo de simulacdo da gaseificacdo de residuos de BO procedentes do refino de petroleo
proposto neste trabalho. A Figura 3.1 mostra a estratégia de simulacdo utilizada nesta
modelagem, onde o sistema de conversao termoquimica dos residuos oleosos foi subdividido
em trés blocos: (i) Producdo dos residuos de BO de petroleo, (ii) Alimentacdo da BO e

agentes de gaseificacdo e (iii) Gaseificacdo de BO de petroleo, os quais serdo tratados com
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maior detalhamento nas sec¢des seguintes, enquanto o gas de sintese produzido, a conversdo

termoquimica em hidrogénio e seu potencial uso em processos de hidrodessulfurizagdo

também serdo abordados nos capitulos seguintes.

Petroleo

Refinaria de
Petroleo

Produtos Principais da Refinaria:
GLP, Gasolina, Querosene, Oleo. Subprodutos

(ii) Agentes de Gaseificagio/Alimenta¢io BO

Vapor

(iii) Gaseificador de Borra de Petroleo

Superaquecido

Energia
Térmica

y

Borra de
Petréleo

L----------‘

(i) Produciode Borra de Petroéleo

Fornecimento

Gas de Sintese

Zona de
Pirdlise - Gaseificagdo

Zona de Redugédo

Energia Térmica

[

Zona de

Gaseificagdo do Char/coque

Zona de Oxidagéo

de ar

|

|

|

|

|

|

|

| E
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|
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Produgcdo de
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Figura 3.1 - Estratégia de simulacao do processo de gaseificacdo de BO de petréleo.

3.2 Estratégia de simulacio - Producao de BO de petroleo

Neste bloco é modelado o processo de refino de petr6leo, com o intuito de estimar o

volume potencial de residuos de BO de petrdleo a ser gaseificado, como se observa na Figura

3.2. Onde uma quantidade pré-determinada de petroleo é destinada ao processo de refino

mediante a destilacdo atmosférica, utilizando uma fonte externa de calor para o fornecimento

da energia térmica requerida no processo. Deste modo, sdo obtidos os principais produtos da

refinaria, bem como os residuos de BO de petroleo. Com relacéo aos produtos refinados, estes

foram incluidos no modelo de simulacédo, visando a possibilidade da integragdo do hidrogénio

derivado da converséo do gas de sintese (obtido a partir gaseificacdo da BO de petroleo) e seu

potencial uso no processo de hidrodessulfurizacdo do oOleo (diesel e combustivel) com alto

teor de enxofre.
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(i) Produciaode Borra de Petroleo

r N DI D DN DN D N N e . -'
I I
I i
I Produtos
i Petréleo ! Principais da
I l Refinaria:
—
I l GLP. Gasol’ina,
I i Querosene, Oleo,
| = i Subprodutos
I I
I .| Refinaria de |
| Petrdleo |
I i
I I
I I
I I
| Energia [
I Térmica
! . Borra de
I ] - Petréleo

Figura 3.2 - Simulacéo da producédo de BO de petrdleo.

3.2.1 Capacidade de refino de petroleo e principais derivados

Para a selecdo da quantidade de petréleo a ser refinado foi levada em consideracao a
informacdo disponibilizada pelo anuério estatistico Brasileiro do petrdleo, gas natural e
biocombustiveis [15], a partir da qual pode ser estimada uma capacidade média de refino de
petréleo no Brasil em tomo de 1.000 t/h (aproximadamente 200.000 barris/dia e densidade de
0,756 t/m*), como mostrado na Figura 3.3, onde sdo apresentadas as capacidades nominais de

refino de petroleo das principais refinarias do Brasil.
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Valor Médio - —
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Capacidade (milhares de barris/dia)

Figura 3.3 - Capacidade nominal de refino de petrdleo das refinarias no Brasil [15].

Os principais produtos obtidos através do refino de petroleo foram estabelecidos
conforme a informacéo estatistica apresentada pela Agéncia Nacional de Petroleo (ANP) do
Brasil nos Gltimos anos, onde aproximadamente 257 mil t/dia de derivados energéticos e cerca
de 41 mil t/dia de derivados ndo energéticos sdo produzidos, como se mostra na Tabela 3.1
[15].

Considerando a diversidade dos produtos obtidos a partir do refino do petréleo, foi
necessario reduzi-los a cinco produtos Unicos a fim de delimitar o estudo e facilitar a
simulacdo no Aspen HYSYS®. Deste modo, a producdo total de gasolinas tipo A e de
aviacdo, o total 6leo diesel e 6leo combustivel, e o total de querosene de aviacgdo e iluminante,
foram unificados em um sé produto denominado: gasolina, Oleo e querosene,
respectivamente, conforme se observa na Tabela 3.2. Os dois produtos restantes do refino do
petréleo correspondem ao GLP (gas liquefeito do petrdleo) e subprodutos, os quais
correspondem a derivados ndo energéticos e subprodutos ndo especificados, principalmente.
A Tabela 3.2, permite observar também os rendimentos massicos estimados para todos os
produtos unificados em relacdo ao total de petroleo processado na refinaria. No que se refere
aos residuos de BO de petroleo, assumiu-se uma porcentagem de geracdo de residuos

equivalente a 0,20% (em peso) do petroleo refinado [6],[8].
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Tabela 3.1 - Produtos derivados do refino de petrdleo no Brasil [15].

Produtos Energéticos t/dia

Gasolina A 67.973
Gasolina de Aviagao 221
GLP 17.842
Oleo combustivel 38.300
Oleo diesel 116.950
Querosene de Aviagdo - QAV 14.312
Querosene iluminante 28
Outros 1.083

Subtotal 256.710

Produtos Nao Energéticos t/dia

Asfalto 7.649
Coque 11.180
Nafta 11.947
Oleo lubrificante 1.606
Parafina 317
Solvente 891
Qutros 7.444

Subtotal 41.034

297.744

Total

Tabela 3.2 - Produtos refinados unificados e rendimentos massicos do processo de refino.

Produtos Refinados Unificados

Produgdo de Refinados

Rendimento @

(t/dia) Massico (%)

GLP (Propano / Butano) 17.842 5,99
Gasolina (Tipo A/ Aviacdo) 68.194 22,90
Querosene (Aviagdo / lluminante) 14.340 4,82
Oleo (Diesel / Combustivel) 155.250 52,14
Subprodutos (Nao Energéticos / Outros) 41.523 13,95
Borra de Petréleo (BO) 595 0,20 ®

Total 297.744 100

(a): Adaptado do anuério estatistico Brasileiro do petroleo, gas natural e biocombustiveis 2015 [15]; (b): Tomado das referéncias

bibliogréficas [6],[8].

3.2.2 Selegéo dos componentes modelo das correntes envolvidas

Para a simulacdo das correntes méssicas envolvidas no processo de refino de petréleo no

Aspen HYSYS® (petroleo, produtos refinados e residuos de BO de petréleo, principalmente)

é necessario defini-las mediante a designacédo de compostos quimicos disponiveis na base de

dados do software de simulacdo. Assim, para a selecdo dos componentes modelo, associados
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aos produtos refinados unificados, foi levada em consideragdo a mistura de hidrocarbonetos e
suas cadeias carbonicas, bem como a faixa de temperaturas na qual os produtos sdo destilados
(ponto de ebulicdo), conforme se mostra na Tabela 3.3. No caso particular do 6leo, foram
considerados dois componentes modelo para sua caracterizacdo quimica. Um deles
corresponde ao cetano, numa proporgdo de 99,5 % (em peso), enquanto o outro se refere ao
dibenzotiofeno (C1,HsS) [89]. Este ultimo componente foi incluido a fim de considerar o teor

dos compostos de enxofre presentes no 6leo (assumiu-se aproximadamente 5.000 ppm de S
no 6leo, equivalente a 0,5% em peso). No que diz respeito aos residuos de BO de petroleo, a
Tabela 3.4 mostra os componentes modelo definidos para sua caracterizagdo quimica, 0s
quais abrangem uma mistura de hidrocarbonetos aromaticos de alto peso molecular, tais como

0 BTX (Benzeno, Tolueno e Xileno) e alguns compostos de 2 e 3 anéis aromaticos [8].

Tabela 3.3 - Componentes modelos dos produtos refinados unificados.

Produtqs_ Refinados CaQeigs Tempgr:j\tura de Componentes Modelo % Massa
Unificados Carbodnicas Ebulicdo (°C) Aspen HYSYS®
GLP Cl-C4 (-165) - 30 Propano: C3Hg 5,99
Gasolina C5-C9 30-200 Octano: CgHyg 22,90
Querosene Cl0-C14 175 - 275 Decano: CioH», 4,82
Cls-C25 | 25-400 | e Cors o) | 54
Subprodutos > C25 > 400 Triacontano: CzyHe: 13,95
BO de Petréleo C8-C18 - Definidos na Tabela 3.4 0,20
Total 100 %
Tabela 3.4 - Componentes modelos dos residuos de BO de petrdleo.
Componentes Modelos _ Tipos de Peso Molecular % Massa
Aspen HYSYS® Hidrocarbonetos (%0) (kg/kmol)
Benzeno: CgHg 78,0 10,0
Tolueno: C7Hs Hidrocarbonetos Alifaticos 92,0 10,0
Naftaleno: C1oHg e Aromaticos 128,0 10,0
Fenol: CsHgO (50.0) 94,0 10,0
Xileno: CgHyg 106,0 10,0
Antraceno: Ci4Hy, 178,0 5,0%
Pireno: CyHso Hidrocarbonetos 202,0 5,0
Policiclicos Aromaticos
Fenantreno: Ci4Hy, (20,0) 178,0 50
Criseno: CigH1» 228,0 50
Agua: H,0 20,0 18,0 20,0
Enxofre: S 1,0 32,0 1,0
S6lidos — Oxidos: CaO 9,0 56,0 9,0
Total 100 % - 100 %
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Por outro lado, para a selecdo dos componentes modelos na corrente de petréleo, foram
considerados aqueles previamente estabelecidos tanto nos produtos refinados unificados
guanto nos residuos de BO de petrdleo. Isto, considerando que a mistura dos componentes
modelos dos derivados do refino de petroleo, subprodutos e residuos como a BO de petroleo,
seria equivalente aos componentes préprios do petroleo a ser refinado, conforme se apresenta
na Tabela 3.5. Adicionalmente, é indicada a porcentagem massica de todos os componentes
selecionados para a caracterizacdo quimica hipotética do petréleo, a qual serd utilizada no

modelo de simulacdo em Aspen HYSYS®, como se observa no Apéndice A.

Tabela 3.5 - Componentes modelos do petréleo a ser refinado.

Produtos / Residuos Componentes Modelos % Massa % Massa % M:’;\ssa
Aspen HYSYS® Produtos do Refino | Residuos BO | Petrdleo
Propano: C3Hg 5,99 - 5,99
Octano: CgH1g 22,90 - 22,90
Produtos Refinados | Decano: CyoHz, 4,82 - 4,82
Unificados Cetano: CygHas (99,5%) £ 14 - 51,88
Dibenzotiofeno: C1,HsS (0,5%) ' - 0,26
Triacontano: CsHs» 13,95 - 13,95
Benzeno: CgHg 10,0 0,020
Tolueno: C;Hg 10,0 0,020
Naftaleno: CyoHg 10,0 0,020
Fenol: CgHgO 10,0 0,020
Xileno: CgHyg 10,0 0,020
Residuos de BO de | Antraceno: Cy4Hg 0.20 5,0% 0,010
Petroleo Pireno: CigH1o ' 5,0 0,010
Fenantreno: Cy4Hg 5,0 0,010
Criseno: CygHy» 50 0,010
Agua: H,0 20,0 0,040
Enxofre: S 1,0 0,002
Sélidos — Oxidos: CaO 9,0 0,018
Total 100 % 100 % 100 %

3.3 Estratégia de simulacio - Agentes de gaseificacdo e BO

Neste item é abordada a estratégia utilizada na simulacdo das etapas de alimentacdo dos
residuos de BO de petroleo e os agentes de gaseificacdo ao reator. Considerando a capacidade
de refino de petroleo (1.000 t/h) e o rendimento de producgéo de residuos oleosos (0,20 % do
petréleo refinado) estabelecidos nos itens anteriores, se pode estimar uma capacidade da

planta de gaseificagdo de residuos de BO petroleo a simular em torno de 2.000 kg/h. O bloco
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de alimentacdo dos agentes de gaseificacdo e da BO de petrdleo se constitui de quatro etapas,
as quais obedecem a ordem seguinte: (i) sistema de bombeamento da BO de petrdleo, (ii)
divisor da corrente massica da BO de petrdleo, (iii) fornecimento de ar na zona de oxidagéo
parcial do gaseificador e, finalmente (iv) fornecimento de vapor superaquecido na zona de
pirélise/gaseificacdo, conforme se mostra na Figura 3.4.

(ii) Agentes de Gaseificacio/Alimentacio BO

! i
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] i |
I : Superaquecido ;
y
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Figura 3.4 - Simulacdo dos agentes de gaseificacdo e alimentacdo da BO de petréleo.

3.3.1 Simulagéo - Alimentac&o dos residuos de BO

Uma vez definida a vazdo massica de residuos de BO de petroleo a tratar, esta €
alimentada ao sistema de gaseificacdo através de uma bomba adequada para fluidos altamente
viscosos (bomba de deslocamento positivo). Seguidamente a BO passa por um divisor, a fim
de obter duas correntes: uma delas correspondente aos residuos que serdo enviados a um
processo de oxidacdo (combustdo em condigdes estequiométricas), enquanto a outra refere-se
a quantidade de residuos a ser gaseificados (decomposicdo térmica em condicGes

subestequiométricas), como mostrado pelas Eqg. 1 e Eq. 2.

(thO)oxi = (thO) 'Xoxi Eq 1
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(thgg ) gar = (o) * (1 — Xoxi) Eq. 2

Onde:

(mpp)oxi: Vazdo massica de residuos de BO a ser oxidados (kg/h)
(hpo)gar: Vazdo massica de residuos de BO a ser gaseificados (kg/h)
mggo: Vazdo massica total de residuos de BO de petroleo BO (kg/h)

Xoxi- Fracao de separacdo no divisor da quantidade de BO a ser oxidada (-)

3.3.2 Simulacéo - Alimentacéo dos agentes de gaseificacao

No que se refere a alimentacdo dos agentes de gaseificacdo, foi considerada uma mistura
de ar e vapor superaquecido (pressdo de 2,0 bar e temperatura de 150°C), visando obter um
gas de sintese rico em hidrogénio. De acordo com a Figura 3.4, a fracdo de separacao (Xyx;)
das correntes no divisor, pode tomar valores que variam entre 0 e 1,0 em concordancia com a
razdo de equivaléncia (ER, do inglés), a qual representa um parametro de entrada no modelo
de simulagdo proposto, tomando valores na faixa de O até 1,0 (kg ar fornecido/kg ar
estequiométrico), para a gaseificacdo (Eqg. 3). No entanto, 0 modelo de simulacéo proposto
permitira definir a razdo ER apropriada para a geracdo de um gas de sintese com potencial

para a producdo de hidrogénio.

_ (mar)f _ (I{nn_l:;)f _ AB_f
© (hap)se (rrnn_) ~ AB_st
BO” st

ER

Onde:

ER: Razdo de equivaléncia (-)

(m,,)¢: Vazdo massica de ar fornecida ao gaseificador (kg/h)

(m,,)st: Vazdo massica de ar estequiometrico requerido na oxidacao da BO (kg/h)
mgq: Vazdo massica de residuos de BO de petréleo BO (kg/h)

AB_f: Razdo massica especifica de ar fornecida ao gaseificador (kg/h)

AB_st: Razdo maéssica especifica de ar estequiométrico requerido na oxidacdo da BO (kg/h)
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De outro modo, a razdo maéssica estequiométrica de ar/BO (AB_st) foi determinada

mediante o balanco estequiométrico apresentado na Tabela 3.6, onde foi calculado um valor

em torno de 5,29 kg ar estequiométrico/kg BO. No entanto, para a estimativa da razdo AB_st

foram consideradas as reacdes quimicas de oxidacdo parcial para todos os componentes de

hidrocarbonetos contidos na BO de petréleo (incluindo o enxofre), sendo o CO e vapor de

agua os principais produtos da combustdo parcial.

Tabela 3.6 - Célculo da razdo massica estequiométrica de ar/BO (AB_st).

Va;éo Vazé}o Vazé}o
Componentes M;s/gico Estequiometria da Oxidacao Parcial C“(/)Ilisslcfr?eﬂ(t)e Mé;;'ca Mé;ima

(kg/h) (kg/h) (kg/h)
Naftaleno 10,0% CioHs + 70, =====> 10CO + 4 H,0 0,10 0,18 0,75
Benzeno 10,0% CeHs + 450, =====> 6CO + 3 H0 0,10 0,18 0,79
Tolueno 10,0% C7/Hg + 550, =====> 7CO + 4 H,0 0,10 0,19 0,82
Fenol 10,0% CeHiO  + 40, =====> 6CO + 3 H0 0,10 0,14 0,58
Xileno 10,0% CgHio + 650, =====> 8CO + 5 H,0 0,10 0,20 0,84
Antraceno 5,0% CyHypy + 950, =====> 14CO + 5 H,0 0,05 0,09 0,37
Pireno 5,0% CpHypy + 1050, =====> 16CO + 5H,0 0,05 0,08 0,36
Fenantreno 5,0% CuyHyp + 950, =====> 14CO + 5H,0 0,05 0,09 0,37
Criseno 5,0% CigHiz  + 120, =====> 18CO + 6 H,O 0,05 0,08 0,36
Enxofre 1,0% S + 10, =====> 1S5S0, 0,01 0,01 0,04
Agua 20,0% - 0,20 0,00 0,00
Solidos-Oxidos 9,0% - 0,09 0,00 0,00
Total 100,0% - 1,00 1,23 5,29

AB st Razao méssica estequiométrica: ar / BO de petroleo 5,29 kg ar/kg BO

A vazdo massica total de ar fornecida ao processo de gaseificacdo de BO de petréleo foi

calculada mediante a Eq. 4, onde sdo utilizadas tanto a razdo massica estequiométrica AB_st

(descrita na Tabela 3.6), quanto a vazdo massica de residuos de BO de petr6leo a ser

oxidados. Levando em consideracdo a Eq. 5 se pode determinar a vazdo massica de ar

estequiométrica para a quantidade total de BO alimentada ao gaseificador, enquanto a

combinagdo das Eq. 4 e Eg. 5 permitem concluir que tanto a razdo ER quanto a fracdo de

separacdo de correntes no divisor (X,;) sdo equivalentes, conforme se mostra na Eqg. 6.

(mar)f = (AB_st) - (mBO)oxi

(rhar)st = (AB_st) - mpg

Eq. 4

Eq.5
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_ ()¢ _ (AB_st) * (fhpg)oxi _ (Mgo)oxi
() (AB_st) * mhgg Ihpg

ER = Xoyi Eq. 6

Com relagdo ao fornecimento de vapor superaquecido ao gaseificador, este foi calculado a
partir da vazdo massica total de residuos de BO (2.000 kg/h) e a razdo de vapor/BO (SB)
fornecida ao gaseificador, como se observa na Eq. 7. A razdo SB é definida como um
parametro de entrada no presente modelo de simulagéo, sendo que pode variar entre 0,2 € 1,5
kg vapor/kg BO, a fim de garantir as reacOes de gaseificagdo do char, reforma de
hidrocarbonetos e reacdo de Shift, principalmente, conforme sugerido na gaseificacdo de
outras matérias primas [57],[90],[91]. No entanto, o modelo de simulacdo permitira
estabelecer a razdo SB adequada para obter um gas de sintese com alto teor de hidrogénio. O
Apéndice B, mostra a sequéncia da montagem deste bloco no simulador Aspen HYSYS® e

seus principais parametros de entrada.
rhvap = (SB) - mpg Eq. 7

Onde:
y,,: Vazdo massica de vapor superaquecido fornecido ao gaseificador (kg/h)

SB:  Razdo maéssica de vapor/BO de petrdleo (kg vapor/kg BO)

mgo: Vazdo massica de residuos de BO de petréleo BO (kg/h)

3.4 Estratégia de simulacio - Gaseificador de BO

Para a simulacdo do gaseificador de BO de petrdleo foram definidas quatro zonas, as
quais abrangem o processo de conversdo termoquimica dos residuos oleosos: (i) zona de
oxidacdo, zona de (ii) pirdlise-gaseificacdo, (iii) zona de gaseificacdo do char/coque e (iv)
zona de reducdo, como se indica na Figura 3.5. Uma vez fornecida a mistura ar/vapor como
agente de gaseificacdo, a energia térmica requerida nas reacdes endotérmicas da pirolise-
gaseificacdo € suprida pela zona de oxidacdo (reacdes exotérmicas). Posteriormente, 0s
produtos derivados destas duas etapas entram na zona de gaseificacdo do char/coque, onde os
residuos carbonosos mediante reacGes heterogéneas sao convertidos em gases néo
condensaveis como: CH4, CO, CO, e H,, principalmente. Assim, os produtos gasosos desta

fase entram na ultima zona de reducdo, onde algumas reagdes homogéneas poderiam
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acontecer. Finalmente, sdo produzidas duas correntes no gaseificador de BO de petroleo: o
gés de sintese e uma corrente solida que corresponde as cinzas e residuos de carbono nédo
gaseificados. Em termos gerais, a simulacdo da gaseificacdo dos residuos BO foi assumida
como um processo autossuficiente desde o ponto de vista térmico, onde a configuracdo do

gaseificador (updraft — downdraft) e tipo de leito (fixo — fluidizado) foram desconsiderados.

Gas de Sintese

(iii) Gaseificador de Borra de Petroleo 1

Vapor | |
Superaquecido 1 |
|
: \ 4 I
- Zona de _ Zona de Reducao |
1 Pirdlise - Gaseificacdo |
I 'y a I
1 I
|
BO I Energia Térmica - Zona de I
| y'y Gaseificagdo do Char/coque
1 I
1 I
I
: > Zona de Oxidagao — |
I Y I
1 I
I } |
Fornecimento ! Produgéo de I
de ar i Cinzas "

Figura 3.5 - Simulacdo do gaseificador de BO de petréleo.

3.4.1 Simulagéo - Zona de oxidacao

Nesta etapa acontece a combustdo dos hidrocarbonetos na presenca de ar como agente de
gaseificacdo, sendo que uma fracdo do residuo oleoso € inflamado a fim de obter a energia
térmica requerida na proxima etapa de pirdlise-gaseificacdo. Para a simulagdo da etapa de
oxidagdo no simulador Aspen HYSYS® foi selecionado um reator de conversdo
estequiométrica, onde os hidrocarbonetos presentes nos residuos de BO de petroleo séo
oxidados parcialmente na presenca de ar. Desta forma, sdo geradas duas correntes: uma delas
corresponde a energia térmica liberada como consequéncia do calor de combustdo dos
compostos organicos presentes na BO de petréleo. Enquanto a outra corrente, se refere a uma
mistura gas/solido, principalmente composta de gases derivados da combustdo da BO (CO,

H,O, N, e tragos de CxHy, principalmente) bem como dos residuos solidos associados as
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cinzas produzidas (expressadas em termos de CaO, CaCOs3) e residuos de hidrocarbonetos
CxHy néo queimados.

3.4.2 Simulacéo — Zona de pirolise-gaseificacéo

Para a simulacdo desta etapa foi selecionado um reator de fluxo pistonado (RFP), o qual
atinge uma temperatura de operacdo em torno de 1.300°C como consequéncia da troca de
energia térmica procedente da zona de oxidagdo, como mostrado na Figura 3.5. Nesta etapa,
uma fragdo de residuos BO e uma quantidade de vapor superaquecido s&o injetados ao reator
RFP. Com o intuito de avaliar o efeito do vapor no processo de conversdo termoquimica dos
residuos oleosos, foi selecionada uma faixa de razdes SB entre 0,2 e 1,5 kg vapor /kg BO de
BO. Para cada razdo SB usada na simulacdo da etapa de pirélise-gaseificacdo foi levada em
consideragdo a umidade inicial presente nos residuos de BO de petréleo (aproximadamente
20% em peso). Por outro lado, nesta etapa é gerada uma mistura de gases e sélidos, que sera
destinada a zona de gaseificacdo de char/coque, junto com os produtos derivados da etapa de

oxidacao.

3.4.3 Simulacéo — Zona de gaseificacdo do char/coque

Nesta etapa da simulagdo do processo de conversdo termoquimica dos residuos de BO de
petrdleo, se realiza a gaseificacio do char e/ou coque derivado das etapas de
pirélise/gaseificacdo e oxidacdo. A gaseificacdo dos residuos de char/cogue depende
principalmente da taxa de reatividade do carbono (RC) e do meio de gaseificacdo, sendo que
0 oxigénio corresponde ao agente de gaseificacdo mais ativo seguido pelo vapor, didxido de
carbono e hidrogénio. Da mesma forma, se estima que a taxa relativa de reatividade do char
(medida a pressdo de 10 kPa e temperatura de 800°C) é de aproximadamente 10° na presenca
de oxigénio, 10® com vapor, 10" com diéxido de carbono e 3x10™ na presenca de hidrogénio
[56].

De acordo com o anterior, foi selecionado um reator de conversao estequiométrico para a
simulacdo desta etapa de gaseificacdo. Quanto a operacdo do reator, assumiu-se uma operagao
adiabética, porquanto ndo existe transferéncia de calor entre uma fonte externa e o reator de

gaseificacdo do char/coque, assim a Unica fonte de energia tida em conta para as reacfes
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endotérmicas de conversdo do char/coque corresponde a energia térmica associada as
correntes méssicas que ingressam nesta zona de gaseificacdo, bem como o desenvolvimento
de possiveis reacdes exotérmicas como a oxidacdo do char ou hidrocarbonetos.
Adicionalmente, as reacdes quimicas levadas em consideracdo correspondem principalmente
a conversao dos residuos de carbono na presenca de oxigénio, vapor de agua, didxido de
carbono e hidrogénio, seguindo a ordem de reatividade do carbono descrita pela Eq. 8 e

sugerida por alguns trabalhos [56].

RC + 0, » RC + H,0 » RC + CO, > RC + H, Eq.8

Ap06s gaseificacdo do char/coque, duas correntes sdo geradas, uma refere-se a fase sélida,
constituida por cinzas e material carbonoso, principalmente. Enquanto, a outra corresponde a

fase gasosa rica em Hy, CO, CO,, vapor de agua, CH4 e hidrocarbonetos leves.
3.4.4 Simulacédo — Zona de reducéo

Nesta Ultima etapa da gaseificacdo dos residuos de BO de petréleo, predominam as reagdes
quimicas homogéneas na fase gasosa. A fim de simular esta etapa do gaseificador, foi
selecionado um reator de fluxo pistonado (RFP), similar ao selecionado na etapa de pirolise-
gaseificacdo. A escolha deste tipo de reator no simulador Aspen HYSYS® , permite a
incorporacdo da cinética quimica de reacGes homogéneas, tais como a reforma com vapor do
CHy e reacdo de Shift. No que respeita a operacao do reator que representa a zona de reducéo
assumiu-se uma condicao adiabatica, porquanto nesta regido do gaseificador ndo existe
transferéncia de calor desde uma fonte externa. Deste modo, 0s requerimentos térmicos para
as reacOes de natureza endotérmica nesta zona serdo atendidos pelas etapas de gaseificacdo
previamente desenvolvidas, através das correntes massicas que ingressam ao reator de
reducdo (contetdo térmico) ou mediante a energia térmica liberada pela reacdo de Shift
(reacdo exotérmica). Com relacéo a saida deste reator, tem-se a obtencao de um gés de
sintese, o qual pode ser destinado para a produgéo de hidrogénio, combustiveis liquidos
sintéticos, geracdo de energia elétrica e/ou insumos quimicos como aménia ou metanol. O
Apéndice C, mostra a sequéncia da modelagem destas etapas no simulador Aspen HYSYS® e
seus principais parametros de entrada, enquanto a

Figura 3.6 mostra o algoritmo da estratégia do modelo de simulagdo proposto para o
processo de gaseificacdo de residuos de BO de petroleo.
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Figura 3.6 - Algoritmo do modelo de simulacéo da gaseificagdo de BO de petroleo.
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3.4.5 Reacdes quimicas e parametros cinéticos da gaseificacdo de BO

Para a simulacdo de cada uma das etapas do processo de gaseificacdo da BO de petroleo
descritas no item anterior, foram consideradas algumas reacdes quimicas de reforma catalitica
com vapor, cracking térmico e oxidacdo parcial, a fim analisar a decomposicdo dos
hidrocarbonetos presentes no residuo oleoso. Do mesmo modo, foram levadas em
consideracdo as principais reacdes homogéneas/heterogéneas entre o char e 0s gases nédo
condensaveis procedentes da zona de pirolise-gaseificacdo da BO, conforme mostrado na
Tabela 3.7.

Tabela 3.7 - Reac¢Bes quimicas consideradas na simulacdo da gaseificacdo de BO.

r; Reacdo quimica Estequiometria (k JA/rﬁol) Zona @
r, | Oxidacéo parcial do fenol C¢HgO + 40, —» 6CO + 3H,0 -1300 ]
r, | Oxidagéo parcial do naftaleno CioHg + 50, = 10CO + 4H, -2200 ]
r; | Oxidacéo parcial do benzeno C¢Hg + 4,50, - 6CO + 3H,0 -1500 ]
r, | Oxidacéo parcial do tolueno C,Hg + 3,50, » 7CO + 4H, -1800 )
rs | Oxidacéo parcial do xileno CgHy + 40, —» 8CO + 5H, -2100 )
rs | Oxidacéo parcial do antraceno Ci4Hyo + 70, —» 14CO + 5H, -3000 )
r; | Oxidacéo parcial do fenantreno Ci4Hyo + 70, —» 14CO + 5H, -3000 0]
rg | Oxidacéo parcial do pireno Ci6Hyo + 80, = 16CO + 5H, -3200 ]
ro | Oxidacéo parcial do criseno CigHy, + 90, —» 18CO + 6H, -3700 0
rig | Oxidacéo parcial do char (C) 2C+ 0, - 2C0 -110 GC
r; | Oxidagéo total do CO 2C0O + 0, — 2C0, -283 0o
ri, | Oxidacéo de hidrogénio 2H, + 0, - 2H,0 -240 (]
ri3 | Oxidacéo parcial do nitrogénio N, + 0, - 2NO +181 O/R
ra | Cracking térmico do fenol Cets0 = CO+04 Crolls + 0,15CsHg + 0,10CH, +51 PG
+ 0,75H,
ri5 | Cracking térmico do naftaleno CioHg = 6,5C+ 0,5C¢Hg + 0,5CH, + 1,5H, -150 PG
ri | Reforma do benzeno Cg¢Hg + 2H,0 - 1,5C+ 2,5CH, + 2CO -7.8 PG
r17 | Reforma do tolueno C,Hg + 2H,0 - 2C+ 3CH, + 2CO -12 PG
rig | Reforma do xileno CgHyo + 2H,0 —» 2CO + 0,556C¢Hg + 2,667CH, +90 PG
I'g | Reforma do antraceno CaaHio +2H,0 = ic3(’)7-;20_'|_18,C565HC‘31:;_180’_‘:?,{54C +94 PG
Iy | Reforma do fenantreno Crablio +2H,0 > ic4?7;20::8§601-lci;{80f224 +79 PG
I, | Reforma do criseno CagHiz +2H,0 = —ZFC4(?4-;H02’1+3§,66H36C;}(1);35(;3],{54% +81 PG
Iy, | Reforma do pireno CigHio +2H0 = 2€O + 0,1C6H, + 0,3CH, +38 PG
+ 5,7H, + 0,1C;oHg + 12,1C

ry; | Hidrogenagdo do char C+ 2H, » CH, -75 GC
I, | Reacdo de Boudouard C+C0o, » 2CO +170 GC
rs | Gaseificagdo do char C+ H,0 - CO + H, +130 GC
Is | Formagdo de CaCO; Ca0 + CO, — CaCO3 -170 O/GC
r,7 | Reforma de metano CH, +H,0 2 CO + 3H, +206 R
r,g | Reacéo de Shift CO +H,0 2 H; + CO, -41 R

@ Zonas do Gaseificador. O: Oxidacao; PG: Pirdlise-Gaseificacio; GC: Gaseificagdo do char/coque; R: Reducéo.
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No que diz respeito a cinética quimica para cada uma das rea¢fes quimicas descritas na

Tabela 3.7, foi estabelecida a equacdo geral de velocidade de reacdo (Eg. 9), onde os

principais parametros cinéticos caracteristicos para cada reacdo quimica considerada, tais

como: o fator de frequéncia pré-exponencial da equacdo de Arrhenius, a energia de ativacéo e

os coeficientes que definem a ordem de cada rea¢do quimica, sdo apresentadas na Tabela 3.8.

ri=Ai-exp(

R-T

ai

) - [CHy]" - [Ho]P - [0,]Y - [H,0]° - [CO, ] - T

Eqg. 9

Tabela 3.8 - Parametros cinéticos das principais reacfes quimicas da gaseificacdo de BO.

] E,i .
(mol/m-s) A (k/kmol) a ] Y ) g a | Referéncia
r 0,655x10° 80235 0,5 0 1,0 0 0 1 [92]
rp 0,6546 80235 0,5 0 1,0 0 0 1 [93]
rs 2,4x101 1,26x10° 0,1 0 1,85 0 0 0 [94]
Iy 2,4x10% 1,26x10° 0,1 0 1,85 0 0 0 [94]
I 20,7 8,02x10* 0,5 0 1,0 0 0 1 [94]
e 20,7 8,02x10* 0,5 0 1,0 0 0 1 [95]
ry 20,7 8,02x10* 0,5 0 1,0 0 0 1 [95]
g 2,08x10% 1,65x10° 0,5 0 1,0 0 0 1 [95]
o 2,08x10"® 1,65x10° 0,5 0 1,0 0 0 1 [95]
I'o 3,70x10"° 1,50x10° 1,0 0 0 0 0 0 [96]
I 3,98x10%° 1,67x10° 1,0 0 0,25 0 0,5 0 [97]
Iy 2,19x10"® 1,09x10° 0 1,0 1,0 0 0 0 [97]
I3 1,81x10%° 5,59x10° 1,0 0 0 0 0 0 [98]
l4 1,0x107 1,0x10° 1,0 0 0 0 0 0 [99]
I's 1,0x10% 3,5x10° 1,6 -0,5 0 0 0 0 [100]
I 2,0x10'® 4,43x10° 1,3 0,4 0 0,2 0 0 [92]
Iy 3,3x10% 2,47x10° 1,0 0,5 0 0 0 0 [101]
Is 3,3x10% 2,47x10° 1,0 0,5 0 0 0 0 [100]
I 1,7x10% 3,50x10° 1,6 -0,5 0 0 0 0 [100]
I 1,7x10% 3,50x10° 1,6 -0,5 0 0 0 0 [100]
' 1,7x10% 3,50x10° 1,6 0,5 0 0 0 0 [101]
I 1,7x10" 3,50x10° 1,6 0,5 0 0 0 0 [101]
D1y 5,03x10™ 149 1,0 0 0 0 0 0 [96]
Aty 1,05x10% 1,35x10° 1,0 0 0 0 0 0 [96]
Iys 2,0x10° 49887 1,0 0 0 1,0 0 0 [102]
D1y 10,2 1,86x10° 1,0 0 0 0 0 0 [103]
o r,, 3,0x10° 1,25x10° 1,0 0 0 1,0 0 0 [95]
% rpg 2,78x10° 12600 1,0 1,0 0 1,0 1,0 0 [95]

% Na Eq. 1 da cinética quimica, a concentrago [CxHy]aé equivalente a [C]* = [CO]* = [N,]*
®) Velocidade da reagdo de reforma do metano (kmol/m®-s)

% Velocidade da reacéo de Shift: r; = A, - exp (

—Eai
RT

€. B
)-{coy [i,01? - oL

q

} (kmol/m-s); In(Keq) = —3,540 +

4094
T
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Em termos gerais, a equacdo geral definida para abordar a cinética quimica de todas as
reacfes quimicas consideradas neste estudo é descrita como o produto entre duas fungdes
matematicas, uma delas corresponde a constante de velocidade da reacdo quimica (altamente
influenciada pela temperatura em concordancia com a equacdo de Arrhenius), enquanto a
outra funcdo refere-se & uma expressdo matematica dependente da concentracdo molar dos

reagentes e/ou produtos de maior incidéncia na cinética quimica.

3.5 Validacao do modelo de simulacao de gaseificacao de BO

Considerando que poucos trabalhos experimentais sobre gaseificacdo de residuos de BO
de petrdleo tém sido feitos e a necessidade de validar o modelo de simulacdo do processo de
gaseificacdo de BO de petréleo proposto, foi necessario ampliar e adaptar o presente modelo
para a conversdo termoquimica de petréleos extrapesados, principalmente o denominado
Orimulsion® (petréleo com grau APl em torno de 8 e 10 e contetdo de umidade de 30% em
peso). Uma vez adaptada a modelagem de simulagcdo no Aspen HYSYS® , foi realizada uma
analise comparativa entre os principais resultados obtidos através do modelo de simulacdo
proposto neste estudo e os resultados reportados por algumas referéncias bibliograficas com
relacdo a gaseificacdo de petroleo extrapesado, utilizando oxigénio como agente gaseificante
e uma pressdao em torno de 19 bar. A Tabela 3.9 apresenta as condi¢cdes de operacdo do

gaseificador de petréleo e as principais caracteristicas da matéria prima a gaseificar.

Por outro lado, a Tabela 3.10 apresenta o comparativo dos resultados obtidos pelo modelo
de simulacdo abordado neste trabalho e alguns estudos experimentais e/ou tedricos
desenvolvidos para o processo de gaseificagdo do petroleo previamente descrito. Os principais
parametros do desempenho da gaseificacdo comparados correspondem a: composicao
volumétrica do gas de sintese em termos de CO, CO,, H,, CH,4 e outros hidrocarbonetos
indefinidos, poder calorifico superior e inferior do gas de sintese produzido, temperatura de

gaseificacdo e razdo molar H,/CO no gés de sintese.
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Tabela 3.9 - CondicOes de operagéo para a validacdo do modelo simulagdo proposto.

Parametro Valor Unidades
Raz&o de Equivaléncia 0.4 -
Pressdo do Gaseificador 18.75 atm
Agente de Gaseificagdo Oxigénio -
Tipo de Petréleo Gaseificado Orimulsion® -
Temperatura do Agente de Gaseificacdo 25 °C
Temperatura de Alimentagédo do Petréleo 25 °C
Poder Calorifico Superior do Petréleo 29,76 MJ/kg
Andlise Elementar — Orimulsion®

C 84,28 %
H 10,33 %
] 0,55 %
N 0,64 %

S 3,95 %

Anélise Imediata — Orimulsion®

Agua 28,80 %
Cinzas 0,18 %
Carvéo Residual 12,84 %
Enxofre Total 2,81 %
Volateis 55,37 %

Tabela 3.10 - Comparativo entre os resultados obtidos na simulacéo e referéncias.

Itens [77] (78] | [1041 | 761 | 1751 | [67] | [73] | Tese

Tipo de Trabalho Exp. Mod. Mod. Mod. | Mod. | Mod. | Mod. | Mod.
Componentes
CO (% vol.) 3870 | 39,83 | 3614 | 3625 | 36,20 | 39,24 | 3523 | 40,57
CO, (% vol.) 8,67 8,90 10,93 | 9,07 | 912 | 10,11 | 10,09 | 871
H, (% vol.) 39,40 | 3977 | 37,53 | 38,26 | 40,24 | 40,40 | 39,26 | 45,64
CH, (% vol.) 0,08 0,01 0,10 1,09 | 008 | 001 | 1,09 | 1,96
outros. (% vol.) 0,38 0,15 0,40 094 | 1,95 | 044 | 094 | 027
Outros Paréametros

PCS (MJ/kg) 10,5 10,3 10,0 112 | 125 | 107 | 112 | 121
PCI (MJ/Kg) 9,7 9,5 9,2 104 | 11,7 | 99 | 104 | 111
;eC")‘perat”ra de Gaseificagdo | 15650 | 1977® | 1727® | ND. | ND. | 1827 | N.D. |1417 @
Razio H,/CO 1,02 1,00 1,04 1,06 | 1,11 | 1,03 | 1,11 | 1,12

@ Temperatura média do processo de gaseificagdo (zonas de pirélise-gaseificacio e gaseificagdo do char).
®) Temperatura média do processo gaseificacio.
Exp: Trabalho experimental; Mod: Modelagem tedrica; N.D. N&o disponivel

No caso particular da concentracdo volumétrica do CO e CO; no gas de sintese, 0 modelo

de simulacéo apresentou uma menor dispersdo em relacao as referéncias, conforme se mostra
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na Tabela 3.11. No que diz respeito ao poder calorifico e a razdo molar H,/CO do gés de
sintese também ndo foram observadas diferengas significativas entre os resultados obtidos
pela simulacdo e as referéncias bibliograficas. No entanto, maiores diferencas foram
observadas no teor de H, e CH, no gas de sintese produzido em comparacdo com outros
trabalhos reportados na literatura, tal como se percebe nas altas porcentagens de erro
estimadas na Tabela 3.11 para estes componentes. Estas diferencas se podem explicar pelo
tipo de modelo de conversdo adotado para simular as reacGes quimicas em cada trabalho,
sendo que os modelos de tipo estequiométrico ou de conversdo completa, bem como os de
equilibrio termodinamico, correspondem aos mais utilizados, onde as cadeias C-H (tipo CHy,
CxHy, Outros) sdo convertidos em CO, CO; e H, independentemente da cinética quimica da

reacao.

Tabela 3.11 - Porcentagens de erro entre 0 modelo de simulacéo e as referéncias.

Porcentagens de Erro [77] [78] | [104] | [76] [75] [67] [73] | Média
CO (% vol.) 46% | 1,8% | 10,9% | 10,7% | 10,8% | 3,3% | 13,2% | 7,9%
CO, (% vol.) 04% | 22% | 25,6% | 4,2% | 4,8% | 16,1% | 159% | 9,9%
H, (% vol.) 13,7% | 12,9% | 17,8% | 16,2% | 11,8% | 11,5% | 14,0% | 14,0%
CH,4 (% vol.) 95,9% | 99,5% | 94,9% | 44,4% | 95,7% | 99,7% | 44,7% | 82,1%
Outros. (% vol.) 40,9% | 44,4% | 48,3% | 71,2% | 86,1% | 38,0% | 71,3% | 57,2%
PCS (MJ/kg) 13,4% | 14,8% | 17,7% | 7,3% | 3,4% | 11,4% | 7,3% | 10,7%
PCI (MJ/kg) 12,8% | 14,3% | 17,2% | 6,4% | 50% | 10,8% | 6,6% | 10,5%
Temperatura de Gaseificagdo (°C) | 22,0% | 6,3% 7,2% - - 1,8% - 9,3%
Razdo H,/CO 95% | 112% | 7,7% | 62% | 1,2% | 85% | 0,9% | 6,4%

No caso da simulacdo proposta neste trabalho, foi considerada uma abordagem cinética
qguimica, a qual é bastante sensivel a temperatura de gaseificagdo em comparagdo com 0s
demais modelos, assim a velocidade de consumo de reagentes e geracdo de produtos (gases
combustiveis como H, e CH,) aumenta conforme a temperatura do processo se incrementa,
sendo favorecidas as reacdes de cracking térmico de hidrocarbonetos pesados e reforma com
vapor, principalmente. Em termos gerais, a simulagéo do processo de gaseificagdo de petrdleo
tipo Orimulsion® desenvolvida através do modelo preliminar de gaseificacdo de residuos de
BO de petroleo neste trabalho, teve resultados relativamente proximos dos estudos
experimentais referidos na literatura, 0 que poderia ser considerado como uma validagédo
aceitavel, permitindo aprofundar na anélise de parametros de desempenho da gaseificacdo
destes residuos oleosos derivados do refino de petrdleo, o qual serd abordado no capitulo

seguinte.
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CAPITULO IV

4 Andlise de Parametros de Desempenho da Gaseificacdo

de Borra de Petroleo

Neste capitulo sdo apresentados e discutidos os resultados em relacdo aos requerimentos
energéticos e alguns indicadores do processo de gaseificacdo de BO de petrdleo simulado. Do
mesmo modo é avaliada a influéncia dos agentes de gaseificacdo no desempenho do processo
de conversdo termoquimica dos residuos oleosos, principalmente o efeito da razdo de
equivaléncia (ER) e da razéo de vapor superaquecido por unidade massica de BO de petrdleo
tratado (SB) nos diferentes parametros de operacdo e desempenho do gaseificador, entre eles:
energia especifica requerida nas zonas de oxidacao e gaseificacdo do reator, temperatura do
gaseificador, composicdo quimica e producdo especifica do gas de sintese, PCI do gés de
sintese, eficiéncia a frio e quente, bem como a producdo especifica de cinzas. Finalmente, sdo
estabelecidas as condicdes de operacdo mais adequadas para 0 processo de gaseificacdo de

BO de petroleo, visando a producdo de um gas sintese rico em hidrogénio.

4.1 Influéncia da temperatura de gaseificacio na conversao

termoquimica da BO de petroleo

A Figura 4.1 mostra uma analise de sensibilidade entre a temperatura de gaseificacdo e a
porcentagem de conversao termoquimica da BO de petréleo na zona de pir6lise-gaseificacdo.
As principais reacGes quimicas consideradas nesta secdo do gaseificador correspondem as de
reforma e cracking térmico dos hidrocarbonetos contidos nos residuos oleosos, conforme foi
descrito no capitulo 3. Para este analise foi considerada uma razdo de equivaléncia (ER)
constante de 0,3, uma razdo de vapor/BO de 0,5 kg/kg BO e uma faixa de temperaturas de

gaseificacdo entre 100-1.400°C.

Deste modo, os resultados da simulagdo mostraram que existe uma faixa de temperaturas
entre 1.200-1.400°C, na qual é possivel obter uma conversdo consideravel dos

hidrocarbonetos pesados presentes na BO entre 70% e 98%, respectivamente, em
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concordéancia com trabalhos similares reportados na literatura [105]. No entanto, o reator
devera operar sob uma mistura de agentes de gaseificacdo idénea, de tal forma que as reacdes
exotérmicas ocorridas na zona de oxidacdo possam fornecer a energia térmica requerida na

zona de pirdlise-gaseificacéo.
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Figura 4.1 - Conversao termoquimica da BO de petréleo (ER: 0,3 e SB: 0,5 kg/kg BO).

4.2 Influéncia dos agentes de gaseificacio nos requerimentos de

energia no processo de gaseificacao de BO de petroleo

Com o objetivo de atingir uma temperatura interna de gaseificacdo em torno de 1.300°C,
que por sua vez permita alcangar uma conversdo acima de 90% dos compostos organicos
presentes na BO, foi necessario realizar um estudo de sensibilidade da razdo de equivaléncia
ER na faixa de 0,05-0,60, bem como da razdo de vapor/BO (SB) na faixa de 0,2-1,0 kg
vapor/kg BO. Assim, a Figura 4.2 mostra o comportamento da energia especifica liberada na
zona de oxidagdo (reacOes exotérmicas) e a energia especifica requerida na fase de pirolise-

gaseificacdo (reagdes endotérmicas/exotérmicas). Observa-se que conforme aumenta o ER
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(maior disponibilidade de oxigénio no reator) a energia especifica liberada na segdo de

combustdo é maior em comparagao a energia requerida na zona de pirélise-gaseificacéo.

Do mesmo modo, observa-se que para uma razdo SB de 0,2 kg vapor/kg BO (equivalente
a 20% em peso do teor de umidade inicial da BO), um valor minimo de ER de 0,25 é
requerido a fim de atingir uma temperatura de gaseificacdo em torno de 1.300°C, sendo a
energia especifica envolvida no processo equivalente a 0,80 kWh/kg BO. Quando é fornecida
uma maior quantidade de vapor superaquecido ao reator, a energia térmica liberada na zona
de combustdo é menor e, portanto precisa-se aumentar a razdo de equivaléncia ER para atingir
a temperatura de gaseificacdo predeterminada em 1.300°C. Assim, para 0s casos onde é
fornecido 0,5 e 1,0 kg vapor/kg BO ao gaseificador, a energia especifica envolvida no
processo aumenta para 0,96 e 1,25 kWh/kg BO, o qual conduz também a um incremento na
razdo de equivaléncia ER de 0,30 para 0,37, respectivamente, garantindo a temperatura de
gaseificacdo preestabelecida.

-8-Zona de Oxidagdo -A-Pirdlise-Gaseificacéo (SB = 0,2 kg/kg BO)

-o-Pir6lise-Gaseificacdo (SB = 0,5 kg/kg BO) Pirélise-Gaseificacdo (SB = 1,0 kg/kg BO)

2,0

Energia Especifica (kWh / kg BO)

02 g
0,0

005 010 015 020 025 030 035 040 045 050 05 0,60

Razéo de Equivaléncia (ER)

Figura 4.2 - Requerimento de energia especifica no processo de gaseificacdo de BO.
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4.3 Influéncia dos agentes de gaseificacdo na temperatura de

gaseificacao de BO de petroleo

A Figura 4.3 mostra 0 comportamento crescente da temperatura de gaseificacdo conforme
aumenta a razao de equivaléncia ER, enquanto as reacdes de oxidacdo sdo promovidas pela
maior disponibilidade de oxigénio. No entanto, a injecdo progressiva de vapor superagquecido
como agente de gaseificacdo no reator tende a diminuir a temperatura interna do processo. De
acordo com os resultados obtidos da simulagéo, observa-se que para um valor ER de 0,30 e
uma razdo SB de 0,2 kg vapor/kg BO, a temperatura de gaseificacdo atingida foi em torno de
1.600°C, enquanto que para valores SB de 0,5, 1,0 e 1,5 kg vapor/kg BO a temperatura
interna de gaseificagdo diminui para 1.300°C, 980°C e 800°C, respectivamente.
Consequentemente, a adi¢do de vapor superaquecido ao processo de gaseificacdo de BO de
petrdleo reduz a temperatura de gaseificacdo, comprometendo as reac6es de reforma catalitica
e cracking térmico dos hidrocarbonetos.
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Figura 4.3 - Relacdo da temperatura de gaseificacdo e a razéo de equivaléncia (ER).
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4.4 Influéncia dos agentes de gaseificacao no teor de hidrogénio e

no indice de gas produzido

Outro aspecto relevante do processo de gaseificagdo de BO de petroleo relaciona-se com
a composicdo quimica do gas de sintese obtido, particularmente no que diz respeito a
concentragdo molar do H,, a qual tem um aumento consideravel quando é injetado vapor
superagquecido como agente de gaseificacdo, como se mostra na Figura 4.4. O vapor promove
as reacOes de reforma dos hidrocarbonetos pesados em compostos de menor tamanho
molecular como CH., CO, hidrocarbonetos leves (CxHy) e Hy, principalmente. Em termos
gerais, existe um conjunto de valores de ER e SB que permitem atingir a maxima
concentracdo de H, no gas produzido. Assim, quando a gaseificacdo da BO de petréleo é feita
com a minima adic¢do de vapor e razdo de equivaléncia ER de 0,20, a méaxima concentracdo de
H, esperada ¢é de 17% (% molar), porém, quando é fornecida uma maior quantidade de vapor
(>0,5 vapor/kg BO) a maxima concentracdo molar de H, incrementa-se até 25%
aproximadamente. Além da concentracdo molar, outro pardmetro importante na gaseificacdo
da BO relaciona-se com o indice de gas de sintese produzido, o qual tem uma tendéncia

crescente conforme aumentam as razdes de ER e SB, como se evidencia na Figura 4.5.
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Figura 4.4 - Relacdo concentragdo se H, no gas produzido e a razdo de equivaléncia (ER).
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Figura 4.5 — Relacdo indice de producdo de gas de sintese e a razdo de equivaléncia (ER).

Considerando uma razéo de equivaléncia de ER 0,30 e vapor superaquecido (0,5 vapor/kg
BO), espera-se a obtencdo de um indice de gas de sintese em torno de 2,28 Nm®/kg BO.
Porém, conforme se aumenta o vapor injetado ao reator favorece-se a decomposicdo e
reforma dos hidrocarbonetos mais pesados, e consequentemente uma maior quantidade de gas
por unidade de massa de residuo oleoso € gerada, sendo que para incrementos na razdo de SB
entre 0,5 e 1,5 vapor/kg BO, observou-se que o indice de gas produzido aumentou entre 17%

e 51%, respectivamente.

4.5 Influéncia dos agentes de gaseificacao no poder calorifico do

gas produzido

Com relacdo ao PCI do gas de sintese obtido, observou-se uma tendéncia decrescente
conforme a razdo de equivaléncia ER foi incrementada até atingir um valor que oscila na faixa
de 5 e 10 MJ/Nm? para valores de ER>0,30 e SB entre 0,2 e 1,5 kg vapor/kg BO. Isto pode-se
explicar pela adicdo de vapor ao gaseificador, a qual favorece as reacOes de reforma e
cracking térmico das fracGes organicas mais pesadas contidas na BO de petrdleo, produzindo-
se a sua vez hidrocarbonetos mais leves com menor contetdo energético, o que se traduz

numa mistura de gases combustiveis menos densos e consequentemente com menor PCI. Os
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resultados da simulagdo mostraram que para uma razéo de equivaléncia ER de 0,30 e SB de
0,20 tem-se um valor do PCI do gés de 9,7 MJ/Nm®, caso contréario o PCI diminui para 7,7
MJ/Nm?® quando a razdo de vapor se mantém na faixa de 0,5 e 1,5 vapor/kg BO, como se

observa na Figura 4.6.
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Figura 4.6 - Relacdo do PCI do gés de sintese produzido e a razdo de equivaléncia (ER).

4.6 Influéncia dos agentes de gaseificacio na eficiéncia de

gaseificacao de BO de petroleo

Por sua parte, a Figura 4.7 e Figura 4.8 mostram o comportamento das eficiéncias a frio e
quente do processo de gaseificacdo de BO de petroleo simulado, respectivamente,
considerando diferentes valores de ER e SB, bem como as equacgdes Eq. 10 até Eq. 14 para 0

respectivo calculo.

n

. . R Tgas _

Esen = Fgas ’ (Hgas - Ho) = l:gas Z IYi ) J Cpi,g(T) : dTl Eqg. 10
i=1 To

Epo = Ihpo * PClgo Eq. 11
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n

Eche = Fgas z Vi- PCIi,g Eg. 12
i=1

— Eche Eqg. 13

Ncold = |2 - 100 '

Ego
Eche + E

Mhot = [—Che. Se“l -100 Eq. 14
BO

Onde:

E.en: Taxa de calor sensivel do gas produzido (kW)

E.e: Taxa de energia quimica disponivel pelo gés produzido (kW)
Ego: Taxa de energia quimica disponivel pela BO de petréleo (kW)
Fgas: Vazao molar do gas produzido (kmol/s)

Vi Fracdo molar da espécie quimica (i) presente no gas produzido (-)

Cpig: Capacidade calorifica molar da espécie quimica (i) presente no gas produzido (-)
mpo: Vazdo massica dos residuos de BO de petréleo (kg/s)

PClgq: Poder calorifico inferior dos residuos de BO de petroleo (kJ/s)

PClig: Poder calorifico inferior a espécie quimica (i) presente no gas produzido (kJ/s)
Neola: Eficiéncia a frio do gaseificador de BO de petréleo (%)

Nhot. Eficiéncia a quente do gaseificador de BO de petréleo (%)

No caso particular da eficiéncia a frio, a qual leva em consideracdo apenas a energia
quimica disponivel no gas produzido (contribui¢do quimica de gases combustiveis como: Hy,
CO, CH., CHy, entre outros), observou-se uma tendéncia decrescente conforme aumenta a
razdo de equivaléncia ER, sendo que a presenca de oxigénio e nitrogénio favorecem as
reacfes de oxidacdo (formagdo de CO,, CO e vapor de &gua) e o efeito de diluicdo,
respectivamente. Deste modo, o conteido de gases combustiveis no gas de sintese se reduz e,
por conseguinte, a eficiéncia em frio diminui de 80% para 65% aproximadamente. Com
relacdo a eficiéncia a quente do processo de gaseificacdo de BO de petroleo, considera-se
tanto a energia quimica disponivel quanto o contetdo térmico associado a entalpia do gas
produzido, apresentou um comportamento mais estavel conforme aumentou a razdo de

equivaléncia ER e o fornecimento de vapor ao reator, atingindo valores de eficiéncia na faixa
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de 80% e 90%. Este acréscimo da eficiéncia, deve-se principalmente ao aumento da razéo de
equivaléncia ER e consequentemente da temperatura do gas produzido, como se observa na
Figura 4.8.
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Figura 4.7 - Comportamento da eficiéncia a frio da gaseificacdo de BO e a razéo ER.
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Figura 4.8 - Comportamento da eficiéncia a quente da gaseificagdo de BO e a razéo ER.
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4.7 Influéncia dos agentes de gaseificacao na temperatura do gas

produzido

De acordo com a Figura 4.9 observa-se que a temperatura do gas de sintese produzido
variou entre 300°C e 600°C com a presenca de vapor superaquecido e ER na faixa 0,10< ER
<0,40. Acima desta faixa de valores de ER, a temperatura do gas obtido apresentou valores
superiores a 600°C, como consequéncia da presenca de oxigénio, bem como da intensificacdo
de reacdes de oxidagdo (reacbes exotérmicas), o que se traduz numa maior entalpia do gas de
gaseificacdo. No entanto, observa-se um decréscimo significativo na temperatura do gas de
sintese em torno de 200°C, principalmente na faixa de ER entre 0,20 e 0,30 e razdes de vapor
SB menores do que 0,5, onde a reacdo de Shift é desfavorecida. No entanto, quando é
fornecida uma razéo de vapor SB superior a 0,5 e uma razéo ER na faixa de 0,20-0,40, este

decrescimento na temperatura do gas obtido tende a desparecer.
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Figura 4.9 - Comportamento da temperatura do gas sintese e a razdo de equivaléncia (ER).

O aumento da razdo ER promove o incremento da temperatura em todas etapas do
processo de gaseificacdo, incluindo a zona de redugdo (Ultima fase do processo de
gaseificacdo, prévia a saida do gas de sintese). Simultaneamente, isto ocasiona uma

diminuicdo na taxa de conversdo da reacdo de Shift (reacdo exotérmica) na zona de reducéo,
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em concordancia com o principio de Le Chatelier, onde o incremento da temperatura
desfavorece o desenvolvimento das reacdes de natureza exotérmica, como mostrado na Figura
4.10. Desta forma, a reacdo de Shift é desfavorecida, e se espera uma menor quantidade de
energia térmica liberada nesta etapa de gaseificacdo e consequentemente uma reducdo na
temperatura final do géas de sintese produzido. De forma geral, 0 aumento da mistura de
ar/vapor no gaseificador conduz a um melhor desempenho térmico do gaseificador de BO de
petrleo. No entanto, existe uma faixa de condi¢bes adequadas para a conversdo
termoquimica dos residuos de BO de petroleo visando a producdo de um gas de sintese rico

em hidrogénio e monoéxido de carbono, principalmente.
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Figura 4.10 - Converséo da reacdo de Shift na zona de reducéo e a razdo ER.

4.8 Influéncia dos agentes de gaseificacio na producio especifica

de cinzas

A Figura 4.11 mostra o comportamento da producdo especifica de cinzas ou residuos
solidos gerados apds a gaseificagdo da BO de petroleo. Observou-se que a producdo de
residuos sélidos aumentou de 0,10 para 0,20 kg cinzas/kg BO, considerando a minima razéao
de vapor SB (teor inicial de umidade da BO) injetada no reator e mantendo uma razao de

equivaléncia ER na faixa de 0,20 e 0,30. Este incremento na geragdo de cinzas deve-se



86

principalmente as baixas taxas de conversdo atingidas sob condicBes deficitarias de agente
oxidante, o qual limita o desenvolvimento das rea¢Bes quimicas de oxidacdo e,
consequentemente o desenvolvimento das reacGes de cracking térmico e de reforma catalitica
das fracGes organicas pesadas sdo restringidas, principalmente pela auséncia de altas
temperaturas de gaseificacdo e baixa disponibilidade de vapor. No caso da producéo
especifica de cinzas quando foram utilizados valores de ER>0,30 e SB>0,5 vapor/kg BO,
verificou-se que a quantidade de residuos sélidos diminuiu como consequéncia da oxidacéo
parcial do char e/ou hidrocarbonetos ndo gaseificados até um valor de 0,15 kg cinzas/kg BO,

aproximadamente.
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Figura 4.11 - Relacdo da producdo especifica de cinzas e a razdo de equivaléncia (ER).

De acordo com os resultados derivados da simulagdo, pode-se inferir que a injecao
progressiva de misturas de ar/vapor no gaseificador permitem operar 0 reator com a menor
geracgdo especifica de residuos sélidos, particularmente para valores de ER na faixa de 0,20<
ER <0,40. Esta reducdo na geracdo de cinzas deve-se basicamente a gaseificagdo do
char/coque e ao favorecimento das reacOes de reforma de compostos carbonaceos formados

apos o processo de pirolise e gaseificacdo da BO de petroleo.
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4.9 Condicoes de operacao da gaseificacio de BO de petrodleo

A partir dos parametros avaliados anteriormente e de suas respectivas sensibilidades em
funcdo dos valores de ER e SB considerados, foi possivel estabelecer as condi¢des de
operacdo apropriadas para 0 processo de gaseificacdo de BO de petréleo, visando a producgéo
de um gés rico em H,. Deste modo, a razdo ER adequada para a gaseificacdo da BO de
petroleo corresponde a faixa de 0,25 e 0,35, a qual permite atingir uma temperatura de
gaseificacdo adequada em torno de 1.000°C e 1.500°C no interior do gaseificador (zona de
oxidacdo) como se mostra na Figura 4.12. Nestas condicdes de temperatura e valores de ER,
as reacdes quimicas de cracking térmico de hidrocarbonetos (reagdes endotérmicas) e
oxidacdo total/parcial (reagdes exotérmicas) sdo favorecidas, respectivamente, permitindo

obter um gas de sintese na faixa de 450-600°C (zona de reducéo) na saida do gaseificador.
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Figura 4.12 - Comportamento da temperatura na zona de oxidacao/reducdo do gaseificador.

De outra forma, o adequado fornecimento de vapor superaquecido conduz ao
favorecimento das reacOes de reforma de hidrocarbonetos leves e pesados, gaseificagédo do
char/coque e reagdo de Shift. De acordo com analise de sensibilidade dos pardmetros de
desempenho do gaseificador de BO nos itens anteriores, recomenda-se uma razdo de vapor
SB na faixa de 0,5-1,0 kg vapor/kg BO, a qual conduz a uma producdo especifica gas entre
2,14 e 3,34 Nm® gas/kg BO, com uma concentragéo de H, em torno de 10-25% (% molar), o

que finalmente se traduz numa producéo potencial de hidrogénio na faixa de 0,21-0,84 Nm?®
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H./kg BO. Da mesma forma, € obtido um gas de sintese com um PCI que pode variar entre
7,0 e 11,1 MJ/Nm®, e uma producdo especifica de cinzas no processo de gaseificagdo em

torno de 0,10-0,17 kg cinzas/kg BO séo esperadas.

O gés de sintese obtido a partir do processo de conversdo termoquimica da BO de
petroleo, além de atingir um conteddo significativo de hidrogénio, apresentou outros
compostos como CO, CHs e CyHy , 0s quais contribuem no incremento do contetdo calorifico
do gas produzido. Assim, a Figura 4.13, mostra o perfil da composi¢do molar esperada no gas
de sintese obtido ap6s gaseificacdo dos residuos oleosos em fungdo da temperatura de

gaseificacdo.
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Figura 4.13 - Perfil da concentracdo molar do gas de sintese em funcdo da temperatura.

De forma geral, observou-se que o incremento da temperatura favorece as reacdes de
cracking térmico e reforma com vapor de hidrocarbonetos, reduzindo a concentracdo molar de
CxHy, embora, a maior concentragdo molar de H,, CO e CH4 no gas produzido obtém-se na
faixa de temperaturas internas de gaseificacdo entre 1.200-1.400 °C. Com relagdo a pressdo de
operacdo do reator e seu efeito no processo de conversao termoquimica dos residuos de BO de
petroleo, a Figura 4.14 mostra o perfil de concentracdo molar do gés de sintese obtido em
funcdo da pressdo do gaseificador. Observou-se uma leve mudanga na cinética quimica de
conversdo dos compostos organicos contidos na BO de petroleo, principalmente na faixa de

pressdes de operagdo entre 1-3 bar, onde foi identificado um pequeno incremento na
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concentracdo de H,, CH4 e CO no gés de sintese obtido. No entanto, conforme a pressao do
gaseificador foi incrementada até 23 bar, a concentracdo molar final do gas produzido néo

apresentou variacoes significativas.
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Figura 4.14 - Perfil da concentracdo molar do gas de sintese em funcgéo da pressao.

Por outro lado, um aumento na concentragdo do hidrogénio no gas produzido € esperado
conforme o gas de sintese seja reformado com vapor de alta pressdo (15 bar) e, por
conseguinte um incremento significativo na producao especifica de hidrogénio poderia ser
atingido. Considerando que o0 gas de sintese deve ser pressurizado previamente no processo de
reforma, se infere que o gaseificador de BO de petr6leo poderia operar em altas pressoes,
visando a possiblidade de obter um gas de sintese pressurizado, 0 que por sua vez permitiria
evitar o processo de compressdo do gas antes do processo de reforma com vapor. No entanto,
a operacao do gaseificador de BO de petrdleo a elevadas pressdes, demandaria também a

compressdo dos agentes de gaseificacdo, principalmente ar e vapor superaquecido.

Considerando uma temperatura de operagdo do gaseificador de BO em torno de 1.300°C,
a Figura 4.15 apresenta a influéncia do comprimento do gaseificador na conversdo
termoquimica dos residuos de BO de petroleo, sendo que para comprimentos do reator acima
de 5,0 m, a maioria dos hidrocarbonetos presentes nos residuos oleosos atingem uma

conversao superior a 90%. Desta forma, estima-se um volume do gaseificador equivalente a
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15,7 m® (tendo em conta uma relacdo do comprimento/diametro de 2,5), o que garante um
volume minimo de reacdo requerido para o processo de gaseificacdo de 2.000 kg/h de
residuos de BO de petréleo.
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Figura 4.15 - Conversdo da BO em funcdo do comprimento do gaseificador.

No capitulo seguinte serd abordada a valorizacdo energética dos residuos de BO de
petréleo, considerando a producdo de um gas de sintese através da gaseificacdo em baixa
presséo (2,0 bar) e seu potencial uso na obtencéo de produtos de maior valor agregado.
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CAPITULO V

5 Valorizacdo Energética da Borra de Petroleo

Neste capitulo serdo analisados cinco casos de estudo para o tratamento e valorizagao
energética dos residuos de BO de petréleo. As alternativas propostas neste trabalho
diferenciam-se dos esquemas frequentemente usados para o tratamento destes residuos, sendo
que a incineracdo, disposicdo direta em aterros e a disposicdo para uso industrial (fornos de
clinquerizacdo e/ou industria de ceramicas) correspondem as tecnologias mais utilizadas,
conforme mostrado na Figura 5.1. Os esquemas atuais para a gestdo dos residuos de BO de
petréleo ndo comtemplam a recuperacdo de calor e/ou eletricidade, o que se traduz numa
potencial oportunidade para a gestdo ambiental adequada e valorizacdo energética dos

residuos oleosos derivados do refino de petréleo antes de sua disposicéo final.

Petroleo Produtos Principais da
- Refinaria: Cimento _
| GLP. Gasolina, Querosene, Ceramicas
Oleo, Subprodutos
_| Refinaria de
Petréleo A 4
Emissoes:
CO,. CO. CxHy. H,S. SOx. NOx, |«
MP, VOC’s
L 4
Energia Borra de
Térmica Petréleo
Incineracao
_| Sistemas de Tratamento

de Borra de Petréleo

Uso Industrial

Figura 5.1 - Tratamento dos residuos de BO na industria de refino de petroleo.

A Figura 5.2 mostra 0s cinco casos de estudo (possiveis rotas termoquimicas)
considerados neste trabalho para a o tratamento e valorizacdo energética dos residuos de BO

de petroleo. Todos os casos de estudo, baseiam-se na producdo de gas de sintese a partir da
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gaseificacdo de residuos de BO de petréleo com misturas de ar/vapor como agentes de

gaseificacdo, tal como foi estudado no capitulo 4. Posteriormente, o gas de sintese rico em H,

CO e CHy, principalmente, passa por um sistema de tratamento, o qual inclui a limpeza e

acondicionamento do mesmo. Desta forma, € obtido um gas tratado com potencial para ser

usado na producdo de derivados energéticos e/ou insumos quimicos, mediante sua conversao

termoquimica. Assim, os produtos finalmente obtidos apresentam um maior valor agregado

em termos econdmicos e energéticos, os quais poderiam retornar a refinaria de petroleo ou ser

destinados para a inddstria quimica de interesse. Os casos de estudo definidos se listam a

sequir:

Producéo de Hidrogénio (Caso 1).

Producdo de Combustiveis Liquidos Sintéticos (Caso 2).
Geracao de Energia Elétrica (Caso 3).

Producdo de Amdnia Sintética (Caso 4).

Producédo de Metanol (Caso 5).

=P Corrente Massica

Petroleo

Produtos Principais da Refinaria:
P GLP. Gasolina, Querosene, Oleo, ==% Corrente Energética

Subprodutos
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Figura 5.2 - Casos de estudo propostos para o tratamento dos residuos de BO.
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5.1 Producao de Hidrogénio: Caso 1.

A Figura 5.3 mostra 0 esquema da conversdo termoquimica dos residuos oleosos e sua
integracdo com os processos de hidrotratamento da refinaria de petroleo. Neste caso de estudo
sera simulada a producdo de hidrogénio a partir da gaseificacdo dos residuos de BO de
petréleo e seu potencial uso em processos de hidrotratamento proprios da refinaria de
petréleo, como a hidrodessulfurizacdo de Oleo diesel com alto teor de enxofre.
Adicionalmente, sera avaliada a substitui¢do parcial do hidrogénio convencional (derivado da
reforma com vapor do gas natural) por hidrogénio da gaseificacdo de BO utilizado num
processo tipico de hidrodessulfurizacdo de dleo diesel de alto teor de enxofre (5.000 ppm S).
Para a simulagéo deste caso de estudo, foram adicionados trés processos quimicos ao processo
de gaseificacdo de BO de petréleo (previamente abordado nos capitulos 3 e 4), os quais
correspondem aos seguintes blocos: (i) Reforma do géas de sintese, (ii) Reforma do géas natural
e (iil) Hidrotratamento, conforme mostrado na Figura 5.3. Maiores detalhes com relacdo a

estes blocos serdo apresentados nos itens a seguir.

(ii) Reforma do Gas Natural
Produtos Principais da Refinaria:

I
3 . 1
. »  GLP, Gasolina, Querosene, Oleo !
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1 Gas Natural I
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[ Y 2 v 1
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(i) Reforma do Gas de Sintese

Figura 5.3 - Esquema de producéo e uso de H; a partir da gaseificacdo de BO — Caso 1.
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5.1.1 Estratégia de simulacdo - Reforma do gas de sintese

A estratégia de simulacdo deste bloco comeca pela separacdo de particulas solidas
presentes no gas de sintese atraves de um separador tipo ciclone. Seguidamente o gas é
resfriado até uma temperatura de 50°C e enviado a um sistema de limpeza, a fim de separar o0s
solidos residuais, hidrocarbonetos pesados e umidade, principalmente, como recomendado em
trabalhos similares [106], [107], [108]. Uma vez o gas limpo e resfriado, este é pressurizado
até 1.500 kPa antes de entrar no reator de reforma de CH4 com vapor superaquecido de alta
pressao (1.500 kPa e 250°C) [82],[109], tal como se observa na Figura 5.4. No que se refere a
quantidade de vapor superaquecido fornecida ao reator de reforma, esta dependera da razdo de
vapor/gas de sintese (SG) pré-estabelecida. Portanto, o valor do SG torna-se um parametro de
entrada no processo de reforma do gas de sintese, sendo que o valor adequado sera
determinado a partir dos resultados obtidos da simulac¢do, conforme a producédo especifica de

hidrogénio seja maxima.
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Figura 5.4 - Simulacédo do processo de reforma do gés de sintese.
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Apos a reforma do gés de sintese, 0 gas produto é resfriado num trocador de calor até
350°C a fim de favorecer a conversdo do CO na presenga de vapor [81],[110]. Este
resfriamento é justificado devido a natureza exotérmica da reacdo Shift, onde o equilibrio
quimico desta reacdo é descolocado para a formacgéo de H, conforme a temperatura diminui.
Desta forma, a simulacdo das etapas de reforma do gés de sintese e da reacdo de Shift, implica
a incorporacdo de dois reatores de fluxo pistonado. Um deles corresponde ao processo de
reforma com vapor do metano contido no gas de sintese, onde o reator opera isotermicamente
a uma temperatura de 600°C, utilizando uma fonte de energia externa, a qual garante o
atendimento da energia térmica requerida na reacdo de reforma (reacdo endotérmica) [82],
[110].

De maneira semelhante, a etapa da reacdo Shift (reacdo exotérmica) foi abordada
mediante a selecdo de um reator de fluxo pistonado isotérmico, como o intuito de manter a
temperatura de operacdo constante em torno de 250°C, garantindo desta forma uma
significativa conversdo do CO [81], [110]. Considerando a natureza exotérmica da reacdo de
Shift, o calor liberado nesta etapa pode ser aproveitado na reacdo reforma do gas de sintese
previamente descrita, reduzindo a demanda energética deste processo. No entanto, a Eq. 15
até Eqg. 19 definem a estequiometria e a cinética quimica das reacGes quimicas consideradas
na simulacdo das etapas tanto de reforma do metano presente no gas de sintese quanto da

reacao de Shift.
CH, + H,0 2 CO+3H, AH = +4206k]J/mol Reforma a vapor Eqg. 15
CO+ H,0 2 H,+ CO, AH = —41kJ/mol Reacéo de Shift Eqg. 16
—Een, Eq. 17
rcu, = Ach, " €Xp T ) [CH,] - [H,0] q.
— CO] - [H
Ico = ACO ' eXp( CO) ' {[CO] ' [HzO] — M} Eq 18
. T eq
4094
In(Keq) = —3,540 + — Eq. 19
Onde:
IcH,: Velocidade da reagdo de reforma do metano (kmol/m®-s)
rco: Velocidade da reac&o de Shift (kmol/m®-s)

Ecp,: Energia de ativacio da reacéo de reforma do metano (1,25x10° kd/kmol)
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Eco: Energia de ativacdo da reacdo de Shift (12600 kJ/kmol)
Acn,’ Fator pre-exponencial (Eq. Arrhenius) na reacéo de reforma (3,0x10%s™)
Aco: Fator pre-exponencial (Eq. Arrhenius) na reacéo de Shift (2,78x10°s™)

[CH,]:  Concentracdo molar do metano (mol/m°)
H,]: Concentragdo molar do hidrogénio (mol/m?)

H,0]:  Concentracdo molar do vapor de agua (mol/m®)

[CO]: Concentragdo molar do monéxido de carbono (mol/m?)
Keq: Constante de equilibrio da reacéo de Shift (-)

T: Temperatura absoluta de reacao (K)

R Constante dos gases ideais (8.3145 kJ/kmol-K)

Ap0s o processo de conversdo de mondxido de carbono no reator de Shift, obtém-se um
gés rico em hidrogénio o qual é expandido numa valvula até 125 kPa, seguidamente passa por
um sistema de membranas seletivas, as quais sdo construidas em materiais de tipo metalico
ou ceramico, a fim de garantir a separagdo do H; a alta temperatura [111],[112], [113]. Com
relagéo a mistura de gases e vapores residuais (CO, CO,, CHy4, N2, CxHy, vapor de agua, entre
outros) apds separacdo do hidrogénio, esta € conduzida para numa coluna de separacao flash
atmosférica, onde sdo obtidas duas correntes, que correspondem as emissdes de gases ndo
condensaveis, enquanto a outra refere-se aos efluentes ou condensados do processo, como se
observa na Figura 5.4 [88]. No Apéndice D se mostra 0 esquema da simulagdo do processo de
reforma do gés de sintese no software Aspen HYSYS®. Da mesma forma sdo apresentados 0s

principais parametros de entrada e o balanco de massa/energia para este bloco em particular.

5.1.2 Estratégia de simulacdo — Reforma do gés natural

Este bloco consiste na produgdo convencional de hidrogénio a partir da reforma catalitica
com vapor do gas natural, conforme se observa na Figura 5.5. Para a simulacédo deste esquema
em particular, foi considerada inicialmente uma corrente de gas natural (sendo o metano o
principal componente desta corrente) com pressdao atmosférica (1,0 bar) e temperatura
ambiente de 25°C, como sugerido por Simpson e Lutz [112]. O gas natural € pressurizado até
1.500 kPa, sendo que o 25% da vazdo massica desta corrente & destinado ao processo de
combustdo, com o objetivo de gerar a energia térmica requerida no processo de reforma

catalitica [109], [112]. Na simulacdo da etapa de combustdo do gés natural, foi considerada a
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reacdo quimica de oxidacdo completa do metano (reacdo de natureza exotérmica), utilizado ar
estequiométrico como agente oxidante, com uma razdo massica de ar/gas natural (AGN) de
17,2 kg ar/kg géas natural, como indicado na Eq. 20. Por outro lado, os 75% restantes da vazao
massica de gas natural sdo destinados para o processo de reforma catalitica, acompanhado de
vapor superaquecido (1.500 kPa e 250°C), sendo utilizada uma razdo massica de
vapor/carbono (SC) de 3,33 kg vapor/kg carbono (equivalente a 2,5 kg vapor/kg gas natural -
SGN), como preconizado em [109], [112]. Isto com a finalidade de evitar a coqueificacéo ou
acumulo de carbono no catalisador, o que se traduz numa limitacdo da reacdo de reforma do

gés natural.

CH, + 2(0, + 3,76N,) —» CO, + 2H,0 + 7,52N, AH = —802,5 kj/mol Eq. 20
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Figura 5.5 - Simulacéo do processo de reforma do gés natural.

Para a simulacdo do processo de reforma do gas natural, foi incorporado um reator de
fluxo pistonado adiabatico, com alimentacdo externa de energia térmica procedente do reator

de combustdo previamente descrito, o qual permitird atingir uma temperatura de reforma em
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torno de 800°C, como indicado por Barelli et al. [114]. A operacdo adiabéatica deste reator se
deve principalmente a natureza endotérmica da reagdo de reforma do gés natural, onde foram
assumidas perdas nulas de energia térmica para 0 meio ambiente (reator completamente

isolado), visando garantir o desenvolvimento da reacdo quimica em particular.

Apos a reforma do gas natural, os gases séo resfriados até 350°C num trocador de calor,
com a finalidade de favorecer a reacdo de Shift (reforma com vapor do CO remanescente)
[112],[114]. No entanto, a queda de temperatura reduz a velocidade de reacdo, o que se faz
necessario a incorporacdo de um catalizador nesta etapa (baseado em Ni, Pd ou Pt,
principalmente), especialmente quando o reator opera a baixas temperaturas [56], [115]. Para
a simulacdo do processo de conversdo de CO com vapor foi considerado um reator de fluxo
pistonado isotérmico com troca de calor com 0 meio ambiente, visando manter o reator na
temperatura 250°C, conforme utilizado em estudos similares [109], [114]. A operagéo
isotérmica deste reator deve-se principalmente a natureza exotérmica da reacdo de Shift, a
qual tendera a aumentar a temperatura do reator, desfavorecendo a conversdo do monoxido de
carbono. O equilibrio quimico da reacdo de Shift é deslocado para a formacdo de reagentes
conforme a temperatura se incrementa. Com relagdo as rea¢cdes quimicas envolvidas na etapa
de reforma do gas natural e mondxido de carbono (reacdo de Shift), foram consideradas as
descritas no item anterior pela Eqg. 15 até Eq. 19, onde sdo apresentadas a estequiometria e

suas respectivas cinéticas quimicas.

Finalizada a etapa de conversdo do CO no reator de Shift, o gas rico em hidrogénio passa
por uma valvula de expansdo para reduzir sua pressdo até 200 kPa antes de ser enviado ao
processo de purificacdo/separacdo de hidrogénio, através de membranas seletivas de alta
temperatura (fabricadas em material tipo metalico/ceramico), como recomendado por
Adhikari e Sandun [113]. Desta forma obtém-se duas correntes: uma delas corresponde a
corrente de hidrogénio, enquanto a outra obedece a uma mistura de vapor de agua, CO e COo,
principalmente. Esta Gltima corrente é levada para uma coluna de separacéo flash, onde séo
separados 0s gases ndo condensaveis do vapor de agua a pressdo atmosférica (1,0 bar) e
temperatura ambiente de 25°C [88]. No Apéndice E se mostra o esquema da simulacao deste
bloco no software Aspen HYSYS®. Da mesma forma sdo apresentados os principais

pardmetros de entrada e o balango de massa/energia para este bloco em particular.
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5.1.3 Estratégia de simulagdo - Hidrotratamento

A Figura 5.6 apresenta a estratégia de simulacéo utilizada na abordagem do processo de
hidrodessulfurizacdo do oleo diesel de alto contetdo de enxofre (5.000 ppm S), visando a
producéo de dleo diesel com baixo teor de enxofre (50 ppm S). No diz respeito ao hidrogénio
requerido para o processo de hidrotratamento, foram consideradas duas alternativas de
producdo deste insumo: (i) Hidrogénio derivado da reforma do gas natural, produzido
mediante tecnologias convencionais como foi mostrado na Figura 5.5 e (ii) Hidrogénio
procedente da gaseificacdo da BO de petroleo, conforme se apresentou na Figura 5.4. A
simulacdo do processo de hidrotratamento do 6leo diesel comeca pela mistura das correntes
de hidrogénio provenientes das alternativas anteriormente estabelecidas. Esta mistura é
pressurizada até 3.000 kPa e posteriormente resfriada a pressdo constante até atingir uma
temperatura de 350°C, conforme sugerido por Schmitz, Datsevitch e Jess [89]. Nestas
condicdes a corrente de Oleo diesel de alto teor de enxofre procedente do refino de petrdleo €
saturada com a mistura de hidrogénio no reator de hidrodessulfurizacdo. A quantidade de
hidrogénio necessaria para o processo de hidrodessulfurizacdo de 6leo diesel dependera da
qualidade final do diesel tratado. Para este caso em particular assumiu-se a producéo de dleo
diesel de baixo enxofre, com uma concentracdo final de enxofre de 50 ppm,

aproximadamente.

(iii) Hidrotratamento
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Figura 5.6 - Simulagéo do processo de hidrotratamento de 6leo diesel.
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Apo6s o processo de hidrodessulfurizagdo, a mistura de 6leo diesel hidrotratado e gases
residuais do processo sdo enviados a uma coluna de separacéo flash a pressdo atmosférica (1,0
bar) e uma temperatura de 25°C [88]. Esta coluna de separacdo permite a obtencdo de duas
correntes, as quais correspondem ao 6leo diesel de baixo teor de enxofre produzido (50 ppm)
na fase liquida, enquanto a outra refere-se aos gases ricos em H,, CO, e H,S, principalmente.
A corrente de gases residuais apds separacdo flash, eventualmente deverd ser tratada para a
recuperacdo do hidrogénio e disposicdo final dos gases &cidos. Esta ultima etapa nao foi
contemplada no bloco de simulacdo do processo de hidrodessulfurizacdo de dleo diesel. Para
a simulagdo do processo de hidrodessulfurizagéo, foi adotado um reator de fluxo pistonado
isotérmico, considerando a troca de calor com o meio ambiente. Desta forma, o reator de
hidrotratamento de 6leo diesel pode operar a uma temperatura constante de reacdo em torno
de 350°C, tal como recomendado em trabalhos analogos [89], [116]. A operacdo isotérmica
do reator de hidrotratamento garante uma maior conversao dos compostos de enxofre contidos
no Gleo diesel, toda vez que a natureza exotérmica da reacdo de hidrodessulfurizacdo tende a
incrementar a temperatura do reator, desfavorecendo o desenvolvimento da reacdo quimica
referida. Por outro lado, os compostos de enxofre presentes no Oleo diesel foram
representados mediante o dibenzotiofeno (Ci2HgS), como componente modelo tomado da
base de dados do Aspen HYSYS®, conforme se mostra na reagdo quimica descrita na Eq. 21.
O modelo cinético adotado para a descricdo da reacdo quimica de hidrodessulfurizacao
apresenta-se na Eq. 22 [89]. Finalmente, no Apéndice F se mostra o esquema da simulacéo da
etapa de hidrotratamento de 6leo diesel no software Aspen HYSY S®, bem como os principais

parametros de entrada e o balanco de massa/energia para este bloco em particular.

C,,HgS + 2H, = CyHyo + H,S AH = —90 k] /mol Eq. 21
—E
fas = Ads *exp (2= ) - [C12HyS] Eq. 22

Onde:

rqs;  Velocidade da reagdo quimica de hidrodessulfurizac&o (mol/m®-s)

Aq4s:  Fator pre-exponencial da equacio de Arrhenius (2,9x10° s™)

Eqs: Energia de ativacdo da reacdo quimica de hidrodessulfurizagdo (8,7x10* ki/kmol)
R: Constante dos gases ideais (8,3145 kJ/kmol-K)

T: Temperatura absoluta de reacao (K)

[C,,HgS]: Concentragdo molar do dibenzotiofeno (mol/m®)
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5.1.4 Resultados da simulacdo — Producéo de hidrogénio

Com o objetivo de obter uma maior eficiéncia de conversdo no processo de reforma do
gas de sintese produzido a partir da gaseificacdo de BO de petroleo, foi necessario simular a
influéncia da razdo vapor/gds de sintese (SG) na conversdao do mondxido de carbono,
considerando uma faixa de razbes de SG entre 0,0 e 0,5 kg vapor/kg gas de sintese. Assim a
Figura 5.7 mostra o comportamento da conversdao do CO no reator de reforma de Shift em
funcdo da razdo SG usada no reformador, onde aproximadamente um fornecimento de 0,35 kg
vapor/kg gas de sintese garante uma alta conversdo (92%) do CO presente, permitindo um

eventual incremento na producdo de hidrogénio.
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Figura 5.7 - Reforma do CO no reator de Shift e [CO] final para diferentes raz6es SG.

Do mesmo modo, observa-se que para razdes SG> 0,35, 0s acréscimos na conversao do
CO néo foram significativos, sendo que um aumento de quase 50% no consumo especifico de
vapor (0,5 kg vapor/kg géas de sintese) conduz a um incremento leve na converséo do CO de
4,1%, enquanto a concentracdo molar final do CO no gas reformado se reduz de 1,17 % para
0,52%. Portanto, pode-se inferir que razbes de vapor SG>0,35 no processo de reforma do gas
de sintese ndo seriam recomendaveis. Com relacdo a producdo potencial de hidrogénio a
partir da gaseificacdo dos residuos de BO de petroleo e posterior reforma do gas de sintese, a

Figura 5.8 mostra os resultados da simulacdo do comportamento tanto da concentragcdo quanto
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do indice de H, conforme a razdo SG € acrescentada no processo de reforma. Assim, pode-se
evidenciar que a maxima concentracdo molar de H, obtida no gas reformado foi de 45,4 %
mediante uma razdo SG de 0,20, porém, uma quantidade consideravel de CO permanece no
gas depois do processo de reforma (aproximadamente 5,0% porcentagem molar).
Adicionalmente, apds a separagdo do hidrogénio presente no gas reformado, espera-se um
incremento do indice de producéo de H, de 0,84 (producdo de hidrogénio a partir do gas de
sintese sem reforma) para 1,87 Nm*/kg BO conforme o processo de reforma ocorre e uma
razdo SG de 0,35 kg vapor/kg gas de sintese é utilizada no reformador. Adicionalmente,
estimou-se uma producdo potencial de 32,7 milhdes de Nm?® Ha/ano, considerando uma vazao

massica de 2.000 kg/h BO no processo de gaseificagéo.
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Figura 5.8 - Composi¢do molar do H, e CO no gés reformado para diferentes razées SG.

Na Figura 5.9, é apresentado o diagrama de Sankey para o caso de estudo 1, onde sdo
mostrados os fluxos de energia especifica (em termos de kWh/t BO) associados a todos 0s
processos e correntes massicas consideradas na producdo de hidrogénio a partir da
gaseificacdo de residuos de BO de petroleo e reforma do gés de sintese produzido, incluindo a
separagdo final do hidrogénio. Desta forma, o hidrogénio obtido em termos energéticos

representa um valor de 5.412 kWh/t BO gaseificada.
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Figura 5.9 - Diagrama de Sankey na producdo de hidrogénio a partir da gaseificacdo de residuos de BO de petroleo.
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5.1.5 Influéncia da razédo vapor/géas (SG) na substitui¢cdo de hidrogénio

A fim de estabelecer a quantidade de hidrogénio que potencialmente poderia ser
substituida no processo de hidrodessulfurizacdo a partir do hidrogénio derivado da
gaseificacdo dos residuos de BO de petroleo, foi necessario simular a qualidade do 6leo diesel
apos hidrotratamento (em termos de concentracédo final de enxofre) e a demanda especifica de
hidrogénio convencional para o processo de hidrotratamento. Deste modo, a Figura 5.10
apresenta os resultados da simulacéo do processo de hidrodessulfurizacdo do dleo diesel, onde
a partir de um fornecimento de hidrogénio acima de 11,5 Nm® H,/m® 6leo diesel, observa-se
uma conversdo dos compostos de enxofre proxima a 90% e, por conseguinte, o 6leo diesel
tratado apresenta uma qualidade aceitavel, atingindo uma concentracdo final de compostos de
enxofre proxima a 500 ppm S, em concordancia com a ficha de informagéo de seguranca e

qualidade do 6leo diesel produzido no Brasil [117].

100 —p——apA—A—A—A—A—A— 5000
% \q n 506 —a—Hidrodessulfurizacéo| | 4500
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2,5 55 8,5 11,5 14,5 17,5 20,5 23,5 26,5 29,5 32,5
Nm3 H2 / m3 6leo diesel

Figura 5.10 - Consumo de H; na hidrodessulfurizacéo e [S] final no diesel tratado.

Por outro lado, algumas premissas foram consideras com o intuito de estimar a
quantidade de hidrogénio (derivado da reforma do gas natural) que potencialmente poderia ser

substituida por hidrogénio obtido a partir da gaseificagdo de residuos de BO de petroleo:
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0] Selecionou-se uma razdo SG de 0,35 kg vapor/kg gas no reator de reforma de gas de
sintese, visando a maior producdo especifica de hidrogénio a partir da gaseificacdo dos

residuos de BO de petrdleo.

(i) Considerou-se uma producdo potencial de hidrogénio a partir da conversao
termoquimica da BO de petréleo em torno de 1,87 Nm?® H./kg BO (SG de 0,35), tal

como apresentado na Figura 5.8.

(ili)  Foi estabelecida uma demanda especifica de hidrogénio para o processo de
hidrodessulfurizacdo equivalente a 19,67 Nm*/m® de 6leo diesel, o qual garante uma
reducdo considerdvel da concentracdo inicial de enxofre de 5.000 ppm para 55 ppm

apods o hidrotratamento, conforme mostrado na Figura 5.10.

(iv)  Finalmente, considerou-se um indice especifico de producdo de 6leo diesel em torno
de 0,3415 m®/kg BO. O qual foi estimado levando em consideracdo os rendimentos
dos derivados energéticos, subprodutos e residuos produzidos a partir do refino de
petroleo no Brasil, tal como foram apresentados no capitulo 3 (Tabela 3.1) [15].

Tendo em vista as premissas listadas anteriormente, a Figura 5.11 apresenta a distribuicéo
porcentual tanto do hidrogénio convencional (obtido a partir da reforma com vapor do gas
natural) quanto do hidrogénio de gaseificacdo (obtido a partir da conversdo termoquimica dos
residuos de BO de petréleo) requerido para o processo de hidrodessulfurizacdo do éleo diesel
produzido na refinaria, considerando uma faixa de razdes de vapor/gas SG (0,0 - 0,4) no
processo de reforma com vapor do gas de sintese produzido. Deste modo, pode-se evidenciar
que o hidrogénio obtido mediante a gaseificacdo da BO poderia contribuir com o0 28% do H,
total requerido para o hidrotratamento do 6leo diesel, observa-se também que para valores de
SG>0,35, o incremento na fracdo do hidrogénio convencional substituida pelo hidrogénio
procedente da gaseificacdo ndo foi significativo. Esta contribui¢cdo do hidrogénio produzido
atraves da gaseificacdo da BO no total do H, requerido na hidrodessulfurizacéo do 6leo diesel,
poderia ser incrementada até 68%, principalmente quando é considerada a possibilidade da
co-gaseificacdo dos residuos de BO e petroleo e biomassa residual (bagaco de cana-de-
acucar), como apresentado no Anexo A. Finalmente, a Figura 5.12 mostra a influéncia do

comprimento do reator de hidrotratamento no desenvolvimento da reagdo de
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hidrodessulfurizacdo de 6leo diesel (conversdo do enxofre em H,S). Assim, observa-se que

para um comprimento do reator em torno de 3,5 m (equivalente a um volume de reacdo de 5,4

m?,

aproximadamente) se obtém uma conversdo proxima a 97%. Adicionalmente,

comprimentos maiores do que 3,5 m representam um aumento consideravel no volume do

reator, enquanto que, os incrementos da conversao do processo de hidrodessulfurizagdo ndo

sdo significativos, conforme mostrado na Figura 5.12.
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Figura 5.11 - Distribuigao das fontes de hidrogénio no hidrotratamento do 6leo diesel.
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5.2 Producio de Combustiveis Liquidos Sintéticos: Caso 2.

A analise do Caso de estudo 2, baseia-se no esquema de producdo de combustiveis
liquidos sintéticos a partir da gaseificacdo dos residuos de BO de petréleo apresentado na
Figura 5.13, onde o0 gas de sintese derivado da conversdo termoquimica dos residuos oleosos é
condicionado para a obtencdo de um géas com potencial para a producdo de combustiveis
sintéticos (nafta, 6leo ou gasolinas, entre outros) mediante o processo de sintese de Fischer-

Tropsch.

Uma quantidade de hidrogénio adicional poderia ser requerida, a fim de garantir uma
razdo molar de H,/CO acima de 2,0, a qual garante uma propor¢do minima estequiométrica
dos reagentes para a reacdo de sintese [56],[118]. O combustivel liquido sintético produzido
poderia se incorporar como uma corrente intermediaria no processo de refino de petréleo ou
considerada como um produto final da refinaria petréleo. No seguinte item sera abordada a
estratégia adotada na simulagdo do processo de producao de combustiveis liquidos através da

sintese de Fischer-Tropsch.
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Figura 5.13 - Esquema de producdo de combustiveis liquidos sintéticos — Caso 2.
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5.2.1 Estratégia de simulagdo - Combustiveis liquidos sintéticos

Para a simulacdo do Caso 2 de estudo, foi levado em consideracdo o processo de
gaseificacdo de residuos de BO de petrdleo abordado no capitulo 4, o qual permite a obtencao
de um gas de sintese com alto potencial para producdo de derivados energéticos tais como

combustiveis liquidos sintéticos para o transporte o/ou geracao de energia elétrica.

A Figura 5.14 mostra a estrutura usada na simulacdo do processo de producdo de
combustiveis liquidos mediante a sintese de Fischer-Tropsch, onde o gés de sintese produzido
a partir da conversao termoquimica dos residuos de BO de petroleo passa por um sistema de
limpeza e resfriamento. Este processo foi simulado mediante um separador tipo ciclone, a fim
de retirar as particulas sélidas presentes, enquanto o resfriamento é simulado considerando um
trocador de calor operando com um fluido externo, que permite reduzir a temperatura do gas

de sintese até 50°C, como recomendado em trabalhos analogos [106], [107], [108].
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Figura 5.14 - Simulagéo do processo de producdo de combustiveis liquidos sintéticos.

Posteriormente 0 gas de sintese previamente condicionado passa por um processo de

separacdo da mistura de H,/CO. Esta etapa foi simulada tendo em vista um separador de
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membranas poliméricas seletivas de baixa temperatura (20-80°C). Assim, uma mistura rica

em hidrogénio e mondxido de carbono pode ser obtida [119], [120].

Com a finalidade de atingir uma razdo molar H,/CO>2,0, que garanta um adequado
desempenho da reacdo de sintese de Fischer-Tropsch para a producdo de nafta sintética, foi
considerada uma quantidade adicional de hidrogénio, a qual € calculada com base na
disponibilidade de mondxido de carbono apos separacdo da mistura H,/CO. Deste modo, as
correntes tanto de gas rico em H,/CO quanto do hidrogénio adicional sdo misturadas e
subsequentemente comprimidas até uma presséo na faixa de 15-30 bar, conforme sugerido por
alguns trabalhos neste campo [56],[121], [122]. No entanto, a pressdo adequada da reacéo de
sintese de Fischer-Tropsch sera selecionada no seguinte item, tendo em conta o efeito desta no

desempenho da reacdo de sintese em termos da conversdo do H,/CO em nafta sintética.

Uma vez pressurizada, a mistura de reagentes H,/CO passa por um processo de
resfriamento, o qual foi simulado mediante a selecdo de um trocador de calor. Assim, a
mistura H,/CO previamente pressurizada € resfriada até 200°C antes de entrar no reator
Fischer-Tropsch, favorecendo o equilibrio quimico da reacdo de sintese (reacdo exotérmica)
conforme a temperatura diminui [118], [122],[123], [124]. Para a simulacdo do sistema de
reacdo quimica foi selecionado um reator tubular de fluxo pistonado isotérmico, o qual troca
calor com 0 meio externo a fim de manter a temperatura de reacdo em torno de 200°C,
garantindo uma alta conversdo do CO e H, em nafta sintética (98 % de conversdo usando
catalisadores de Co suportados em TiO,) [118], [123], [124].

Apo6s o reator de sintese, uma corrente em fase de vapor é gerada, constituida
principalmente de hidrogénio, mondxido de carbono, n-Octano (composto modelo
selecionado para simular a nafta) e vapor de agua. Esta mistura é destinada a um separador
flash, onde os gases mais leves (CO e H;) sdo separados a pressdo atmosférica (1,0 bar) e
temperatura ambiente de 25°C, com alguns tracos de vapor de &gua e n-Octano [122].
Posteriormente, a mistura liquida agua/n-Octano passa por um processo de destilagdo
atmosferica (1,0 bar) a fim de separar a nafta [122],[88] dos componentes mais densos,
particularmente o conteudo de agua. No diz respeito as equacles Eq. 23 e Eq. 24, se pode
observar a reacdo quimica de sintese e a velocidade de reacdo (segundo o modelo de

Langmuir—Hinshelwood), respectivamente [123],[125],[126]. Observa-se que a cinética
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quimica de conversao do monéxido de carbono apresenta uma maior dependéncia da pressao

parcial dos reagentes do que temperatura de reacéo.

17H, + 8CO 2 CgH;g + 8H,0 AH = —160 k] /mol Eqg. 23
0.74
a-(Py,) - (Peo) Eq. 24
[1+b - (Pco)]

Onde:
—rco:. Velocidade da reacdo de sintese de Fischer-Tropsch (kmol/m3-s)
a Parametro experimental cinético (1,1x107%)
b: Parametro experimental cinético (4,0x107%)
Py,:  Pressdo parcial hidrogénio (bar)

Pco: Pressdo parcial do monoxido de carbono (bar)

No Apéndice G se mostra o esquema da simulacdo do processo de producdo de
combustiveis liquidos sintéticos no software Aspen HYSYS®, bem como os principais
parametros de entrada e o balanco de massa/energia para este bloco em particular. Os

principais resultados da simulacdo deste caso de estudo se apresentam a seguir.

5.2.2 Resultados da simulacdo — Combustiveis liquidos sintéticos

A fim de obter uma conversdo significativa de CO e H, em nafta, foi feita uma analise do
efeito da pressdo do reator na conversdao do CO através da reacdo de sintese de Fischer-
Tropsch, conforme se mostra na Figura 5.15. Observa-se que para pressdes de operacdo do
reator de Fischer-Tropsch acima de 15 bar, ndo foram evidenciados incrementos significativos
na conversdo da reagdo de sintese, enquanto a vazdo molar de mondxido de carbono na saida

do reator (CO sem reagir) tende ao minimo valor de equilibrio [56],[121], [122].

Sob outra perspectiva, a Figura 5.16 apresenta os resultados da simulagdo da producéo
especifica de nafta em funcdo da pressdo de operacdo no reator de sintese. Assim, espera-se
um indice de producdo de combustiveis liquidos sintéticos em torno de 0,48 L de nafta’kg de
BO de petrdleo, particularmente para pressdes acima de 15 bar no reator de sintese de
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Fischer-Tropsch, o que seria equivalente a uma producéo potencial de 8.410 m? nafta/ano,

considerando uma vazéo massica de 2.000 kg/h BO no processo de gaseificagéo.
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Figura 5.15 - Reacdo de conversdo da sintese de Fischer-Tropsch em fungédo da pressao.
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Figura 5.16 - Produc&o especifica de nafta em fungéo da pressao do reator.

Com relacdo a Figura 5.17, é mostrada a influéncia do comprimento do reator de sintese
Fischer-Tropsch na conversdo quimica do monoxido de carbono. Deste modo, observa-se que

para comprimentos do reator acima de 2,0 m (equivalente a um volume de reago de 1,0 m?,
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aproximadamente) se obtém uma conversdo proxima a 90%. No entanto, um incremento de

10% na conversdo da mistura CO/H, em nafta (equivalente a 99% do desenvolvimento da

reacdo de sintese) conduz a um aumento de 300% o volume de reacdo (4,0 m® de reator,

aproximadamente).
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Figura 5.17 - Conversdo da reacdo de sintese Fischer-Tropsch ao longo do reator.
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Finalmente, a Figura 5.18 apresenta o diagrama de Sankey para o0 Caso de estudo 2, onde

sdo mostrados os fluxos de energia especifica (em termos de kWh/t BO) associados a todos 0s

processos e correntes massicas consideradas na producédo de combustiveis liquidos sintéticos a

partir da gaseificacdo de residuos de BO de petroleo e sintese de Fischer-Tropsch, incluindo a

separacgdo final do combustivel produzido. Desta forma, a nafta sintética obtida corresponde a

um indice energético equivalente de 4.025 kWh/t BO gaseificada.
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Figura 5.18 - Diagrama de Sankey da producgdo de combustiveis liquidos sintéticos a partir da gaseificacdo de residuos de BO de petroleo.
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5.3 Geracao de Energia Elétrica: Caso 3.

A Figura 5.19 mostra o esquema de produgdo potencial de energia elétrica, considerando
um sistema integrado de gaseificacdo de residuos de BO petroleo e um ciclo termodinamico
Otto baseado num motor de combustdo interna (MCI) alimentado com gas de sintese
(acoplado a um gerador elétrico). Apos a conversao termoquimica dos residuos oleosos, 0 gas
de sintese obtido é limpo e resfriado (sem reforma do CO e CHj), posteriormente é misturado
com ar atmosférico e aspirado pelo MCI a gés, seguidamente a mistura ar/combustivel ¢é

comprimida e imediatamente inflamada na camara de combustdo do motor através de uma

centelha.
Petréleo Produtos Principais da Refinaria:
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Figura 5.19 - Esquema de producdo de energia elétrica — Caso 3.

Assim, os gases da combustdo séo expandidos ao longo do conjunto pistéo-cilindro, o que
permite a geracdo de trabalho mecénico Util, que por sua vez pode ser transformado em
energia elétrica por meio de um gerador de alta eficiéncia acoplado ao MCI. Finalmente, 0s
gases de exaustdo sdo liberados a atmosfera com uma consideravel taxa de rejeicdo de calor,
que eventualmente poderia ser parcialmente recuperada e utilizada na producdo de agua
quente e/ou producdo de frio mediante um chiller de absorcéo, enquanto a energia elétrica

torna-se num produto principal e/ou insumo da prépria refinaria de petréleo.
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Para definir a estratégia de simulagdo abordada no sistema integrado de producdo de gas
de sintese e seu potencial uso na geracdo de energia elétrica (Caso 3) mediante o software
Aspen HYSYS®, foram estabelecidos trés grandes blocos, que correspondem aos processos
de: (i) Gaseificacdo da BO de petréleo (previamente estudado no capitulo 4) e produgdo de
gas de sintese, (ii) Tratamento e adequacdo do gas de sintese e (iii) Sistema de geracdo de
eletricidade, conforme mostrado na Figura 5.19, os quais serdo apresentados com maior

detalhamento nos itens seguintes.

5.3.1 Estratégia de simulagdo — Sistema de limpeza do gés de sintese

Com relacdo ao sistema de tratamento do gas de sintese, este inicialmente contempla uma
etapa de separacdo de particulas solidas, a qual serd simulada mediante a incorporacdo de um
separador tipo ciclone, como sugerido por alguns trabalhos [106], [127], [128], tal como se

indica na Figura 5.20.
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Figura 5.20 - Simulagéo do processo de limpeza do gas de sintese.

Posteriormente 0 gas de sintese entra num sistema de resfriamento, o qual sera simulado
mediante um trocador de calor operando com um fluido externo, permitindo reduzir a

temperatura do gas de sintese até 50°C, como preconizado por alguns autores referentes
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[107], [108], [127]. O gas de sintese resfriado passa por um sistema de filtro e secagem, a fim
de remover compostos de alcatrdo, hidrocarbonetos pesados, particulas finas e umidade,
principalmente, conforme sugerido por alguns trabalhos focados no uso do gas de sintese em
MCI (ciclo Diesel) [127],[128], [129].

Uma vez o gas de sintese tratado, este é misturado com ar numa proporcao
estequiométrica, que garante a combustdo completa dos componentes do gas de sintese,
principalmente CO, H, e CH,4. Para a estimativa da razdo molar estequiométrica requerida
ar/gas de sintese (AGS), foi considerada a composicdo quimica da corrente de gas
combustivel apds o tratamento de limpeza e filtragem, como se observa na Tabela 5.1. Deste
modo, foi avaliada uma razdo AGS em torno de 1,82 kmol ar/kmol gas de sintese, a partir da
qual se pode calcular a vazao massica de ar fornecida ao misturador. Finalmente, a mistura

ar/combustivel é injetada no MCI a gés para a respectiva geracao de energia elétrica.

Tabela 5.1 - Composi¢do quimica do gas de sintese apds tratamento.

Composicdo Molar do Gés de Sintese Tratado Valor Unidades
H> 24,75 % molar

CO; 10,15 % molar

CH, 7,90 % molar

CO 19,90 % molar

N> 37,30 % molar

Total 100,00 % molar

5.3.2 Estratégia de simulacdo — Geracdo de energia elétrica

Para a simulacdo do processo de geracdo de energia elétrica a partir do uso do gas de
sintese obtido no processo de gaseificacdo de BO de petréleo, inicialmente foi considerado
um MCI a gas tendo em vista sua crescente aplicabilidade na geracdo distribuida de energia
elétrica, a operagdo robusta, baixo custo de operacdo/manutengdo, bem como a
disponibilidade desta tecnologia para baixas capacidades de geracdo (0,5 e 3,0 MW) [127],
[130]. No que diz respeito a operacdo dos MCI com géas de sintese, tem sido observado que a
presenca de monoxido de carbono e metano, bem como alguns diluentes como o didxido de
carbono e nitrogénio no gas de sintese tende a incrementar o poder antidetonante do
combustivel (baixa velocidade de chama) [130], [131]. Portanto, recomenda-se

preferivelmente o uso de motores de ignicdo por centelha (ciclo Otto) do que por compressao
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(ciclo Diesel). Assim, na andlise do presente caso estudo foi selecionado um de MCI a gas de
ignicdo por centelha, o qual tem a possibilidade do incremento da relacdo de pressdo e,
consequentemente um potencial aumento da eficiéncia térmica no MCI poderia ser esperado,
particularmente para combustiveis de baixo poder calorifico como o gas de sintese [130],
[131].

Um dos aspectos relevantes na analise de sistemas de conversdo de energia consiste na
avaliacéo do ciclo termodinamico. No caso especifico dos motores de combustdo, a Figura
5.21 mostra o ciclo termodindmico Otto, o qual permite descrever as principais etapas do
funcionamento de um MCI a gas de ignicdo com centelha, onde se podem identificar as
seguintes etapas: (i) Admissdo isobéarica 0-1, (ii) Compressao adiabatica 1-2, (iii) Combustdo
isocérica 2-3, (iv) Expansdo adiabatica 3-4, (v) Abertura de valvula 4-5 e finalmente (vi)
Exaustdo isobéarica 5-0. Com relagdo a etapa 0-1, uma quantidade de mistura ar/combustivel
entra no conjunto pistdo-cilindro a pressdo constante (1,0 bar), isto considerando condicGes
atmosféricas na admissdo de reagentes. Seguidamente, o processo 1-2 indica a compressao
adiabética (isentrépica) desta mistura. Posteriormente, a etapa 2-3 refere-se a uma
transferéncia de calor a volume constante para o fluido de trabalho, como consequéncia da
combustdo da mistura ar/combustivel, 0 que se traduz num incremento subito da pressdo na

camara de combustéo.

Pressao (P)

3 Wu . Trabalho mecanico util

Qe : Calor recebido na combustdo

Qs : Calor perdido apo6s expansao

l | i
1 1 » Volume (V)

Vinicial Vﬁnal

Figura 5.21 - Diagrama de presséo e volume no MCI a gas.
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Subsequentemente, 0 processo de expansdo adiabatica (isentrdpica) é representado pela
etapa 3-4, como consequéncia da explosao dos gases apds o processo de combustdo. Uma vez
finalizada a expansdo dos gases, a etapa 4-1 indica uma reducdo da pressdo dos gases a
volume constante, principalmente pela reducdo da temperatura associada a rejeicdo de calor
dos gases para o entorno. Finalmente, a etapa 1-0, representa a eliminacdo dos gases de

escape para a atmosfera a pressdo constante.

Considerando alguns aspectos do ciclo termodindmico Otto anteriormente descrito, foi
estabelecida a estratégia de simulacdo do processo de geracdo de energia elétrica para o caso
de estudo em particular, conforme se mostra na Figura 5.22, onde a mistura estequiométrica
ar/gas de sintese é admitida a pressdo constante (1,0 bar) e subsequentemente comprimida até
3,0 bar em concordancia com as caracteristicas tipicas de um MCI a gas descritas em [132],
[133]. Para a simulacdo desta etapa foi selecionado um compressor alternativo (reciproco) no
software Aspen HYSYS®, isto a fim de garantir altas relacdes de pressdo e baixas vazoes
volumétricas em contraste com os compressores do tipo centrifugo. Da mesma forma,
considerou-se que a energia consumida nesta etapa de compressdo serd fornecida pelo
trabalho mecanico util produzido no MCI a gés.
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Figura 5.22 - Simulacéo do sistema de geracéo de elétrica.
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Posteriormente, a mistura ar/gds de sintese comprimida € queimada na camara de
combustdo do motor, onde a pressdo dos gases se incrementa instantaneamente conforme as
reacOes quimicas de oxidacdo ocorrem [130], [132], [134], [135], [136]. Para a simulacao
desta etapa foi considerado um reator de conversdo completa no simulador Aspen HYSYS®,
os qual permite simular o processo de combustdo dos componentes do gas de sintese. Desta
maneira as Eq. 25 - Eq. 27 indicam as rea¢des quimicas de oxidacdo completa consideradas
para todos 0os compostos combustiveis presentes no gas, sendo utilizado ar atmosférico como

0 principal agente oxidante.

CH, + 2(0, + 3,76N,) - CO, + 2H,0 + 7,52N, AH = —802,5 kJ/mol Eq. 25
2CO + (0, + 3,76N,) - 2CO, + 3,76N, AH = —283 kJ/mol Eq. 26
2H, + (0, + 3,76N,) - 2H,0 + 3,76N, AH = —240 k]/mol Eq. 27

Durante a etapa combustao é produzido o trabalho mecanico atil, como consequéncia da
expansao dos gases, o qual sera convertido em energia elétrica mediante um gerador elétrico.
Assim, para a simulacdo da geracdo de energia elétrica foi estabelecido um operador légico
tipo set do simulador Aspen HYSYS®, o qual permite estimar uma corrente energética em

funcéo da energia liberada no MCI ap6s a combustdo e o consumo de energia na compressao.

No Apéndice H é apresentado a estrutura da simulacdo no software Aspen HYSYS® para
0 processo de geracdo de energia elétrica a partir do gas de sintese obtido na gaseificacdo de
residuos de BO de petréleo, bem como os principais parametros de entrada e o balango de
massa/energia para este caso de estudo em particular. Um estudo mais abrangente desde o
ponto de vista da segunda lei da termodindmica é mostrado no Anexo B, onde foi
desenvolvida uma andlise exergética para o sistema integrado de gaseificacdo de BO de
petroleo e geracdo de energia elétrica. Finalmente, alguns dos principais resultados obtidos na
simulagéo do processo de geracdo de energia elétrica mediante o uso do géas de sintese em de

MCI sdo apresentados no seguinte item.
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5.3.3 Resultados da simulacdo — Geracéo de energia elétrica

A Figura 5.23 mostra os resultados da simulacdo do sistema de geracdo de energia
elétrica, principalmente a influéncia da eficiéncia do MCI a gés sobre alguns parametros de
desempenho do mesmo, entre eles 0 consumo especifico de gas sintese (em termos de kg

gas/kWh gerado) e a poténcia gerada pelo MCI.
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Figura 5.23 - Influéncia da eficiéncia elétrica do MCI na poténcia gerada e consumo de gas.

Observou-se uma tendéncia crescente da poténcia gerada e uma reducdo do consumo
especifico do géas de sintese, conforme aumenta a eficiéncia elétrica do MCI, em concordancia
com trabalhos experimentais realizados por Indrawan et al. [137] e Mendiburu et al. [133].
Assim, para uma poténcia elétrica gerada de aproximadamente 3,0 MW, foi estimado um
consumo especifico de gas de sintese em torno de 1,72 kg/kWh e uma eficiéncia elétrica de
25,5% em relacdo ao PCI do gas de sintese, em concordancia com valores de eficiéncia
elétrica estimados por Mendiburu et al. [133] e Villetta et al. [138] na faixa de 20,0% — 28,0%

para um MCI a gas convencional.

Enquanto a Figura 5.24, observa-se o consumo especifico de ar atmosférico em funcéo da
eficiéncia elétrica do MCI. Desta forma se espera uma reducdo do consumo de ar atmosferico
de 6,5 para 2,0 kg ar/lkwh gerado, conforme a eficiéncia elétrica do MCI aumenta de 15%
para 52%, respectivamente.
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Figura 5.24 - Influéncia da eficiéncia elétrica do MCI na poténcia gerada e consumo de ar.

Por outro lado, observou-se que o indice de geracédo de eletricidade em relacdo ao residuo
de BO de petrdleo gaseificado, apresentou uma tendéncia crescente, conforme a eficiéncia
elétrica do MCI foi incrementada, como mostrado na Figura 5.25. De acordo com o0s
resultados obtidos a partir da simulacdo foi estimado um indice de geracéo elétrico na faixa de
1,0-3,0 kWh/kg BO, logo que a eficiéncia elétrica no MCI a gés foi acrescentada de 15% para

52%, respectivamente.

Similarmente, foi obtida uma redugdo no consumo especifico de mistura de ar/fuel indice
de 9,0 para 3,0 kg/kWh gerado, isto considerando 0 mesmo incremento de eficiéncias no MCI
a gas (de 15% para 52%). Em termos gerais para uma eficiéncia elétrica média no MCI a gas
de 25,5% espera-se um consumo especifico de mistura de ar/fuel em torno de 5,84 kg/kWh
gerado, bem como um indice de geracdo elétrico de aproximadamente 1,54 kWh/kg BO, o
que seria equivalente a um poténcia de 3,0 MW (considerando a vazdo massica de 2.000 kg/h

BO) e um potencial de geracéo elétrica de aproximadamente 26 GWh/ano.
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Figura 5.25 - Influéncia da eficiéncia do MCI no indice de geracao elétrico.

Finalmente, no que se refere a Figura 5.26, observa-se o diagrama de Sankey para o Caso
de estudo 3, onde sdo ilustrados os fluxos de energia especifica (em termos de kWh/t BO)
associados a todos 0s processos e correntes massicas consideradas na geracdo de energia
elétrica a partir da gaseificacdo de residuos de BO de petréleo e subsequente uso do gas de
sintese previamente tratado num MCI a gas. Assim, estima-se um indice especifico de geracédo
de eletricidade em torno de 1.573 kWh/t BO gaseificada.
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Figura 5.26 - Diagrama de Sankey da geracdo de energia elétrica a partir da gaseificacdo de residuos de BO de petroleo.
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5.4 Producao de Amonia Sintética: Caso 4.

A Figura 5.27 mostra o esquema de producdo de amodnia a partir da gaseificacdo dos
residuos de BO de petréleo, o qual corresponde ao Caso de estudo 4. Inicialmente, os residuos
de BO de petrdleo derivados da refinaria sdo tratados termicamente para a obtencao de um gas
de sintese rico em hidrogénio, metano e mondxido de carbono. Posteriormente, o gas € limpo
é enviado ao processo de reforma, visando a geracdo de um gas com alto teor de hidrogénio,
principalmente. Logo apos, o hidrogénio é separado do gas de sintese e misturado com o
nitrogénio atmosférico (obtido a partir da separacdo do oxigénio no ar), a fim de ser utilizados
na sintese de amonia. Esta alternativa torna-se relevante considerando que a amonia sintética
corresponde a principal matéria prima para a producdo de fertilizantes, caso particular da
ureia (NH2),CO e do nitrato de amdnio NH;NO3; [139]. Deste modo, a amdnia sintética
poderia se tornar um dos produtos principais da refinaria de petrdleo com potencial para a
substituicdo de insumos ou matérias primas na inddstria quimica. Para a simulacdo deste caso
de estudo, foram considerados dois processos quimicos adicionais ao processo de gaseificacao
de BO de petrdleo (previamente abordado nos capitulos 3 e 4), os quais obedecem aos
seguintes blocos: (i) Reforma do gas de sintese e (ii) Sintese de amonia, conforme mostrado

na Figura 5.27. Estes dois blocos seréo aprofundados nos itens a seguir.

Petrdleo Produtos Principais da Refinaria: (ii) Sintese de Aménia

» GLP, Gasolina, Querosene, Oleo, i ':
Subprodutos 1 i
: Separagdo da Aménia ar atmosférico :

1
]

1
1
i t !
N Alis Reator de Separagdo de !
: Y 1
SEETED : Sintese de Aménia Nitrogénio 1
Refinaria 1 1 1 :
> de : 1
Petroéleo 1 Resfriamento L Compressdo :
- Mistura H2/N2 Mistura H2/N2 1
! I
ey -

Gas de Sintese
(H,. CO, CH,)
d Hidrogénio
Borrwde | o -JA - @900l o
Petroleo 1 1
: 1
1
Limpeza ¢ Reforma = Gés s Separagdo de 1
| Sistemade [ Gas de Sintese | Reformado g Hidrogeénio I
Energia » : = 1 1
netg Gaseificacio 1 1
Térmica R P RUR e e 1
(i) Reforma do Gas de Sintese

Figura 5.27 - Esquema de producgdo de amonia a partir da gaseificagdo da BO — Caso 4.
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5.4.1 Estratégia de simulacdo — Reforma do gas de sintese

A estratégia de simulacdo deste bloco leva em consideracdo o processo de separacao de
particulas sélidas presentes no gas de sintese, mediante um separador tipo ciclone, logo apés,
0 gas é resfriado até uma temperatura de 50°C e passa por um sistema de limpeza, com o
intuito de retirar os sélidos residuais, hidrocarbonetos pesados e umidade, principalmente,
como indicado em trabalhos anélogos [106], [107], [108]. Uma vez o gas limpo e
condicionado é pressurizado até 1.500 kPa na entrada do reator de reforma de metano com
vapor superaquecido de alta pressao (1.500 kPa e 250°C) [82],[109], tal como se mostra na
Figura 5.28. No que se refere a quantidade de vapor superaquecido fornecida ao reator de
reforma, esta dependera da razdo de vapor/gas de sintese (SG), a qual foi estabelecida em 0,35
kg vapor/kg gas de sintese, conforme foi estudado previamente no item 5.1.4 (Produgdo de

hidrogénio — Caso 1).
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Efluentes

(i) Reforma do Gas de Sintese
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1
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: i 1 :
: |
[ Vapor [ ... i
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: 7'} : I
I : 1
| ¥ S
: Reator de Shift |, Resfriamento do | Reator de 1
i Conversdo CO | Gas Reformado Reforma - CH, . :
I 7' : I
i P
I . 1
1 . 1
llllllllllllllllll " I
Gas de Sintese 1 Separador de _| Resfriamento do 1
(H,, CO, CH,) : | Particuas - Ciclone Gas de Sintese :
: 1
1 v :
: Limpeza do Gas _| Compressdo do I
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1
1
L o e e e e e e 4
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Particulas Solidas

Figura 5.28 - Simulacao do processo de reforma do gas de sintese.



126

Uma vez obtido o gas reformado, este passa por um processo de resfriamento até atingir
uma temperatura de 350°C com a finalidade de favorecer a conversdo do mondxido de
carbono [81],[110]. Isto como consequéncia da natureza exotérmica da reacdo Shift, onde o
equilibrio quimico favorece a formacéao de hidrogénio conforme a temperatura se reduz. Desta
forma, a simulagdo das etapas de reforma do gés de sintese e da reacdo de Shift, foram
abordadas mediante a inclusdo de dois reatores de fluxo pistonado. Um deles corresponde ao
processo de reforma com vapor do metano, onde o reator opera isotermicamente a uma
temperatura de 600°C, satisfazendo as necessidades térmicas requeridas da reacdo
endotérmica de reforma [82], [110].

Da mesma forma, o processo de reforma de Shift (reacdo exotérmica) foi abordado
mediante um reator de fluxo pistonado isotérmico, como o intuito de manter a temperatura de
operacdo em torno de 250°C, garantindo a conversdo do mondxido de carbono [81], [110].
Finalmente, a estequiometria e cinética quimica das principais reacdes quimicas consideradas
neste bloco de simulacdo correspondem as indicadas previamente no item 5.1.4 (Producéo de

hidrogénio — Caso 1).

5.4.2 Estratégia de simulagdo - Producdo de amdnia sintética

Para a simulacdo deste bloco foram consideradas duas mateiras primas relevantes, o
hidrogénio derivado da reforma do gas de sintese (apresentado no item anterior) e o
nitrogénio obtido a partir do ar atmosférico apds a separacdo do oxigénio. A producdo de
nitrogénio foi simulada através de um sistema de membranas tipo peneira molecular de
carbono, sendo o ar comprimido (até 10 bar) o principal insumo. Com a tecnologia de
membranas moleculares, espera-se uma alta separacdo do nitrogénio presente no ar (em torno
de 99%), conforme avaliado por Campo, Magalhdes e Mendes [140]. Em termos gerais, este
sistema de separacdo produz duas correntes gasosas a pressdo atmosférica: uma delas com
alto teor de oxigénio (que pode ser destinada como insumo e/ou matéria prima para outros
processos), enquanto a outra corresponde a uma corrente rica em nitrogénio, a qual é
misturada com hidrogénio procedente do sistema de reforma do gas de sintese, como
mostrado na Figura 5.29, onde se indicam as principais etapas consideradas na estratégia de

simulagéo no software Aspen HYSY S® para o processo de sintese referido.
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| Gases | (ii) Sintese de Amonia

ar
Separagdo Flash |« :

v
' Reator de . > Resfrjal“nento da Separacdo de —_—
Sintese de Amonia Amonia/Gases Nitrogénio A/
r 3
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Resfriamento da | Compressao < Misturador :
Mistura H2/N2 [ Mistura H2/N2 |~ H2/N2 :

Figura 5.29 - Simulacdo do sistema de producdo de amonia sintética.

Sob outra perspectiva, observa-se que o consumo de ar atmosférico para o processo de
producdo de nitrogénio foi avaliado tendo em vista a razdo molar estequiométrica de
hidrogénio/nitrogénio (H/N) requerida na reacdo de sintese de amdnia, a qual corresponde a
3,0 conforme descrito pela Eq. 28. Considerando uma fracdo molar média de 0,79 de N, no ar
atmosférico e razdo H/N definida anteriormente, foi calculada uma razdo molar de

ar/hidrogénio (A/H,) equivalente a 0,4219 kmol ar/kmol Hs.

Uma vez definidos os reagentes da sintese de amdnia, a mistura H,/N, € pressurizada,
tipicamente até uma pressao na faixa de 50-150 bar como sugerido por Norris et al. [141]. No
entanto, os resultados da simulacdo permitirdo estabelecer a pressdo e temperatura de
operacdo adequadas, a fim de garantir uma alta conversdo da mistura H,/N, em amonia. Para
a simulacdo da etapa de compressdo foi selecionado um sistema de trés compressores
alternativos (reciprocos) em série, 0s quais permitem atingir uma alta relacdo de pressdo e
baixas vazdes volumétricas em contraste com 0s compressores tipo centrifugo.
Adicionalmente, para todas as etapas de compressao foi incluido um sistema de resfriamento
intermediario, visando reduzir o consumo de poténcia elétrica durante a compressdo [141],
[142].
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Com o objetivo de fornecer um mecanismo de reacdo com menor energia de ativacao e
aumentar a eficiéncia de conversdo na reacdo de sintese de amonia, foi considerada a presenca
de um catalisador de ferro (denominado de agente ativo) com a adicdo simultanea de um
agente promotor baseado em hidroxido de potéssio, o qual aumenta a atividade, seletividade e
resisténcia a desativacdo do proprio catalisador [139], [141]. Assim, a mistura gasosa de
reagentes (hidrogénio e nitrogénio) pressurizada é alimentada ao reator de sintese de amonia
junto com o catalisador/promotor. Para a simulacdo desta etapa foi selecionado um reator
tubular de fluxo pistonado adiabatico. Assumiu-se uma operagdo adiabatica do reator de
sintese, levando em consideracdo que o aumento da temperatura favorece o incremento da
velocidade de reacdo de sintese de aménia [139], [141]. Com relacdo a temperatura de
operacdo do reator de sintese de amonia, os resultados da simulacdo permitirdo estabelecer a

faixa de valores adequados, visando garantir uma alta converséo da mistura H,/N, em amonia.

Apds a reacdo de sintese, os produtos sao resfriados e expandidos numa coluna flash de
separacdo a temperatura ambiente e pressdao de 30 bar, onde sdo separados tanto 0s gases
residuais quanto a amoénia [143]. As equacbes Eq. 28 e Eq. 29 indicam a reagcdo quimica e a
velocidade de reacdo de sintese de amonia, respectivamente, bem como o0s principais

parametros cinéticos utilizados na simulacéo do reator adiabatico considerado [141].

3H, + N, 2 2NH, AH = —91 K] /mol Eq. 28
—E P3 ¢
I'NH; = Ao - exp (R . ;‘) ' (PNz) ' (PI\ZII: ) Eq. 29
3

Onde:

rnu,. Velocidade da reagéo de sintese de amonia (kmol/m?3-s)

Ao Fator pre-exponencial da equacdo de Arrhenius (0,29 atm®"-s™-g Fe™)
Ea: Energia de ativacdo da reacdo de sintese de aménia (99,63 kJ/mol)

T: Temperatura da reagdo quimica (K)
R: Constante dos gases ideais (8,3145 kJ/kmol-K)
Py,:  Pressédo parcial do hidrogénio (atm)

Pressdo parcial do nitrogénio (atm)
Pyy,: Pressdo parcial da amonia (atm)

a Coeficiente experimental cinético (0,7)
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O Apéndice | mostra o esquema da simulacdo no software Aspen HYSYS® para o
processo de producdo de amonia sintética a partir da gaseificacdo de residuos de BO de
petroleo. Da mesma forma, sdo indicados os principais parametros de entrada e o balango de
massa/energia para este caso de estudo em particular.

5.4.3 Resultados da Simulacédo — Producédo de aménia sintética

Com relacdo aos resultados da simulacdo do Caso 4, é importante salientar que a reacao
de sintese de amonia ndo ocorre a temperatura ambiente, devido a que 0 nitrogénio requer
uma quantidade considerdvel de energia térmica para se dissociar, a qual ocorre a
temperaturas acima de 2.000°C aproximadamente, [128], [144], [142]. Desta forma, um
incremento na temperatura dos reagentes seria necessario, porém, a reacao inversa da sintese
de amonia torna-se predominante devido a sua natureza exotérmica, onde o equilibrio quimico
é deslocado para a formacao de H,/N, em vez de amdnia, em concordancia com o principio de
Le Chatelier. Portanto, a presenga de uma catalizador (principalmente de ferro conforme foi
descrito no item anterior) torna-se indispensavel a fim de reduzir a temperatura de reagdo e

favorecer o equilibrio quimico sem comprometer a velocidade de reacao [142], [141].

A Figura 5.30 mostra a simulacdo do efeito da temperatura do reator na conversédo da
mistura H,/N, em aménia, onde uma temperatura de reacéo na faixa de 360-500°C permitiria
atingir uma conversdo entre 87,4% e 97%, respectivamente. Considerando o principio de Le
Chatelier, a pressdo do reator mostrou determinada influéncia no equilibrio quimico da reacéo
de sintese de amdnia. Isto se deve principalmente a presenca de um maior nimero de moles
nos reagentes do que nos produtos, sendo que uma reducdo na pressao do reator se traduz num
deslocamento do equilibrio quimico da reacdo para os reagentes (maior pressao). Assim, a
Figura 5.31 apresenta o efeito da pressao do reator sobre a conversdo da reacdo de sintese de
amOnia, onde acima de 30 bar observa-se que a reacéo atinge uma conversao superior a 90%.
Deste modo e com o objetivo de atingir uma alta conversdo da reacdo em particular e maior
quantidade de amdnia produzida, foi selecionada uma pressdo de 100 bar e temperaturas de
450°C, como condi¢bes apropriadas para a reacdo de sintese de aménia, em concordancia

com as condicdes estabelecidas por Norris et al. [141] e Baddour et al. [145].



-A—Converséo (%) -8-Vazéo Molar de N2 Vaz&o Molar de H2
100 A 350
k"/‘
90 AT 97,0]
- 300
80 J 87,4
__ 70 / - 250
S
~ 60
3 / - 200
Lg) 40 /4\ - 150
30 L
i: = 3\&[ 100
L™
20
- 50
10 X
0 & / B = ——4 0
100 200 300 400 500 600
Temperatura do Reator (°C)
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Figura 5.31 - Converséo da reacdo de sintese de amdnia em fungdo da pressao.
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Vazao Molar (kmol/h)

Vazdo Molar (kmol/h)

Por outro lado, a Figura 5.32 apresenta os resultados da simulag¢do da producdo especifica

de amoénia em funcdo da pressdo de operacdo do separador flash apds a reacdo de sintese.

Deste modo, espera-se um indice de producdo de amonia em torno de 1,41 L /kg de BO de

petréleo, particularmente para pressdes acima de 30 bar no separador flash, onde a

temperatura de condensacdo da amonia é de 21°C aproximadamente. Considerando uma
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vazdo méssica de 2.000 kg/h BO no processo de gaseificacdo, estima-se uma produgédo

potencial de amdnia de 24.703 m*/ano.
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Figura 5.32 - Producdo especifica de amo6nia em funcéo da pressdo do separador flash.

A Figura 5.33 mostra 0 comportamento da conversdo no reator de sintese de aménia com
relacdo ao comprimento do mesmo. Assim, observa-se que para comprimentos na faixa de 4,0
- 9,0 m se obtém uma converséo no reator entre 92,3% e 98,2%, o que corresponde a um
incremento de 6,4% na conversdo, enquanto o volume do reator a se incrementa 11 vezes o

volume inicial.

Finalmente, a Figura 5.34 apresenta o diagrama de Sankey para o Caso de estudo 4, onde
sdo mostrados os fluxos de energia especifica (em termos de kWh/t BO) associados a todos 0s
processos e correntes massicas consideradas na producdo de aménia sintética a partir da
gaseificacdo de residuos de BO de petroleo, incluindo a reacdo de sintese e separacdo final da
amonia sintética produzida. Desta forma, observa-se que a aménia produzida apresentou um

indice energético equivalente de 4.477 kWh/t BO gaseificada.
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Figura 5.34 - Diagrama de Sankey da producdo de amdnia sintética a partir da gaseificacédo de residuos de BO de petroleo.
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5.5 Producao de Metanol: Caso 5.

A Figura 5.35 mostra o0 esquema de producdo de metanol a partir da gaseificacdo dos
residuos de BO de petroleo, o qual corresponde ao Caso de estudo 5. Neste caso, considerou-
se 0 tratamento térmico dos residuos de BO de petroleo procedentes da refinaria, a fim de
obter um gas de sintese rico em H,, CO, CH,4. Seguidamente, o gés é transformado num gés

rico em hidrogénio e dioxido de carbono, principalmente.

Posteriormente, a mistura H,/CO, é separada e utilizada no processo de sintese de
metanol, o qual corresponde a um dos principais insumos usados na industria de
biocombustiveis, tratamento de aguas residuais, producdo de formaldeido, fabricacdo de
dissolventes e anticongelantes (liquidos de arrefecimento em veiculos), entre outros usos. Para
a simulacdo deste caso de estudo, foram adicionados dois processos, um deles corresponde a
reforma com vapor do géas de sintese, o qual leva em considera¢do as mesmas caracteristicas
da reforma do gés descrita no item 5.4.1 (Producdo de amonia sintética — Caso 4), enquanto
outro processo refere-se a sintese de metanol, o qual serd apresentado com maior
detalhamento no item seguinte.

p Produtos Principais da Refinaria:
Petréleo

» GLP, Gasolina, Querosene, Oleo, (ii) Sintese de Metanol
Subprodutos ----------------------------------- '
1
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Destilagdo — Separacao ER
s parag Adicional i
Metanol i
|, ¥ i
F 1
Refinaria 1
& 1
i d{" Metanol Reator de _ Compressao ]
Petréleo Sintese de Metanol i Mistura H2/CO2 :
1
1
e et o e et i e e e B o A s e e e i o e e e 1
Gas de Sintese I
4 (H,. CO, CHy) e e e
Borra de : 1
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: Gés de Sintese Reformado Mistura H2/CO2 1
1
. 1 1
Energia > GSISte_:Pa df N 1
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Figura 5.35 - Esquema de producdo de metanol a partir da gaseificacdo da BO — Caso 5.
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5.5.1 Estratégia de simulagdo — Producdo de metanol

A estratégia de simulacdo do processo de sintese de metanol em Aspen HYSY S® baseia-
se no esquema apresentado na Figura 5.36, onde a corrente gasosa rica em H,/CO, apds
separacao € misturada com hidrogénio convencional (derivado da reforma do gas natural), a
fim de garantir a razdo molar estequiomeétrica (H,/CO;) em torno de 3,0, conforme os
requerimentos da reacdo quimica de sintese de metanol descrita pela Eq. 30. A mistura
resultante é pressurizada até 50 bar e aquecida até uma temperatura de 200°C apds 0 processo
de compressdo, conforme sugerido por Kobl et at. [146], o qual garante uma adequada
conversao (>90%) no reator catalitico de sintese de metanol. Para a simulacdo da etapa de
compresséo foi estabelecido um sistema analogo ao utilizado no Caso 4 (Produgdo de amonia
sintética), baseado em trés etapas de compressao e resfriamento intermediario da corrente de
descarga até 50°C, o que por sua vez permite uma reducdo no consumo da poténcia elétrica

durante o processo de compressao [141], [142].

(ii) Sintese de Metanol
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Separacao
Mistura H2/CO2

Figura 5.36 - Simulacdo do sistema de producdo de metanol sintético.

Seguidamente, a mistura H,/CO; condicionada (50 bar e 200°C) é alimentada ao reator de
sintese de metanol junto com o catalisador (principalmente baseado em Cu/ZnO/Al;03), 0
qual permite prover um mecanismo de reacdo com menor energia de ativacdo, sem
comprometer a velocidade de reacdo de sintese de metanol (reacdo exotérmica), conforme a

temperatura de reacdo se reduz [146], [147]. Para a simulacdo desta etapa foi selecionado um
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reator tubular de fluxo pistonado. Adicionalmente, considerou-se uma operagdo isotérmica do
reator de sintese, tendo em vista que, 0 aumento da temperatura desfavorece o equilibrio
quimico da reacdo de sintese de metanol, tornando-a reversivel devido a sua natureza
exotérmica [139], [141].

Apds a reacdo de sintese, os produtos principais (metanol/agua) séo resfriados até uma
temperatura de 40°C a pressdo constante [88], [147], [148]. Sob estas condicdes, 0s produtos
sdo tratados numa coluna de destilagdo pressurizada a 10 bar, com a finalidade de separar o
metanol da &gua, conforme sugerido em [148]. No entanto, a corrente rica em metanol arrasta
uma fracdo de gases e vapor de agua, os quais sdo retirados e recirculados no processo de
sintese de metanol. Para a simulacdo do processo de purificacdo do metanol, foi selecionado
inicialmente um trocador de calor a fim de reduzir a temperatura da corrente procedente da
destilacdo (composta de metanol, vapor de agua, CO, e H,) até 40°C. Isto tem como intuito
garantir a condensacdo da mistura metanol/agua e favorecer a separacdo dos gases nao
condensaveis como CO, e H,, 0s quais séo retirados numa coluna de separacdo flash a pressédo
atmosférica [88], [148]. No que diz respeito & cinética quimica utilizada na simulagdo do
reator isotérmico de sintese de metanol, as equacbes Eq. 30, Eq. 31 e Eq. 32 mostram a reacao
estequiométrica de producdo de metanol e as velocidades de reacdo tanto de sintese de

metanol quanto da reacdo reversivel de Shift, respectivamente [147].

3H, + CO, 2 CH;0H + H,0 AH = —49 k] /mol Eq. 30
; Ky (Peo,)  (Pu,) = Ke - (Pu,0) - (Penyom) - (P) Eq. 31
CH30H = 3
[1+K; - (P0) - (Bl) + Kz - (BS) + Ka - (Puyo0)|
Ks - (Pcoz) -K;- (PHZO) * (Peo) (Pﬁzl)
Ishift_ rev = ) 05 Eq. 32
14K, - (Piy0) - (P) + Ks - (PS7) + Ky - (Pigy0)
Onde:
TCH,0H: Velocidade da reacdo de sintese de metanol (kmol/ kgcat -S)
I'Shift rev: Velocidade da reacdo reversivel de Shift (kmol/kgeat -S)
Ki: Constantes cinéticas do modelo de reacéo (-)
Py, Pressao parcial do hidrogénio (bar)
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Peo,: Pressao parcial do dioxido de carbono (bar)
Py,0: Pressdo parcial do vapor de &gua (bar)

Pco: Pressdo parcial do mondxido de carbono (bar)
Pen,on: Pressdo parcial do metanol (bar)

Com relacdo as constantes cinéticas usadas no calculo das velocidades de reacao descritas
anteriormente, estas se podem obter a partir do modelo de Arrhenius, conforme mostrado na
Eqg. 33. Adicionalmente, a Tabela 5.2 indica os principais parametros cinéticos (A, E;) para as

reacOes de sintese de metanol e a reacao reversivel de Shift consideradas na simulacao.

Ln(K,) = A, + (%) Eq. 33
Onde:

Ki: Constantes cinéticas da sintese de metanol e da reac&o reversivel de Shift (-)

A: Fator pré-exponencial da equacdo de Arrhenius (-)

Ea: Energia de ativacao da sintese de metanol e da reacdo reversivel de Shift (kJ/kmol)

T: Temperatura da reacdo quimica (K)

Tabela 5.2 - Parametros cinéticos da sintese de metanol e Shift reversivel [147]

Constante Cinética Fator Pr;—ieg)onenual Eneé’?!zazl?‘;e/lf\r::;/%gao

k1l -29,87 4811,2
k2 8,147 0,0

k3 -6,452 2068,4
k4 -34,95 14928,9
k5 4,804 11797,5
k6 17,55 2249,8
k7 0,131 7023,5

Finalmente, o Apéndice J mostra o esquema da simulacdo no software Aspen HYSYS®
para 0 processo de producdo de metanol sintético a partir da gaseificacdo de residuos de BO
de petrdleo. Da mesma forma, séo indicados os principais parametros de entrada e o balanco

de massa/energia para este caso de estudo em particular.
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5.5.2 Resultados da Simulacdo — Producao de metanol

Considerando a cinética quimica adotada para a producdo de metanol sintético, foi
simulado o efeito da razdo molar H,/CO, sobre o desenvolvimento da reacdo de sintese
(conversdo da mistura H,/CO, em metanol), como se indica na Figura 5.37, onde um
rendimento acima de 90% é esperado, principalmente para razdes H,/CO, acima de 2,75. Do
mesmo modo, observa-se uma concentracdo final do metanol sintético nos produtos apds a
reacdo em torno de 0,5 (fragdo molar), enquanto o CO; residual atinge uma concentragéo final
abaixo de 0,05 (fracdo molar).

—A—-Conversao (%) -B-Fragdo Molar de CH30OH Fracdo Molar de CO2

100 A 1,0
| ) [=) o a4
90 1 0,9

80 m 08

.70 ‘ ~

f;j 60 A/// 0,6 =_§

s 50 G G—fe—Geeageeg) 05 o

§ 40 /A/‘/ /E/E 0a ,?
30 £

0,3
20 %&/ 1 0,2
10 m/r/‘ —————————— 0,1

0,25 0,75 1,25 1,75 2,25 2,75 3,25 3,75

Razdo Molar (H2/C0O2)
Figura 5.37 - Conversdo da reacao de sintese de metanol em funcdo da razao molar.

Por outro lado, a Figura 5.38 mostra 0 comportamento da producéo especifica de metanol
em funcdo da razdo molar H,/CO,. Observou-se que um indice de producdo em torno de 0,35
L/kg BO e 1,61 L/kg BO poderia ser obtido, isto considerando razdes molares de H,/CO, de
1,0 e 3,0, respectivamente. Assim, estima-se uma producdo potencial de metanol sintético de
28.207 m®ano, tendo em conta uma capacidade de gaseificacdo de residuos de BO de
petroleo de 2.000 kg/h.

Da mesma forma, a Figura 5.39 mostra a influéncia do comprimento do reator de sintese

de metanol na conversdo quimica do mesmo. Assim, observa-se que para comprimentos do
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reator acima de 2,0 m (equivalente a um volume de 1,1 m®, aproximadamente) obtém-se uma
conversao proxima a 90%. No entanto, um incremento na conversdo até 98% implicaria

também um aumento de quase 15 vezes o volume inicial.

-A—Producéo de Metanol -B-Fracdo Molar de CO2

18 1,0
18 31 A 2 “—i 0,9
8 14 N - - 08
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3 12 ;\- /A/ - 07 T
= v -4 5
8 1.0 ./ - 0.6 C_ﬂ;
8 & =
g \s\ \/ﬂ L o5 o
s 08 “ 04 &
o r s Lt
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& /z/ '
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) \E - 0,1
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Razdo Molar (H2/C0O2)
Figura 5.38 - Producéo especifica de metanol em fungéo da razdo molar.
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Figura 5.39 - Converséo da reator de sintese de metanol em fungédo do seu comprimento.
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Finalmente, a Figura 5.40 apresenta o diagrama de Sankey para o Caso de estudo 5, onde
sdo mostrados os fluxos de energia especifica (em termos de kWh/t BO) associados a todos 0s
processos e correntes massicas consideradas na producédo de metanol a partir da gaseificacao
de residuos de BO de petroleo, incluindo a reacdo de sintese e separacdo final do metanol
obtido. Desta forma, observa-se que o metanol sintético produzido mostrou um indice

energético equivalente a 6.947 kWh/t BO gaseificada.
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Figura 5.40 - Diagrama de Sankey na produc¢do de metanol sintético a partir da gaseificacao de residuos de BO de petroleo.
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5.6 Comparativo dos Casos de Estudo — Valorizacio Energética

Baseado nos resultados obtidos a partir da simulagdo em Aspen HYSYS® do processo de
gaseificacdo dos residuos de BO de petroleo e nos cinco casos de estudo abordados. Na
Figura 5.41 sdo mostrados os indices de producédo especifica de todos os produtos obtidos a
partir da reforma do gas de sintese e sua conversdo termoquimica em produtos combustiveis,
energia elétrica e/ou insumos quimicos. Assim, o indice de producdo especifica de gas de
sintese avaliado neste trabalho (2,66 Nm*/kg BO, aproximadamente) mostrou ser um valor
relativamente concordante com os indices obtidos em trabalhos similares, particularmente
focados na gaseificacdo de petroleo cru ultra pesado, tal como Banisaeed e Rezaee-Manesh
[74], Gao et al. [149] e Yang et al. [75], os quais estimaram indices de producdo de gas de
sintese em torno de 2,37 Nmkg petréleo, 1,72 Nmkg e 1,56 Nm® kg petréleo,

respectivamente.

3,0
Gés de Sintese (Nm3/kg BO)

g 251
E Hidrogénio
s © (Nm3/kg BO
& 20 ( 980) E. Elétrica Amdnia (E//'E;agg)
g (kwhkgBO) () 'B0)
S 15
o
o
8 101
3 187 Nafta
2 (L/kg BO)

0,5 4 N

0,48
00 1 N

Caso 0 Caso 1 Caso 2 Caso 3 Caso 4 Caso 5

Casos de Estudo

Figura 5.41 - Indice de produco especifica para cada caso de estudo analisado.

No entanto a Figura 5.42 mostra o indice de energia equivalente para todos os casos de
estudo abordados, expressados em termos de kWh produto/MJ de BO de petréleo gaseificada.
Para o célculo deste indicador sdo considerados os indices de producdo especifica de cada

produto obtido e seu respectivo contetido energético (PCI dos produtos e da BO de petréleo).
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Figura 5.42 - Indice energético para cada caso de estudo analisado.

Com relacgdo ao indice de producédo de hidrogénio esperado através da gaseificagdo de BO
de petréleo, a Figura 5.43 apresenta 0 comparativo entre o valor obtido neste trabalho (1,87
Nm®kg BO) com os indices de producdo de hidrogénio avaliados em outros trabalhos,
considerando diferentes matérias primas (petréleo ultra pesado, coque de petroleo, bio-6leo de
pirdlise, benzeno e biomassa de pino) no processo de gaseificacdo e subsequente reforma com

vapor do gas de sintese produzido.
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Figura 5.43 - indice de producdo de hidrogénio para diferentes matérias primas.
Referéncias: (a) [150], (b) [151], (c) [70], (d) [152], (e) [110].
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De maneira geral, tm-se producdes especificas de hidrogénio que podem variar na faixa
de 0,76 até 2,50 Nm®kg de combustivel. Embora cada matéria prima tenha suas proprias
caracteristicas fisico-quimicas, os estudos referenciados na Figura 5.43 levam em
consideracdo o processo de gaseificacdo e reforma do gas de sintese para a producdo de
hidrogénio, o que permite inferir que o indice obtido no presente trabalho encontra-se na faixa

de valores potencialmente esperados.

A fim de comparar os indices de produgdo de combustiveis obtidos neste trabalho, foram
considerados estudos baseados na integracdo do sistema de gaseificacdo e sintese de Fischer-
Tropsch. No entanto, as principais matérias primas consideradas nestes estudos correspondem
a residuos de biomassa e residuos solidos municipais, principalmente, porquanto poucos
trabalhos tém sido desenvolvidos na producdo de combustiveis liquidos através da sintese de
Fischer-Tropsch, usando como matéria prima os residuos oleosos derivados do processo de
refino de petréleo. Assim, o indice de producdo de combustiveis estimado no presente
trabalho (0,48 L nafta/lkg BO) poderia ser aceitavelmente concordante com os valores de
producdo de combustiveis liquidos reportados por algumas plantas em escala comercial e

piloto, conforme indicado na Tabela 5.3.

Tabela 5.3 - Comparativo de indices de producao de combustiveis liquidos [124].

Empresa Escala (ano) Matéria Prima indice
P (MP) (L / kg MP)
Solena Fuels, Green Sky (Inglaterra) . Residuos Solidos
. I (201 L ,367
GP - Reator Fischer-Tropsch Comercial (2015) Municipais 036
. . . Resi
Red Rock Biofuels (Oregon, Estados Unidos) Comercial (2017) e§|duos de 0,380
Biomassa
Sierra Biofuels, Fulkrum Bio-energy . Residuos Solidos
I (201 . 261
(Nevada, USA) Comercial (2016) Municipais 0.26
Syndiese (Nevada, Estados Unidos) . Residuos da
GFAP - Reator Fischer-Tropsch Comercial (2015) Agricultura 0.410
. . . Resi
Sigma Plant (Freiberg, Alemanha) Comercial (2010) e§|duos de 0,260
Biomassa
Outros Processos
GLFP - Reator Fischer-Tropsch Piloto Capim 0,162
GFAP - Reator Fischer-Tropsch Piloto Palha d(_e madeira 0,175
residual
GLFP - Reator Fischer-Tropsch Piloto Palha de milho 0,187
GLFP - Reator Fischer-Tropsch Piloto Biomassa 0,270
GFA - Reator Fischer-Tropsch Piloto Biomassa 0,173

GLFP: Gaseificador de leito fluidizado pressurizado; GFAP: Gaseificador de fluxo arrastado pressurizado;
GFA: Gaseificador de fluxo arrastado; GP: Gaseificagdo por plasma; MP: Matéria prima.
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No que diz respeito ao indice de geracdo de energia elétrica obtido a partir da simulacéo
da conversao termoquimica da BO neste trabalho (1,54 kWh/kg BO), observou-se que é um
valor proximo aos obtidos pelo Laboratério Nacional de Energia Renovavel dos Estados
Unidos (NREL, do inglés) [153] e Elsner et al. [154], os quais consideraram uma planta
integrada de gaseificacdo e um MCI a gés para geracao elétrica, alimentada com carvao (1,79
kWh/kg carvao) e pellets de madeira (0,95 kWh/kg biomassa), respectivamente. Da mesma
forma, Orhan et al. [151] obtiveram um indice de geracédo elétrica em torno de 2,50 kWh/kg
de coque de petréleo, enquanto Domenichini et al. [150] obtiveram um valor de 2,34 kWh/kg
de petréleo ultra pesado. Em ambos os estudos foi considerado um sistema integrado de

gaseificacdo e um ciclo combinado com turbina a gés.

Finalmente, a Figura 5.44 mostra a eficiéncia energética (baseada na primeira lei da
termodinamica) para todos os casos de estudo analisados, tendo em vista 0 consumo total de
energia (térmica e elétrica) envolvida tanto no processo de gasificacdo de BO quanto da
conversao termoquimica do gas de sintese em produtos de maior valor econdmico. Da mesma
forma, foi considerado o conteudo energético dos residuos de BO gaseificados (38,49 MJ/kg)
para todos os casos de estudo abordados, bem como a energia equivalente do hidrogénio
adicional consumido, principalmente nos Casos 2 e 5, onde as reacGes de sintese Fischer-
Tropsch e sintese de metanol demandam uma quantidade suplementar de hidrogénio
convencional (derivado da reforma com vapor de gas natural), a fim de garantir uma razéo

molar de reagentes proxima da razdo molar estequiométrica.

Em termos gerais, este indicador avalia o desempenho energético do processo de
gaseificacdo dos residuos de BO de petréleo, bem como a conversao termoquimica do gas de
sintese produzido, mostrando o potencial de recuperacdo energética ap6s tratamento dos
residuos oleosos. Assim, se pode observar que o Caso 1 (Producdo de hidrogénio) mostrou a
maior eficiéncia energética (40,5%) de todos os casos de estudo avaliados. Isto devido a que a
producdo de hidrogénio atraves conversdo dos residuos de BO requer de menos processos
termoquimicos (gaseificacdo e reforma do gas de sintese) em comparacdo com o0s demais

casos de estudo, 0 que por sua vez se traduz numa menor demanda de recursos energéticos.
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Figura 5.44 - Eficiéncia energética dos casos de estudo.

De outra forma, o Caso 5 (Producdo de metanol), o Caso 2 (Producdo de combustiveis
liquidos sintéticos em termos de nafta) e o Caso 4 (Producdo de aménia) apresentaram uma
menor eficiéncia energética em contraste com o Caso 1, atingindo valores de 37,1%, 31,1% e
30,7%, respectivamente. Isto como consequéncia dos requerimentos adicionais de hidrogénio,
bem como a inclusdo de processos auxiliares como a compressao, destilagdo, resfriamento,
entre outros, 0s quais sd0 necessarios para a conversdo termoquimica do gas de sintese
derivado a gaseificacdo da BO.

Finalmente, o Caso 3 (energia elétrica) apresentou a menor eficiéncia energética (14,3%)
de todos os casos de estudo abordados. Nesta rota de converséo térmica dos residuos oleosos,
uma quantidade de energia consideravel é dissipada durante o processo de combustdo do gas
de sintese e geracdo de eletricidade no MCI, o que se traduz numa alternativa de baixa
eficiéncia. No entanto, desde o ponto de vista da qualidade de energia, torna-se o cenario mais

favoravel para a valorizacdo energética dos residuos de BO de petrdleo.
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CAPITULO VI

6 Conclusoes e Recomendacoes

6.1 Conclusoes do trabalho

O presente trabalho estudou a possibilidade do uso de residuos solidos procedentes da
refinaria de petrdleo, particularmente o caso da borra de petroleo (BO) e sua conversdo
termoquimica em produtos ou insumos quimicos de maior valor econémico. Para isto foi
desenvolvido um modelo cinético de simulacdo do processo de gaseificacdo dos residuos de
BO de petréleo mediante o software Aspen HYSYS® v8.6, a fim de avaliar os principais
parametros de desempenho do processo de gaseificacdo e producdo de gas de sintese, com

potencial para ser usado em outros processos de conversdo termoquimica.

De acordo como os resultados obtidos no presente trabalho, se pode concluir que a
conversdo térmica dos residuos de BO de petroleo requer de elevadas temperaturas de
gaseificacdo (acima de 1.300 °C), a fim de garantir uma adequada porcentagem de conversdo
(> 90%) das fracdes organicas pesadas contidas na BO em compostos gasosos de menor
tamanhdo molecular (gas de sintese rico em H,;, CO e CHy, principalmente). Conclui-se
também, que para atingir as elevadas temperaturas que demanda o processo de gaseificacdo
da BO de petroleo, é necessario um requerimento térmico que pode estar na faixa de 0,80-
1,25 kWh/kg de BO gaseificada.

Com relacdo aos agentes de gaseificacdo conclui-se que as misturas de ar e vapor
superaquecido conduzem a obtencdo de um gas de sintese com elevada qualidade em termos
do contetdo energético, sendo que as razdes ER e vapor/BO que conduzem a resultados
promissorios encontra-se na faixa de 0,25-0,37 e 0,20-1,50 kg de vapor/kg BO,
respectivamente. Nestas condi¢fes se pode atingir um indice de gas de sintese na faixa de
2,14 — 3,34 Nm*/kg BO, com uma concentracdo molar de H, em torno de 10-25%, 0 que por
sua vez indica uma producdo especifica de hidrogénio em torno de 0,21-0,84 Nm?®/kg BO e

um contetido calorifico entre 7,0 - 11,1 MJ/Nm?® (em termos do PCI).
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Em termos gerais conclui-se que o incremento da temperatura do processo de
gaseificacéo favorece as reacdes de cracking térmico e reforma com vapor de hidrocarbonetos
genericos (CxHy), conduzindo a uma maior concentragdo molar de H,, CO e CH4 no gas de
sintese produzido. No entanto, o incremento da pressdo do gaseificador até 23 bar ndo
representou variagdes significativas na concentracdo molar final do gas produzido, o que
permite concluir que o processo de gaseificacdo da BO poderia ser desenvolvido em baixas
pressdes de operacdo, principalmente na faixa de 1-3 bar, onde foi observada uma leve
mudanca na cinética quimica de conversao da BO e consequentemente, um ligeiro incremento

na concentracao de H,, CH,4 e CO no gés de sintese foi atingindo.

Por outro lado, o presente estudo permitiu avaliar alguns aspectos termodindmicos
associados a 5 possiveis rotas termoquimicas (casos de estudo) para a valorizacdo energeética
dos residuos de BO de petréleo, as quais poderiam se tornar como potenciais alternativas para
o tratamento e disposicdo final destes residuos. Assim, no caso particular da producdo de
hidrogénio (Caso 1) conclui-se que é possivel uma producdo especifica de gas de sintese de
4,33 Nm®/kg BO (ap6s reforma com vapor do gas pobre) e uma concentracdo molar de H, de
43,23%, o qual indica uma geragdo potencial hidrogénio em torno de 1,87 Nm®kg BO.
Adicionalmente, conclui-se que o potencial uso deste hidrogénio (derivado do processo de
gaseificacdo de BO) na hidrodessulfurizacdo de 6leo diesel (5.000 ppm S), poderia contribuir
com o 28% do total do hidrogénio convencional (derivado do gés natural) requerido no
processo de hidrotratamento. Em termos energéticos, o hidrogénio produzido a partir da
gaseificacdo de residuos de BO de petréleo corresponde a um indice de valorizacdo energética
em torno de 5.412 kWh/t BO gaseificada e uma eficiéncia energética do processo de
conversdo termoquimica dos residuos de BO de aproximadamente 40,5% (em relacdo ao
consumo total de energia térmica e elétrica do processo global).

No que diz respeito ao Caso 2 se pode concluir que é possivel atingir um indice de
producdo de combustiveis liquidos sintéticos em torno de 0,48 L/kg BO (3,02 barris de nafta/t
BO) a partir do gas de sintese derivado da gasificacdo de BO de petroleo. Para este caso de
estudo conclui-se também que o incremento da pressdo de operacdo (acima de 15,0 bar) no
reator de sintese de Fischer-Tropsch, ndo conduz a incrementos significativos na conversao da
reacdo de sintese, bem como no indice especifico de producdo de nafta. Em termos

energéticos, a nafta produzida a partir da gaseificacdo de residuos de BO de petroleo



149

corresponde a um indice de valorizacéo energética em torno de 4.025 kWh/t BO gaseificada e
uma eficiéncia energética de 30,9% com relacdo ao consumo total de energia térmica e

elétrica no processo de conversdo dos residuos oleosos.

No que se refere ao Caso 3, se pode concluir que é possivel obter um indice especifico de
geracdo de energia elétrica em torno de 1,54 kWh/kg BO considerando uma eficiéncia elétrica
no MCI a gas de 25,5%. De acordo com os resultados obtidos, este caso de estudo apresentou
0 menor indice de valorizagdo energética (1.573 kWh/t BO gaseificada), atingindo uma
eficiéncia energética do processo de conversdo termoquimica dos residuos de BO em torno de
14,3% (tendo em vista o consumo total de energia térmica e elétrica do processo global). No
entanto pode-se inferir que este caso de estudo representa o cenario mais atrativo desde o
ponto de vista da qualidade da energia, tendo em vista as irreversibilidades associadas ao
processo de combustdo do gas de sintese.

Com respeito ao Caso 4, os resultados obtidos a partir da simulagdo permitem concluir
que poderia ser obtido um indice de producdo de especifica de ambnia sintética de
aproximadamente 1,41 L NHs/kg BO. Para este caso de estudo em particular, conclui-se
também que o incremento da pressdo de operacdo acima de 30,0 bar no reator de sintese de
amoOnia, ndo conduz a incrementos representativos na conversdo da reacdo de sintese, bem
como no indice de producdo de amdnia. Em termos energeéticos, a amonia sintética produzida
a partir da gaseificacdo de residuos de BO de petr6leo corresponde a um indice de valorizacdo
energética em torno de 4.477 kWh/t BO gaseificada e uma eficiéncia energética do processo

de conversao termoquimica dos residuos de BO de aproximadamente 30,7%.

Similarmente, o Caso 5 de estudo permite concluir que é possivel uma producdo
especifica de metanol em torno de 1,61 L CH3OH/kg BO. Da mesma forma, pode-se concluir
que para a obtencdo deste indice de producdo de metanol é necessaria uma razdo molar
minima de H,/CO; de 2,75 aproximadamente. Em termos energéticos, pode-se concluir que o
aproveitamento dos residuos de BO de petroleo para a producdo de metanol poderia significar
um indice de valorizacdo energetica em torno de 6.947kWh/t BO gaseificada e uma eficiéncia
energética do processo de conversdo termoquimica de 37,1%. Isto tendo em vista 0 consumo

total de energia térmica e elétrica do processo global de conversao.
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Finalmente, o estudo da gaseificacdo da BO de petréleo, mostrou o potencial de 5

possiveis rotas para a conversao termoquimica e valorizacao energética dos residuos oleosos

da industria de refino de petréleo, as que poderiam se tornar com alternativas tecnoldgicas

promissoras para o tratamento e gestdo ambiental dos residuos de BO de petrdleo antes da sua

disposicao final.

6.2 Recomendacoes para trabalhos futuros

Recomenda-se a avaliacdo do desempenho do processo de gaseificacdo de
residuos de BO de petrdleo, considerando a co-gaseificacdo com biomassa
residual com alto potencial de disponibilidade, tal como o bagaco de cana-de-

acucar.

Prople-se para proximos trabalhos, incorporar o processo de pré-tratamento dos
residuos de BO de petroleo mediante a extragdo com solvente (ciclohexano) antes
do processo de conversdo termoquimica dos mesmos. Isto com o intuito de
recuperar diversas fragdes organicas com alto contetdo energético e consideravel

valor econdmico.

Recomenda-se também a possibilidade de abordar a conversdo termoguimica dos
residuos de BO de petr6leo mediante o processo de pirolise, visando a geracdo de
correntes intermédias com alto potencial para a producdo de combustiveis liquidos
apos o co-processamento na refinaria de petréleo.

Propde-se para trabalhos futuros uma abordagem mais abrangente dos cinco casos
de estudo analisados, principalmente desde o ponto de vista da segunda lei da
termodindmica, onde uma analise exergética poderia contribuir na identificacdo de
pontos criticos de destruicdo de exergia e perda de qualidade da energia como

consequéncias das irreversibilidades associadas aos processos termoquimicos.

Recomenda-se também uma avaliagdo do desempenho ambiental do processo de
conversdo termoquimica da BO de petroleo mediante a gaseificacdo, utilizando a

metodologia de avalia¢do do ciclo de vida (ACV).
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Recomenda-se estender a analise ACV do processo de gaseificacdo de BO de
petréleo até a conversdo termoquimica do gas de sintese produzido, utilizando
uma abordagem comparativa entre o0 ACV de todos os cinco casos de estudo
analisados neste trabalho e 0 ACV do processo de incineragdo dos residuos de
BO. Este ultimo, considerado como uma das alternativas de baixo custo mais
usados nas refinarias de petréleo para o tratamento e disposicdo final destes

residuos oleosos.
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APENDICE A - Simulacao da producao de residuos de BO

Na abordagem desta secdo foi selecionado o objeto Splitter da base de dados de Aspen
HYSYS® com adi¢do de energia térmica procedente de uma fonte externa (Q1) a fim de
simular o processo de refino de petroleo. Da mesma forma foram definidas trés correntes
massicas para este processo: (i) petroleo, (ii) produtos refinados e (iii) BO de petréleo, como
mostrado na Tabela Al. Adicionalmente sdo indicados os principais parametros de operacao

adotados para esta simulagéo.

Tabela A1 — Unidades de operacao para a simulacao do bloco de producéo de residuos de BO

Unidade de Objeto Parametros de Descrico
Operacéo Aspen HYSYS® Operacéo ¢
Este  equipamento  permite a
| simulagdo do processo de refino de
—_— Pressdo atmosférica: petrdleo utilizando uma fonte externa
— 100 kPa de calor, sendo que o0s produtos
Refinaria de . x . .
] —— refinados sdo obtidos a partir de uma
Petroleo x . x -
Fracdo separada em todos | destilagdo a pressdo atmosférica.
0s produtos: 1,0 Nesta  unidade  também  séo
. produzidos os residuos de BO de
Splitter petréleo.
Correntes Objeto Parametros de Descricédo
Aspen HYSYS® Entrada ¢
Temperatura: 25°C Nesta corrente é simulada a
Pressdo: 150 kPa guantidade de petrdleo a ser refinado
. Vaz&o massica: 1000 t/h | no, levando em consideracdo a
Petroleo - x . A
composi¢do  quimica  hipotética
Composigdo Méssica: | previamente estabelecida, bem como
Tabela 3.5 a capacidade média de refino.
Material Stream . _ Aqui sdo gerados os produtos: GLP,
. Fracao de vapor: 0,0 . P
Produtos refinados . gasolina,  querosene, Gleo e
Pressdo: 100 kPa
subprodutos.
BO de Petréleo Fracdo de vapor: 0,0 Aqu[ e gerada BO de petréleo a ser
Pressdo: 100 kPa gaseificada.

Para a simulagdo dos principais produtos da destilacdo do petroleo foram definidas 5

correntes massicas (nomeadas de 2 até 6). Enquanto a os residuos de BO de petroleo sdo

simulados mediante a corrente 7, conforme se observa na Figura Al, enquanto a Tabela A2
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apresenta o balan¢o de massa e energia do processo de produgédo de BO de petréleo simulado,

considerando uma capacidade média de refino de petréleo de 1000 t/h.

Produtos Refinados

ekt =
L ——— 2 i
! !
| —————= 3 !
I I
I I
I I
1 ! 1
1 1
1 1
! i
: -_—) 5 1
I 1
1 1
1 1
: — 6 |
T S |

1

Petroleo —_—
Refinaria
— > Petréleo
Q1

—_ 7 BO de
T petréleo

Figura Al — Esquema da producéo de residuos de BO no Aspen HYSYS®

Tabela A2 — Balanco de massa e energia na producéo de residuos de BO

R Nome da Fracdo | Temperatura | Pressédo Vazao ngé_lo Taxa c_je
N Corrente Vapor °C) (kPa) Molar Massica Energia
(kmol/h) (kg/h) (kJ/h)

1 | Petroleo 0,1 25,0 150,0 6.375,5 1.000.000 -2,05E+09
2 | GLP 0,0 -42,3 100,0 1.358,4 59.900 -1,73E+08
3 | Gasolina 0,0 125,2 100,0 2.004,7 229.000 -4,46E+08
4 | Querosene 0,0 173,3 100,0 338,8 48.200 -8,43E+07
5 | Oleo 0,0 2848 100,0 2.305,3 521.400 -6,80E+08
6 | Subprodutos 0,0 458,4 100,0 329,9 139.500 -8,29E+07
7 | BO de Petréleo 0,0 86,3 100,0 38,4 2000 -7,67E+06
Ql (Ce:r?enrztijerln Igedfieno i ) ) i i 5,74E+08 ©

(@) Corresponde & taxa de energia térmica consumida para a destilacdo atmosférica do petrdleo.




154

APENDICE B - Simulacio do sistema de alimentaciio

Uma vez que a BO de petroleo tem sido produzida (corrente 7) apos refino do petréleo, o

sistema de alimentacdo de BO ao reator de gaseificacdo € simulado mediante a selecdo de

uma bomba, considerando um consumo de energia elétrica (W1), posteriormente é

selecionado um divisor de correntes, a fim de gerar as correntes da zona de oxidacdo e da

zona de pirolise—gaseificacdo. A Tabela B1 mostra os principais parametros de operacao e

objetos do simulador Aspen HYSY S® adotados na modelagem da etapa tanto de alimentacao

de BO quanto dos agentes de gaseificacdo ao reator.

Tabela B1 — Descri¢éo da simulacéo do bloco de alimentacéo de BO e agentes de gaseificacdo

Unidade de Objeto Parametros de Descrico
Operacgao Aspen HYSYS® Operagéo ¢
Este  equipamento  permite a
simulagdo do sistema de alimentacdo
x . de residuos de BO de petréleo e os
Pressdo de descarga: . o
200 kPa requerimentos energéticos para o
bombeamento de 2.000 kg/h de BO.
Bomba . . .. | Assumiu-se um gaseificador de baixa
Eficiéncia Isentropica: x K x
750 pressao ,(ZQO Pa) para a conversio
Pump termoquimica dos residuos oleosos.
Considerou-se uma bomba de baixa
eficiéncia a fim de avaliar o cenério
mais perto da realidade.
Este objeto funciona com base razdo
ER selecionada para cada corrida ou
- configuragdo. O valor de ER é
O multiplicador pode . X N ~
L . equivalente a fracdo de separagdo de
Divisor tomar valores entre: - ;
00-10 correntes no divisor, conforme foi
' ' demostrado no capitulo 3. O divisor
Tee permite geracdo de duas correntes
massicas de BO.
Operadores Objeto Parametros de Descricio
Ldgicos Aspen HYSYS® Entrada ¢
Este operador l6gico permite definir a
) Valor do multiplicador pressdo do vapor superaquecido no
Pressdo - V (1,0) reator, tomando como valor de
' referéncia a pressdo de descarga da
bomba de BO.
T | valerdomutipicaror | e o, tomando
Presséo - ar € (1,0 P ’

como valor de referéncia a pressdo de
descarga da bomba de BO.

Continuagio...
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Tabela B1 — Descricdo da simulacéo do bloco de alimentacéo de BO e agentes de gaseificagéo

Operadores
Ldgicos

Objeto
Aspen HYSYS®

Parametros de
Entrada

Descricéo

Raz&o Vapor/Borra

O multiplicador pode
tomar valores entre:

Este operador permite estabelecer a
vazdo massica de vapor
superaquecido que sera alimentado a
zona de pir6lise-gaseificacdo do
reator, tomando como valor de

(SB) 03-1.3 referéncia a vazdo massica da BO
alimentada ao gaseificador. A razéo
de SB leva em consideracdo também

— N 0 conteddo de umidade inicial da BO
Set Y, —
alor do multiplicador
(5,285) Este operador lI6gico permite definir a
Razéo ar guantidade de ar estequiométrico
estequiométrico/BO Este valor foi estabelecido | fornecido a zona de oxidagdo de BO,
(SB) a partir do balanco tomando como valor de referéncia a
estequiométrico da BO no | vazdo massica de BO a ser oxidada.
capitulo 3
Correntes Objeto Parametros de Descricao
Aspen HYSYS® Entrada
Nesta corrente é simulada a

BO de petréleo
pressurizada

BO de petréleo da
zona de oxidacao

BO de petréleo da
zona de pirdlise-
gaseificacdo

Vapor
superaquecido

ar atmosférico

——

Material Stream

Pressdo: 200 kPa

guantidade total de BO petréleo
pressurizada que sera alimentada ao
processo de gaseificacdo.

Fracdo de separacéo:
0,0-1,0

Este valor é equivalente a
razéo ER

Nesta corrente é simulada a
guantidade de BO de petréleo
destinada ao processo de combustéo,
a fim de fornecer a energia térmica
requerida na etapas subsequentes de
gaseificacéo.

Fracdo de separacdo
residual é calculada por
diferenca

Nesta corrente é simulada a
guantidade de BO de petréleo
fornecida na zona de pirdlise-

gaseificacdo, visando a obtencdo do
gas de sintese.

Temperatura: 150°C
Composicdo massica:
100% &gua

Esta corrente simula a quantidade de
vapor superaquecido fornecido ao
reator na zona de pirolise-
gaseificacdo, com o intuito de
favorecer as reacGes de gaseificacdo e
reforma de hidrocarbonetos,
principalmente

Temperatura: 25°C
Composigdo molar:
21% Oxigénio
79% Nitrogénio

Esta corrente simula a quantidade de
ar estequiométrico requerido para a
combustdo da BO de petroleo na zona
de oxidacéo do gaseificador.
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A Figura B1, mostra o esquema de simulacdo no Aspen HYSYS® para o sistema de
alimentacdo da BO de petréleo e os respectivos agentes de gaseificacdo, enquanto a Tabela

B2 apresenta o balanco de massa e energia associado a este processo.

Vapor Superaquecido

Zona de Pir6lise-

9 Gaseificacdo
Bomba
BO de -
petréleo 7 3
Divisor 10
W1 L Zona de Oxidacéo

1

1

]

ar !
atmosférico |
1

1

1

Figura B1 — Esquema da alimentacéo da BO e agentes de gaseificagdo no Aspen HYSYS®

Tabela A2 — Balanco de massa e energia no bloco de alimentacdo de residuos de BO

Fracdo | Temperatura | Pressao Vazdo Vazdo Taxa de
N° Nome da Corrente Va gor ?°C) (kPa) Molar Massica Energia
P (kmol/h) (kg/h) (kJ/h)

7 | BO de petréleo 0,0 86,3 100,0 38,4 2000,0 -7,67E+06
8 | BO pressurizada 0,0 86,4 200,0 38,4 2000,0 -7,67E+06
9 | BO gaseificada 0,0 86,4 200,0 26,9 1400,0 -5,37E+06
10 | BO oxidada 0,0 86,4 200,0 11,5 600,0 -2,30E+06
11 | Vapor superaquecido 1,0 150,0 200,0 33,3 600,0 -7,92E+06
12 | ar atmosférico 1,0 25,0 200,0 109,9 3171,0 -1,78E+03

Wi Consumo de energia ) i i i i 272.4®

na bomba

(@) Corresponde a taxa de energia elétrica consumida pela bomba de residuos de BO de petréleo.
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APENDICE C - Simulacio do gaseificador de BO

Uma vez que a BO de petréleo tem sido alimentada ao reator, o processo de gaseificacéo

toma lugar em quatro etapas ou zonas de gaseificacdo definidas: oxidacdo, pir6lise-

gaseificacdo, gaseificacdo do char e finalmente a reducdo. Para simulagdo deste bloco, a

Tabela C1 mostra os principais parametros de operacdo e objetos do simulador Aspen

HYSYS® selecionados na abordagem do gaseificador de BO de petrdleo.

Tabela C1 — Descricao da simulacéo do gaseificador de BO de petréleo

Unidade de

Objeto

Parametros de

Operacéo Aspen HYSYS® Operacéo Descrigao
Este  equipamento  permite a
simulacdo da zona de oxidagdo de
BO, onde o calor de combustdo é
liberado pela conversdo dos residuos
oleosos, sob condi¢Bes de: 25°C de
temperatura e pressdo do reator.
C‘l”ﬂmto de Re_agoe~s Este reator tem duas entradas (ar e
Quimicas de Oxidagdo .
_’_| (Oxidagio parcial 90%) BO) e duas saidas que corresponde
aos gases de combustdo (no topo do
Zona de J C Fornecimento de ar reator) e residuos sélidos (no fundo
NI S do reator). Esta duas correntes junto
Oxidagéo estequiométrico

-

Conversion Reactor

5,285 kg ar/kg BO

Queda de pressdo: 25 kPa
(recomendado [88])

com a corrente da zona de pir6lise
sdo misturadas e conectadas & zona
de gaseificagdo do Char. O reator
apresenta também uma saia de calor
(Q2), que representa a taxa de calor
de combustdo. Com relacdo ao
volume do reator, este foi
desconsiderado durante a simulacéo,
porquanto este ndo interfere no

Zona de Pirolise-
Gaseificacéo

Plug Flow Reactor

Conjunto de Reagdes
Quimicas de cracking
térmico e reforma de
CxHy
(Cinética Quimica)

Queda de pressdo: 25 kPa
(recomendado [88])

Volume reator: 15,0 m*
(adaptado de [155])

Comprimento: 6,0 m
Diametro: 1,8 m

desempenho  das  reacfes  de
conversdo explicita.
Este  equipamento  permite a

simulacdo da zona de pirdlise-
gaseificacdo, onde é consumido o
calor de combustéo liberado na zona
de oxidacdo, a fim de garantir o
desenvolvimento das reacdes
endotérmicas de cracking térmico e
reforma de CxHy.

Este reator de fluxo pistonado tem
duas entradas (vapor e BO) e uma
Unica saida correspondente ao gas de
sintese produzido. O volume do
reator foi levado em consideracdo, a
fim de garantir uma conversdo
adequada dos residuos de BO em gas.
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Zona de
Gaseificacdo do
Char

T L
—b—l_)c
[

Conversion Reactor

Conjunto de Rea¢6es
Quimicas Heterdgenas
Fase sélido/gas
(Conversao total 100%)

Queda de pressdo: 0,0 kPa

(A queda de presséo do
gaseificador j4 foi
considerada nas etapas
anteriores)

Este  equipamento  permite a
simulagdo da zona de gaseificacdo do
char. Assumiu-se uma operagdo
adiabatica, porquanto ndo existe
transferéncia de calor nesta regido do
gaseificador.

Este reator tem trés entradas (sélidos
da combustdo, gases de combustdo e
volateies/gases da zona de pirdlise-
gaseificacdo. Também tem duas
saidas que corresponde aos gases
ap6s decomposicdo do char (no topo
do reator) e cinzas (no fundo do
reator). O volume do reator foi
desconsiderado durante a simulacéo,
porquanto este ndo interfere no

Zona de Reducéo

Plug Flow Reactor

Conjunto de Reagdes
Quimicas Homogéneas

Reforma de metano com
vapor e Shift
(Cinética Quimica)

Queda de presséo: 25 kPa
(recomendado [88])

Volume reator: 15,0 m*
(adaptado de [155])

Comprimento: 6,0 m
Diametro: 1,8 m

desempenho  das  reacOes de
conversdo explicita.
Este  equipamento  permite a

simulagdo da =zona de redugdo
(reacBes na fase gas/gas). Assumiu-
se uma operacdo  adiabatica,
porquanto ndo existe transferéncia de
calor nesta regido do gaseificador,
portanto a energia requerida nesta
regido do gaseificador é fornecida
pelas correntes massicas que reagem.

Este reator, denominado de fluxo
pistonado, permite  levar em
consideragdo a cinética quimica de
reacdo das espécies presentes na fase
gasosa. Apresenta uma Unica entrada
procedente dos gases da conversdo do
char. Da mesma forma, apresenta
uma Unica saida, que se refere ao gas
de sintese produzido. Finalmente, o
volume do reator corresponde ao
mesmo volume adotado na zona de
pirdlise-gaseificacdo.

A Figura C1, mostra o esquema de simulacdo no Aspen HYSYS® para o reator de

gaseificacdo de residuos de BO de petréleo, enquanto a Tabela C2 apresenta o balanco de

massa e energia associado a este bloco. Um esquema integrado do processo de gaseificacdo de

residuos de BO de petréleo simulado no Aspen HYSYS®, se pode observar na figura C2.
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Vapor Superaguecido Gaseificador de BO de petroleo
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Figura C1 — Esquema do gaseificador de BO de petréleo no Aspen HYSYS®

Zona de Oxidag¢do Gascificagdo do char!

Tabela C2 — Balango de massa e energia no gaseificador de BO petrdleo

Fracéo Temperatura Pressao Vazdo Vazéo Taxa de
N° | Nome da Corrente Va gor ?°C) (kPa) Molar Massica Energia
P (kmol/h) (kg/h) (kJ/h)
8 BO pressurizada 0,0 86,4 200 38,4 2.000 -7,67E+06
9 | BO gaseificada 0,0 86,4 200 26,9 1.400 -5,37E+06
10 | BO oxidada 0,0 86,4 200 115 600 -2,30E+06
17 | vVapor 1,0 150,0 200 33,3 600 -7,92E+06
superaquecido
12 | ar atmosférico 1,0 25,0 200 109,9 3.171 -1,78E+03
13 | Decomposicéo 0,7 1.361 175 117,2 2.000 -5,99E+06
14 | Gasesde 1,0 25 ©) 175 120,3 3.376 | -3,75E+06
Combustéo
15 | Solidos de 0,0 25 ©) 175 18,8 395 -5,65E-+06
Combustao
Gases da
16 | Gaseificacdo do 1,0 364 175 238 5.426 -1,42E+07
Char
17 | Cinzas 0,0 364 175 10 345 5,14E+05
18 | Gas de Sintese 1,0 464 150 238 5.426 -1,42E+07
Q2 Taxa de Salor de i i i i i 71E+06 @
combustao

(@) Corresponde & taxa de calor de combustéo liberado nas reagdes de oxidacéo, e posteriormente consumido na zona de pir6lise-
gaseificacéo pelas reagdes endotérmicas de cracking térmico e reforma de hidrocarbonetos.

(b) Corresponde a temperatura padréo, na qual é avaliado o calor da reagdo de combustéo para todos os compostos de hidrocarbonetos
presentes na BO de petroleo.
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Figura C2 — Esquema integrado da gaseificacdo de BO de petréleo no Aspen HYSYS®
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APENDICE D - Simulacéo da reforma do gas de sintese

Uma vez que o gas de sintese derivado da conversdo termoguimica dos residuos de BO de

petroleo tem sido produzido, passa por um processo de limpeza e reforma com vapor do

metano e monoxido de carbono presente, a fim de obter uma corrente rica em hidrogénio.

Posteriormente, o hidrogénio é separado e destinado ao processo de hidrotratamento de 6leo

diesel de alto teor de enxofre. Assim, a Tabela D1 mostra os principais parametros de

operacdo e objetos do simulador Aspen HYSY S® selecionados na abordagem deste processo

em particular.

Tabela D1 — Descri¢do da simulacédo do reforma do géas de sintese.

Unidade de
Operacgao

Objeto
Aspen HYSYS®

Parametros de
Operacgao

Descrigéo

Separacao de
So6lidos

Cyclone

Eficiéncia: 98%
Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Componente sélido
separado: Carbono

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de separagédo
de particulas solidas presentes no gas
de sintese. Nesta etapa, inclui-se as
cinzas derivadas da gaseificacdo de
BO de petroleo. Considerou-se
desprezivel a mudanca de
temperatura do g&s durante a
separagdo (temperatura constante).

Este equipamento tem uma entrada
(Gés de sintese) e duas saidas que
corresponde aos gases livre de
solidos e os residuos solidos
separados.

Resfriamento do
Gas de Sintese

Cooler

Temperatura final de
resfriamento: 50°C

Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Este  equipamento  permite a
simulacéo do processo de
resfriamento do gés de sintese livre
de particulas sélidas até uma
temperatura de 50°C. O equipamento
apresenta uma entrada (gas quente) e
uma saida correspondente ao gas
resfriado. Da mesma forma, ¢€
definida uma corrente energética de
saida (Q3), a qual corresponde ao
calor rejeitado durante o processo de
resfriamento.
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Limpeza do Gés de
Sintese

P
=

Splitter

Temperatura de saida:
50°C

Pressdo de saida: 100 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de limpeza do
gas de sintese. Apresenta uma
corrente de entrada (referente ao gas
a ser tratado) e duas correntes de
saida: (i) Gas limpo e (ii) Compostos
poluentes na fase gasosa
(hidrocarbonetos pesados) e umidade.
Considerou-se, a opera¢do do sistema
de limpeza a pressdo atmosférica.
Adicionalmente foi considerada uma
corrente energética (W2), a qual
corresponde ao consumo de energia
elétrica no sistema de limpeza de
poluentes gasosos.

Compressao do Gas
de Sintese

¥

Compressor

Pressdo: 1.500 kPa

Eficiéncia
Isentrdpica: 75%

(Ref. [82], [109])

Para simulacdo desta etapa foi
selecionado um compressor
reciproco, o qual permite uma alta
compressdo do gas de sintese limpo,
a fim de garantir a pressdo da reacdo
de reforma. Adicionalmente foi
considerada uma corrente energética
(W3), a qual corresponde ao consumo
de energia elétrica do compressor.

Reforma com vapor
do CH,

—

Plug Flow Reactor

Modelo de Reacéo:
Equacéo cinética -
Reforma do metano

Temperatura de Reforma:
600°C

(Ref. [82], [110])

Queda de pressdo: 25 kPa
(Ref. [88])

Volume reator: 10,6 m®
(adaptado de [155])

Comprimento: 6,0 m
Diadmetro: 1,5 m

Para a simulacdo do processo de
reforma de metano foi selecionado

um reator de fluxo pistonado
isotérmico, o qual permita a
incorporacdo de uma  corrente

energética (Q4), a fim de garantir o
fluxo de energia requerido pela
reacdo endotérmica de reforma.

O volume do reator foi considerado o
suficientemente maior (10,6 m3) para
garantir uma conversdo adequada do
metano.

Razdo Vapor/Gés
(SG)

4

Set

O multiplicador pode
tomar valores entre:
00-1,0

Vapor Superaquecido
(1.500 kPa e 250°C)

(Ref. [82],[109])

Este operador permite estabelecer a
vaz&o massica de vapor
superaquecido que sera alimentado ao
reator de reforma do metano,
previamente descrito, tomando como
valor de referéncia a vazdo maéssica
de g&s de sintese limpo e
comprimido.
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Resfriamento do
Géas Reformado

!

Cooler

Temperatura final de
resfriamento: 350°C

Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [81],[110])

Este  equipamento  permite a
simulacéo do processo de
resfriamento do gas reformado até
uma temperatura de 350°C. O
equipamento apresenta uma entrada
(gés quente reformado 600°C) e uma
Gnica saida, a qual corresponde ao
gas resfriado. Isto como o objetivo de
favorecer a reacdo de Shift no
processo seguinte. Da mesma forma,
é definida uma corrente energética de
saida (Q5), a qual corresponde ao
calor rejeitado durante o processo de
resfriamento.

Reforma com vapor
do CO

Reator de Shift

I

Plug Flow Reactor

Modelo de Reacéo:
Equacéo cinética - Shift

Temperatura de Reforma:
250°C

(Ref. [81],[110])

Queda de pressdo: 25 kPa
(Ref. [88])

Volume reator; 10,6 m®
(adaptado de [155])

Comprimento: 6,0 m
Diametro: 1,5 m

Para a simulacdo do processo de
reforma de mondxido de carbono foi
selecionado um reator de fluxo
pistonado isotérmico, o qual permita
a incorporagdo de uma corrente
energética (Q6), a fim de garantir a
troca de calor com o médio externo.
Isto considerando a  natureza
exotérmica da reacdo de Shift. Com
relacgdo ao volume do reator foi
considerado o suficientemente maior,
a fim de garantir uma conversdo
adequada do CO. Neste caso o reator
somente tem uma Unica entrada e
saida de massa.

Expansdo do Gas
Rico em H,

Valve

Pressdo expansao:
125 kPa

(Ref. [88])

Este equipamento permite a expansao
do gas rico em hidrogénio ap6s o
processo de reforma a temperatura
constante, sendo que a pressdo do gas
deve ser reduzida até 125 kPa. Isto,
considerando que o separador de
membranas para obtencdo de H, pura
requer uma pressdo de operacdo
préxima a atmosfera.

Separacéo de
Hidrogénio

H

Splitter

Temperatura de saida:
50°C

Pressdo de saida: 100 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de separagdo
de hidrogénio. O separador apresenta
uma corrente de entrada (gas quente
derivado da expansdo) e duas
correntes de saida: (i) Hidrogénio
limpo e (ii) Mistura de gases e
vapores residuais. Adicionalmente foi
considerada uma corrente energética
(W4), a qual indica a demanda de
energia elétrica no separador.
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Separacdo de Gases
Residuais e
Condensados

Separator

Temperatura operagao:
25°C

Pressédo de saida: 100 kPa

(Ref. [88])

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de separagdo
de gases residuais e efluentes. Deste
modo, o separador flash gera uma
corrente de emissdes associadas a
compostos gasosos nao condensaveis
como: CO, CO,; CHy Ny CyHy.
Enquanto os efluentes correspondem
aos condensados de vapor de agua,
principalmente.

A Figura D1, mostra o esquema de simulacdo no Aspen HYSYS® para o processo de

reforma do gés de sintese, enquanto a Tabela D2 apresenta o balanco de massa e energia

associado a este processo.

[ \/apor Superaquecido

1 26

SG@ Rcformador CH4 Reator de Shift

==

-«

= o Q6 A
& 30
1 §
i Qs 28 1 Separador !
£ = y H2 !
i 24 W4 !
Tw3 Q3
84— EmissGes
i 17 31 32 -
| ol ' |
. 1
! 1 e Separador ;
Ciclone W2 Flash
| _ -
1 ')0
i
-

______________ Umidade, CxHy

Figura D1 - Esquema do processo de reforma do gas de sintese no Aspen HYSYS®



Tabela D2 - Balanco de massa e energia da reforma do géas de sintese.
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o Fracdo de | Temperatura | Pressdo Vazdo ngé_lo Taxa (.je
N Nome Vapor (-) C) (kPa) Molar | Massica| Energia
(kmol/h) | (kg/h) (kJ/h)
19 | Gés de Sintese 1,0 526,0 150,0 251,4 5771,0 | -1,55E+07
20 | Cinzas 0,0 526,0 150,0 10,6 3425 | -2,18E+06
21 | Géas sem sdlidos 1,0 526,0 150,0 240,9 5428,5 | -1,33E+07
22 | Gas resfriado 1,0 50,0 145,0 240,9 5428,5 | -1,72E+07
23 | Umidade - CxHy 0,0 50,0 100,0 7,6 230,5 | -1,83E+06
24 | Gas limpo 1,0 50,0 100,0 233,2 5198,0 | -1,57E+07
25 | Gas pressurizado 1,0 479,7 1500,0 233,2 5198,0 | -1,24E+07
26 | Vapor superaquecido 1,0 250,0 1500,0 101,0 1819,3 | -2,37E+07
27 | Gas reformado 1,0 600,0 1475,0 365,7 7017,3 | -3,12E+07
28 | Gas reformado frio 1,0 350,0 1470,0 365,7 7017,3 | -3,43E+07
29 | Gas reforma Shift 1,0 250,0 1445,0 365,8 7017,3 | -3,67E+07
30 | Gés expandido 1,0 249,2 125,0 365,8 7017,3 | -3,67E+07
31 | Gases - Vapor 0,9 25,0 100,0 204,7 6692,6 | -4,04E+07
32 | Emissdes 1,0 25,0 100,0 181,5 6274,5 | -3,38E+07
33 | Efluentes 0,0 25,0 100,0 23,2 418,1 | -6,63E+06
34 | Hidrogénio 1,0 25,0 100,0 161,1 324,7 | 2,62E+02
Q3 | Taxa de calor rejeitado - - - - - 3,92E+06
Q4 -Cr?—ﬁa de calor de reforma i i i i i 4,95E+06
Q5 | Taxa de calor rejeitado - - - - - 3,18E+06
Q06 gzé)xa de calor de reforma i i i i i 2,39E+06
W2 | Taxa de energia limpeza - - - - - -3,00E+05
w3 | Taxadeenergia . : . : - | 3.30E+06
compressdo
W4 ;ﬁ;‘;g&?“ergm do : : : : | -367E+06

Nota: Considerando uma capacidade de gaseificacdo de 2.000 kg BO/h.
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APENDICE E - Simulaciio da reforma do gis natural

Neste item € apresentada a simulacdo de reforma do gas natural para a obtencdo de

hidrogénio convencional. Inicialmente o gds € comprimido, posteriormente uma parcela é

direcionada ao processo de combustdo, enquanto a outra é utilizada no processo de reforma

para producdo de hidrogénio. Posteriormente, o hidrogénio € separado e destinado ao

processo de hidrotratamento de dleo diesel de alto teor de enxofre. Assim, a Tabela E1 mostra

0s principais parametros de operacdo e objetos do simulador Aspen HYSYS® selecionados

na abordagem deste processo em particular.

Tabela E1 — Descricdo da simulacdo da reforma do gas natural.

Unidade de
Operacgao

Objeto
Aspen HYSYS®

Parametros de
Operacgao

Descrigéo

Gas natural e ar
atmosférico

ﬁ—)

Material Stream

Temperatura: 25°C
Pressdo: 100 kPa

(Ref. [112])

Este corrente de material permite
simular a vazdo massica tanto de gas
natural para o processo de reforma,
quanto de ar atmosférico requerido na
combustdo estequiométrica do gas
natural.

Compressao do Gas
Natural

Compressor

Presséo: 1.500 kPa

Eficiéncia
Isentrépica: 75%

(Ref. [82], [109])

Para simulacdo desta etapa foi
selecionado um compressor
reciproco, o qual permite uma alta
compressdo do gas de natural, a fim
de garantir a pressdo da reacdo de
reforma. Adicionalmente foi
considerada uma corrente energética
(W5), a qual corresponde ao consumo
de energia elétrica do compressor.

Divisor de
Gas Natural

Tee

Gés natural para
combustdo: 25%

Gés natural para
reforma: 75%

(Ref. [109], [112])

Este objeto permite dividir o gas
natural em duas correntes. Uma delas
representa o gas natural destinado ao
processo de combustdo, com o
objetivo de gerar a energia térmica
requerida no processo de reforma
catalitica. Enquanto a outra corrente
corresponde ao gas natural a ser
reformado.
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Razdo ar/Gas
Natural
(AGN)

&

Set

O multiplicador
equivalente a: 17,2 kg
ar/kg gas natural

Este operador permite estabelecer a
vazdo massica de ar estequiométrico
requerido para a combustdo completa
do gas natural destinado ao processo
de oxidacdo, sendo 0 metano o
principal componente.

Combustdo do Gas
Natural

L
—b—l_)c
[

Conversion Reactor

Modelo de Reacéo:
Equacdo estequiométrica
(Conversao total 100%)

Neste tipo de reatores o
volume de reacdo é
desprezivel

Este  equipamento  permite a
simulacdo da oxidacdo total do gas
natural a fim de obter a energia
térmica requerida no processo de
reforma. Desta forma é adicionada
uma corrente energética (Q7).

Este reator tem duas entradas (ar e
gas natural) e duas correntes de saida,
as quais correspondem ao vapor de
4gua (condensado), enquanto a outra
refere-se aos gases de combustdo ndo
condensaveis.

Misturador de
Vapor e
Gas Natural

Mixer

Vapor superaquecido

Gas natural para
reforma

(Ref. [109], [112])

Este objeto permite misturar duas
correntes. Uma delas refere-se ao gas
natural destinado ao processo de
reforma catalitica. Enquanto a outra
corrente  corresponde ao  vapor
superaquecido requerido no processo
de reforma.

Razdo Vapor/Gés
Natural
(SGN)

Set

O multiplicador
equivalente a:
2,5 kg vapor/kg gas
natural

Vapor Superaquecido
(1.500 kPa e 250°C)

(Ref. [109], [112].)

Este operador permite estabelecer a
vazdo massica de vapor
superaquecido que sera alimentado ao
reator de reforma do metano,
previamente descrito, tomando como
valor de referéncia a vazdo maéssica
de géas de natural a ser reformado.

Reforma com vapor
do CH,

Plug Flow Reactor

Modelo de Reacéo:
Equacéo cinética -
Reforma do metano

(Ref. [114])

Queda de pressdo: 25 kPa
(Ref. [88])

Volume reator: 18,9 m*
(adaptado de [155])

Comprimento: 6,0 m
Diametro: 2,0 m

Para a simulacdo do processo de
reforma de metano foi selecionado
um reator de fluxo pistonado
adiabatico, o qual permita a
incorporacdo da corrente energia
termia produzida na etapa de
combustdo (Q7).

O volume do reator foi considerado o
suficientemente maior (18,9 m®) para
garantir uma conversdo adequada do
metano.
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Resfriamento do
Gas Reformado

!

Cooler

Temperatura final de
resfriamento: 350°C

Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [112],[114])

Este  equipamento  permite a
simulacéo do processo de
resfriamento do gas reformado até
uma temperatura de 350°C. O
equipamento apresenta uma entrada
(gés quente reformado 600°C) e uma
Gnica saida, a qual corresponde ao
gas resfriado. Isto como o objetivo de
favorecer a reacdo de Shift no
processo seguinte. Da mesma forma,
é definida uma corrente energética de
saida (Q8), a qual corresponde ao
calor rejeitado durante o processo de
resfriamento.

Reforma com vapor
do CO

Reator de Shift

I

Plug Flow Reactor

Modelo de Reacéo:
Equacdo cinética de Shift

Temperatura de Reforma:
250°C

(Ref. [109], [114].)

Queda de pressdo: 25 kPa
(Ref. [88])

Volume reator: 18,9 m*
(adaptado de [155])

Comprimento: 6,0 m
Diametro: 2,0 m

Para a simulacdo do processo de
reforma de mondxido de carbono foi
selecionado um reator de fluxo
pistonado isotérmico, o qual permita
a incorporagdo de uma corrente
energética (Q9), a fim de garantir a
troca de calor com o médio externo.
Isto considerando a  natureza
exotérmica da reacdo de Shift. Com
relacgdo ao volume do reator foi
considerado o suficientemente maior,
a fim de garantir uma conversao
adequada do CO. Neste caso o reator
somente tem uma Unica entrada e
saida de massa.

Expansdo do Gas
Rico em H,

Valve

Pressdo expanséo:
200 kPa

(Ref. [113])

Este equipamento permite a expansao
do gas rico em hidrogénio ap6s o
processo de reforma a temperatura
constante, sendo que a pressdo do gas
deve ser reduzida até 200 kPa antes
do processo de separacdo no sistema
de membranas seletivas de tipo
metélico/ceramico.

Separacao de
Hidrogénio com
Membranas

B

Splitter

Temperatura de saida:
25°C

Pressdo de saida: 100 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Este  equipamento  permite a
simulagcdo do processo de separagdo
de hidrogénio. O separador apresenta
uma corrente de entrada (gas quente
derivado da expansdo) e duas
correntes de saida: (i) Hidrogénio
puro e (ii) Mistura de gases e vapores
residuais. Adicionalmente foi
considerada uma corrente energética
(W6), a qual indica a demanda de
energia elétrica no separador.
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Este  equipamento  permite a
Temperatura operacdo: |simulacdo do processo de separacéo
25°C de gases residuais e efluentes. Deste
Separacdo de Gases modo, o separador flash gera uma
Residuais e Pressdo de saida: 100 kPa | corrente de emissdes associadas aos
Condensados gases ndo condensaveis (CO e CO,
(Ref. [88]) principalmente), bem como outra
corrente  relacionada com  0s

Separator efluentes.

A Figura E1, mostra o esquema de simulacdo no Aspen HYSYS® para 0 processo de
reforma do géas de natural, enquanto a Tabela E2 apresenta o balanco de massa e energia

associado a este bloco.

. As 2
Hidrogénio 3l b Gés
Convencional 36 Al Natural

Separador |
H2 !

W6 43 371

L A
;‘0 ‘ 43 ‘ Reformador 40 @ AGN
> GN

] 38
Separador 46 ’ Combustio kg - ar
Flash | . GN atmosférico

Q- ’
Reator de Shift
Efluentes - R ) Q7

45 Q8 3

Figura E1 - Esquema do processo de reforma do gas de natural no Aspen HYSYS®




Tabela E2 - Balango de massa e energia da reforma do gés de natural.

170

o Fracdo de | Temperatura | Pressdo Vazdo ngé_lo Taxa Qe
N Nome Vapor (-) C) (kPa) Molar Massica | Energia
(kmol/h) | (kg/h) (kJ/h)
35 | Géas Natural 1,0 25,0 100,0 2524 4050,0 | -1,89E+07
36 | Gés Natural Comprimido 1,0 307,3 1500,0 252,4 4050,0 | -1,59E+07
37 | Gas para Combustéo 1,0 307,3 1500,0 63,1 1012,5 | -3,97E+06
38 | ar atmosférico 1,0 25,0 1500,0 603,6 17415,0 | -7,19E+04
39 | Vapor de combustéo 0,0 25,0 1500,0 124,8 22493 | -3,57E+07
40 | Gases de combustdo 1,0 25,0 1500,0 541,9 16178,0 | -2,53E+07
41 | Gés para Reforma 1,0 307,3 1500,0 189,3 3037,5 | -1,19E+07
42 | Vapor superaquecido 1,0 250,0 1500,0 421,5 7593,8 | -9,89E+07
43 | Mistura ar/vapor 1,0 268,8 1500,0 610,9 10631,3 | -1,11E+08
44 | Gas reformado 1,0 818,1 1475,0 989,0 10631,4 | -5,39E+07
45 | Gés resfriado 1,0 350,0 1470,0 989,0 10631,4 | -6,93E+07
46 | Gas reforma Shift 1,0 250,0 1445,0 989,0 10631,4 | -7,70E+07
47 | Gés expandido 1,0 250,2 200,0 989,0 10631,4 | -7,70E+07
48 | Gases residuais 0,8 25,0 100,0 257,3 9156,3 | -8,66E+07
49 | Efluentes 0,0 25,0 100,0 61,6 1109,4 | -1,76E+07
50 | EmissOes 1,0 25,0 100,0 195,8 8046,9 | -6,91E+07
51 | Hidrogénio Convencional 1,0 25,0 100,0 731,7 1475,1 | 1,19E+03
Q7 ;’gﬁecizncslor de reforma i i i i i 5.69E+07
Q8 | Taxa de calor rejeitado - - - - - 1,54E+07
Q9 1(;68(&1 de calor de reforma i i i i i 7.64E+06
W5 Taxa de epergia i i i i i 3,05E+06
compressao
W6 | Taxa de energia separador - - - - - -9,67E+06

Nota: Considerando uma capacidade de gaseificacdo de 2.000 kg BO/h.
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APENDICE F - Simulacio do hidrotratamento de 6leo

diesel

Uma vez que tanto o hidrogénio derivado da conversao termoquimica dos residuos de BO

de petréleo quanto o hidrogénio convencional tem sido produzidos, estes sdo misturados e

destinados ao reator de hidrotratamento de 6leo diesel. Assim, a Tabela F1 mostra os

principais parametros de operacdo e objetos do simulador Aspen HYSYS® selecionados na

abordagem deste processo.

Tabela F1 - Descricdo da simulacéo do processo de hidrotratamento de dleo diesel

Unidade de Objeto Parametros de Descricio
Operacgéo Aspen HYSYS® Operacéo ¢
Hidrogénio

Misturador de
Hidrogénio

Mixer

Convencional

Hidrogénio da
Gaseificacdo

Este objeto permite misturar duas
correntes. Hidrogénio derivado da
reforma do g&s natural, produzido
mediante tecnologias convencionais e
hidrogénio procedente da
gaseificacdo da BO de petréleo.

,Razéo
H,/Oleo Diesel

Set

O multiplicador
equivalente a: 0,00325
kg H,/ kg Oleo Diesel

(Ref. [89])

Este operador permite estabelecer a
vazdo massica de hidrogénio total
requerido no processo de
hidrodessulfurizacdo de 6leo diesel
procedente da refinaria de petréleo. A
quantidade de hidrogénio necesséria
para 0 processo de
hidrodessulfurizacdo de 6leo diesel
dependerd da qualidade final do
diesel tratado. Para este caso em
particular assumiu-se a producéo de
Oleo diesel de baixo enxofre, com
uma concentracédo final de enxofre de
50 ppm, aproximadamente.

Compresséao do Gas
Natural

Compressor

Presséo: 3.000 kPa

Eficiéncia
Isentropica: 75%

(Ref. [89])

Para simulacdo desta etapa foi
selecionado um compressor
reciproco, o qual permite uma alta
compressdo da mistura de hidrogénio,
a fim de garantir a pressdo da reagdo
de hidrodessulfurizagéo.

Adicionalmente foi considerada uma
corrente energética (W7), a qual
corresponde ao consumo de energia
elétrica do compressor.
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Resfriamento da
Mistura de
Hidrogénio

!

Cooler

Temperatura final de
resfriamento: 350°C

Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [89])

Este  equipamento  permite a
simulacéo do processo de
resfriaimento da  mistura  de

hidrogénio até uma temperatura de
350°C. O equipamento apresenta uma
entrada (g&s quente procedente da
compressdo) e uma Unica saida, a
qual corresponde ao gas resfriado.
Isto como o objetivo de favorecer a
reacdo de hidrodessulfurizacdo. Da
mesma forma, € definida uma
corrente energética de saida (Q10), a
qual corresponde ao calor rejeitado
durante o processo de resfriamento.

Divisor Oleo Diesel e
Combustivel

Oleo combustivel: 25%

Oleo diesel: 75%

Este objeto permite dividir o dleo
derivado do refino de petréleo em
duas correntes. Uma delas representa
0 6leo combustivel. Enquanto a outra
corrente corresponde ao 6leo diesel
de alto enxofre que serd enviada ao
hidrotratamento.

e

Presséo de descarga:

Este  equipamento  permite a
simulacdo do sistema de alimentacéo
de oleo diesel de alto teor de enxofre

4 3.000 kPa (5.000 ppm S) ao reator de
Bomba de Oleo X e
Diesel Eficiéncia Isentrdpica: hld_rode§sulfur|zagao , bem como a
0 | estimagdo dos requerimentos
Pum 75% 5 X L
p energéticos associados, 0s quais sdo
avaliados mediante a incorporacgdo de
uma corrente energética (W8).
Para a simulacdo do processo de
Modelo de Reacéo: hidrotratamento de O6leo diesel foi
Equac&o cinética - selecionado um reator de fluxo
Hidrodessulfurizacdo de | pistonado isotérmico, a fim de
6leo diesel garantir uma baixa temperatura de
reacdo, que favoreca o equilibrio
(Ref. [89]) quimico da reagdo de
Reator de hidrodessulfurizacdo (reacdo

Hidrodessulfurizacédo

I

Plug Flow Reactor

Queda de presséo: 25 kPa
(Ref. [88])

Volume reator: 7,07 m®
(adaptado de [155])

Comprimento: 4,0 m
Diametro: 1,50 m

exotérmica). Para isto, é adicionada
uma corrente energia de saida do
reator (Q11), com o intuito de manter
a temperatura constante no reator.

O volume do reator foi considerado o
suficientemente maior (7,07 m®) para
garantir uma conversao adequada dos
compostos de enxofre.
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Temperatura operagdo: |Este  equipamento  permite a

25°C simulagdo do processo de separagdo
de gases residuais e o produto final
Pressdo de saida: 100 kPa | de Oleo Diesel tratado (50 ppm S).
Adicionalmente foi considerada uma
(Ref. [88]) corrente energética neste etapa de
separacdo (Q12).

Separagdo de Gases e
Oleo Diesel Tratado

Separator

A Figura F1, mostra o esquema de simulacdo no Aspen HYSYS® para o processo de
hidrodessulfurizacdo de 6leo diesel, enquanto a Tabela F2 apresenta o balanco de massa e
energia associado a este bloco. Finalmente a Figura F2 mostra o sistema integrado da
gaseificacdo de BO de petroleo, producdo de hidrogénio a partir do gas de sintese da
conversao da BO e do gas natural, bem como o processo de hidrodessulfurizacdo do 6leo

diesel de alto teor de enxofre.

Oleo Combustivel

35 Hidrogénio
I Convencional
—t 2 s
" 3 52
—— 3 3 e—
—— 4 m Hidrogénio da
5 Gaseificacdo
- 10 =
) 36 54 Q 34
— - 6
l
\A Refinaria . —
—-— 4 Petrbleo Hidrodessulfurizacio
Ql { P Separador
l 57 - Flash
Q12
W8 Q11
BO de 7 A  Oleo Diesel
Petréleo Tratado

Figura F1 - Esquema do processo de hidrotratamento de 6leo diesel no Aspen HYSYS®



Tabela F2 - Balango de massa e energia do processo de hidrotratamento.
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Fracdo de | Temperatura | Pressédo Vazdo Vazdo Taxa de
N° Nome Va Qor ) [()°C) (kPa) Molar Massica | Energia
P (kmol/h) | (kg/h) (kJ/h)
1 | Petréleo 0,1 25,0 150,0 6375,5 | 1000000,0 2.05E+09
2 |GLP 0,0 -42,3 100,0 1358,4 | 59900,0 1,73E+08
3 | Gasolina 0,0 125,2 100,0 2004,7 | 229000,0 4.46E+08
4 | Querosene 0,0 173,3 1000 | 3388 | 482000 |g )50 47
5 |Oleo 0,0 284.8 100,0 2305,3 | 521400,0 6,80E+08
6 | Subprodutos 0,0 458,4 1000 | 3299 | 139500.0 | g 59p 07
7 | BO de petréleo 0,0 86,3 100,0 38,4 20000 | 5 63k 106
34 | Hidrogénio 1,0 25,0 100,0 159,2 3868 14 21405
51 | Hidrogénio Convencional 1,0 25,0 100,0 438,6 884,2 7,14E+02
52 | Mistura de Hidrogénio 1,0 25,0 100,0 597,8 1270,9 4,20E+05
53 | Hidrogénio pressurizado 1,0 676,1 3000,0 597,8 1270,9 |1,10E+07
54 | Hidrogénio resfriado 1,0 350,0 2995,0 597,8 1270,9 |5,22E+06
55 | Oleo Combustivel 0,0 284,8 100,0 576,3 | 130350,0 1,70E+08
56 | Oleo Diesel 0,0 284,8 1000 | 17290 | 391050.0 | 5 1008
57 | Oleo Diesel Pressurizado 0,0 286,8 30000 | 17290 | 391050,0 | 5 708
58 | Produtos 0,2 360,0 2970,0 2316,3 | 392320,8 4,03E+08
59 | Gases Hidrotratamento 1,0 25,0 100,0 5855 1543,6 5,93E+05
60 | Oleo Diesel Tratado 0,0 25,0 1000 | 17308 | 390777.5 | 5 20108
Q1 | Consumo de energia Refino - - - - - 5,74E+08
Q10 Taxq de energia ) . - - - 5,81E+06
resfriamento
Q11 | Taxa de energia reator - - ) ) ) 9,96E+07
Q12 | Taxa de energia separador - - - B B 3,68E+08
W7 Taxa de epergla ) . - - - 1,15E+07
compressao
W8 | Taxa de energia bomba - - - - - 2,67E+06

Nota: Considerando uma capacidade de gaseificacdo de 2.000 kg BO/h.
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APENDICE G - Simulacéo da producao de combustiveis

liquidos sintéticos

Nesta simulacdo foi considerado incialmente o gas de sinese produzido durante a

gaseificacdo dos residuos de BO de petréleo, o qual serd utilizado na producdo de

combustiveis liquidos (expressados como nafta) através da sintese de Fischer-Tropsch. Assim,

a Tabela G1 mostra os principais parametros de operacdo e objetos do simulador Aspen

HYSYS® selecionados na abordagem deste processo.

Tabela G1 - Descricdo da simulacéo para a producdo de combustiveis sintéticos.

Unidade de
Operacéo

Objeto
Aspen HYSYS®

Parametros de
Operacéo

Descricéo

Separacéo de
Sélidos

Eficiéncia: 98%
Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Componente sélido
separado: Carbono

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de separagdo
de particulas solidas presentes no gas
de sintese. Nesta etapa, incluem-se as
cinzas derivadas da gaseificacdo de
BO de petroleo. Considerou-se
desprezivel a mudanca de
temperatura do gas durante a
separacgdo (temperatura constante).

Este equipamento tem uma entrada
(Gés de sintese) e duas saidas que

Resfriamento do
Gas de Sintese

Cyclone correspondem aos gases livre de
solidos e os residuos solidos
separados.

Este  equipamento  permite a

Cooler

Temperatura final de
resfriamento: 50°C

Queda de pressédo: 5 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

simulacéo do processo de
resfriamento do gas de sintese livre
de particulas sélidas até uma
temperatura de 50°C. O equipamento
apresenta uma entrada (gas quente) e
uma saida correspondente ao gas
resfriado. Da mesma forma, &
definida uma corrente energética de
saida (Q3), a qual corresponde ao
calor rejeitado durante o processo de
resfriamento.
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Limpeza do Gés de
Sintese

_’—)g‘—b

Splitter

Temperatura de saida:
50°C

Pressdo de saida: 100 kPa

(Ref. [119], [120])

Este  equipamento  permite a
simulagcdo do processo de separagdo
da mistura H,/CO. Assim, foi
considerado um  separador de
membranas poliméricas seletivas de
baixa temperatura (20-80°C). Como
estratégia de simulacdo, foram
separados 0 H, e CO em correntes
individuais a fim de avaliar a
guantidade de H2 convencional extra
sera requerido para garantir as
condigbes da reacdo de sintese.
Adicionalmente foi considerada uma
corrente energética (W2), a qual
corresponde ao consumo de energia
elétrica no sistema de separagao.

Separacdo de Gases
Residuais e
Condensados

1

Separator

Temperatura operagao:
50°C

Pressdo de saida: 100 kPa

(Ref. [88])

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de separagédo
de gases residuais e efluentes. Deste
modo, o separador flash gera uma
corrente de emissGes associadas a
compostos gasosos ndo condensaveis
como: CO, CO,, CHy, e N,. Enquanto
os efluentes correspondem a uma
mistura heterogénea de: condensados
de vapor de 4&gua, sélidos (CaO,
Carbono, CaCQO3) e hidrocarbonetos,
principalmente.

Misturador de
Hidrogénio

-

Mixer

Hidrogénio
Convencional

Hidrogénio da
Gaseificacdo

Este objeto permite misturar duas
correntes. Hidrogénio derivado da
reforma do gas natural, produzido
mediante tecnologias convencionais e
hidrogénio procedente da
gaseificacdo da BO de petréleo.

Misturador de

Hidrogénio e

Monoxido de
Carbono

-

Mixer

Hidrogénio
Total (Convencional +
Gaseificacdo)

Mondxido de Carbono

Este objeto permite misturar duas
correntes. O  hidrogénio  total
(convencional extra e de
gaseificacdo) e mondxido de carbono.
Este objeto permitira garantir a
propor¢do de mistura H,/CO (>2,0)
requerida na reacdo de sintese de
Fischer-Tropsch.

Razéo de Mistura
de Reagentes
(H2/CO)

4

Set

O multiplicador foi pode
tomar valores > 2,0

Neste caso foi
considerado um valor
2,125

(Ref. [56],[121], [122])

Este operador permite estabelecer a
vazdo molar de hidrogénio total
(convencional extra e de
gaseificacdo) tomando como valor de
referéncia a vazdo molar de
monoxido de carbono previamente
separado. Isto a fim de garantir uma
razao de H,/CO >2,0.
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Compresséo da
Mistura H,/CO

e

Compressor

Pressdo: 1.500 kPa

Eficiéncia
Isentrépica: 75%

(Ref. [56],[121], [122])

Para simulacdo desta etapa foi
selecionado um compressor
reciproco, o qual permite uma alta
compressdo da mistura H,/CO, com o
intuito de garantir a pressdo da reacao
de sintese de Fischer-Tropsch.
Adicionalmente foi considerada uma
corrente energética (W3), a qual
corresponde ao consumo de energia
elétrica do compressor.

Resfriamento da
Mistura H,/CO

?

Cooler

Temperatura final de
resfriamento: 200°C

Queda de pressédo: 5 kPa

(Ref. [118], [122],[123],
[124])

Este  equipamento  permite a
simulacéo do processo de
resfriamento da mistura H,/CO até
uma temperatura de  200°C,
favorecendo o equilibrio quimico da
reacdo sintese (reacdo exotérmica)
conforme a temperatura diminui. Para
isto, uma corrente energética de saida
(Q4) é definida, a qual corresponde
ao calor rejeitado durante o processo
de resfriamento.

Reator de Fischer
Tropsch

I

Plug Flow Reactor

Modelo de Reacéo:
Equacéo cinética - Sintese
de Fischer Tropsch
(Ref. [123],[125],[126])

Temperatura de Reagéo:
200°C

(Ref. [118], [123], [124])

Queda de pressdo: 25 kPa
(Ref. [88])

Volume reator: 3,4 m®
(adaptado de [155])

Comprimento: 3,0 m
Diametro: 1,2 m

Para a simulacdo do processo de
reforma de metano foi selecionado

um reator de fluxo pistonado
isotérmico, o qual permita a
incorporacdo de uma  corrente

energética (Q4), a fim de garantir o
fluxo de energia de saida do reator
como consequéncia da reagdo
exotérmica de sintese de Fischer-
Tropsch. O volume do reator foi
considerado o suficientemente maior
(3,4 m®) para garantir uma conversao
adequada do H,/CO em nafta.

Separacdo de Gases
Leves e Liquido

1

Separator

Temperatura operagao:
25°C

Pressédo de saida: 80 kPa

(Ref. [88])

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de separacdo
dos gases mais leves (H, e CO) y
liquidos apds reacgdo de sintese. Deste
modo, a corrente de gases leves
procedente do o separador flash pode
ser recirculada ao reator, enquanto a
corrente liquida é direcionada ao
processo de destilacdo para a
serpeardo da nafta. Adicionalmente o
separador inclui  uma corrente
energética (Q6), que simula a troca
de calor com 0 médio externo.
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Destilacdo de Nafta

_’_)j‘

Fracdo de vapor nos
produtos da destilacdo

Nafta: 1,0
Agua: 1,0

Pressdo de operagédo
100 kPa

Este objeto permite a simulacdo do
processo de destilacdo atmosférica da
nafta (combustivel liquido sintético),
utilizando uma fonte externa de
energia térmica (Q7) para o processo
de separagdo. Assim, obtém-se duas
correntes massicas: (i) Vapor de agua
e (ii) Nafta na fase vapor (125°C).

Splitter (Ref. [122],[88])
Temperatura final de Este  equipamento  permite a
condensacio: 25°C simulacéo do processo de
§a0. condensacéo a pressao atmosférica da
Condensacéo da Queda de pressio: 5 kPa nafta previamente destilada a 125°C e
Nafta separada ' 100 kPa. Para isto, uma corrente
energeética de saida (Q8) € definida, a
(Ref. [122],[88]) qual corresponde ao calor rejeitado
durante o processo de resfriamento.
Cooler

A Figura G1, mostra o esquema de simulacdo no Aspen HYSYS® do processo de

producdo de combustiveis liquidos sintéticos (expressado em termos de nafta) a partir do gas

de sintese obtido na gaseificacdo de residuos de BO de petroleo, enquanto a Tabela G2

apresenta o balanco de massa e energia resultante da simulacdo deste este bloco. Finalmente a

Figura G2 mostra o sistema integrado da gaseificacdo de BO de petr6leo e combustiveis

liquidos sintéticos.
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Figura G1 - Esquema da producdo de combustiveis liquidos sintéticos no Aspen HYSYS®
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Tabela G2 - Balanco de massa e energia na producéo de combustiveis liquidos sintéticos.

o Fragdo Temperatura | Pressao Vazdo ngé_lo Taxa (.je
N Nome de Vapor °C) (kPa) Molar | Massica| Energia
) (kmol/h) | (kg/h) (kJ/h)

19 | Gas de Sintese 1,0 526,0 150,0 251,4 5771,0 | -1,55E+07
20 |Cinzas 0,0 526,0 150,0 10,6 3425 | -2,18E+06
21 | Gas sem solidos 1,0 526,0 150,0 240,9 5428,5 | -1,33E+07
22 | Gés resfriado 1,0 50,0 145,0 240,9 5428,5 | -1,72E+07
23 | Gases residuais 1,0 50,0 100,0 136,7 4012,1 | -1,22E+07
24 | Efluentes 0,0 50,0 100,0 0,5 51,7 | -3,92E+04
25 | Gases leves 1,0 50,0 100,0 136,2 3960,4 | -1,21E+07
26 | Hidrogénio 1,0 50,0 100,0 57,7 116,4 | 4,12E+04
27 | Monoxido de carbono 1,0 50,0 100,0 46,4 1300,1 | -5,10E+06
28 | Hidrogénio convencional 1,0 25,0 100,0 40,9 82,5 6,66E+01
29 | Hidrogénio total 1,0 39,6 100,0 98,6 198,8 | 4,12E+04
30 | Mistura H2/CO 1,0 42,9 100,0 145,0 1498,9 | -5,06E+06
31 | Mistura H2/CO comprimida 1,0 530,5 1505,0 145,0 1498,9 | -2,97E+06
32 | Mistura H2/CO resfriada 1,0 200,0 1500,0 145,0 1498,9 | -4,40E+06
33 | Produtos Fischer Tropsch 1,0 200,0 1475,0 53,8 1498,9 | -1,18E+07
34 | H2/CO residual 1,0 25,0 80,0 2,6 33,5 | -1,23E+05
35 | Mistura Nafta/agua 0,0 25,0 80,0 51,2 1465,3 | -1,44E+07
36 | Vapor 1,0 99,4 100,0 45,5 820,2 | -1,09E+07
37 | Vapor de Nafta 1,0 125,2 100,0 5,6 645,1 | -1,06E+06
38 | Nafta liquida 0,0 25,0 95,0 5,6 645,1 | -1,42E+06
Q3 | Taxa de calor rejeitado - - - - - 3,92E+06
Q4 | Taxa de calor rejeitado - - - - - 1,43E+06
Q5 | Taxa de calor rejeitado - - - - - 7,44E+06
Q6 | Taxa de calor rejeitado - - - - - -2,71E+06
Q7 | Taxa de calor consumido - - - - - 2,46E+06
Q8 | Taxa de calor rejeitado - - - - - 3,57E+05
W2 | Taxa de energia - limpeza - - - - - -8,71E+02
W3 | Taxa de energia - compresséo - - - - - 2,09E+06

Nota: Considerando uma capacidade de gaseificacdo de 2.000 kg BO/h.




2
.3
Separador Flash_2 Qs LQ4

L 4 32

s O
1 m— Reator Fischer Tropsch
I
Ql ﬂq Pressﬁu-\r" Q6 H2/CO
Refinaria . - W3
Petroleo ‘ SB ’

AB st ’

Pressio-ar 12 -'—“'L’

Figura G2 — Esquema integrado da gaseificacdo de BO de petr6leo e combustiveis liquidos
sintéticos no Aspen HYSYS®



182

APENDICE H - Simulaciio da geracio de energia elétrica

Para a simulacéo deste caso de estudo foi considerado o gas de sinese produzido durante a

gaseificacdo dos residuos de BO de petréleo, o qual passa por um sistema de limpeza, a fim

de ser utilizado na geracdo de energia elétrica mediante um MCI a gas. Deste modo, a Tabela

H1 mostra os principais parametros de operacdo e objetos do simulador Aspen HYSYS®

selecionados na abordagem deste processo.

Tabela H1 — Descricéo da simulacdo da geragdo de energia elétrica.

Unidade de
Operacéo

Objeto
Aspen HYSYS®

Parametros de
Operacéo

Descricéo

Separacéo de
Sélidos

Cyclone

Eficiéncia: 98%
Queda de pressédo: 5 kPa

(Ref. [106], [127], [128])

Componente s6lido
separado: Carbono

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de separagdo
de particulas solidas presentes no gas
de sintese. Nesta etapa, inclui-se as
cinzas derivadas da gaseificacdo de
BO de petréleo. Considerou-se
desprezivel a mudanga de
temperatura do ga&s durante a
separacgdo (temperatura constante).

Este equipamento tem uma entrada
(Gés de sintese) e duas saidas que
corresponde aos gases livre de
solidos e os residuos solidos
separados.

Resfriamento do
Gas de Sintese

Cooler

Temperatura final de
resfriamento: 50°C

Queda de pressao: 5 kPa

(Ref. [107], [108], [127])

Este  equipamento  permite a
simulagéo do processo de
resfriamento do gas de sintese livre
de particulas sélidas até uma
temperatura de 50°C. O equipamento
apresenta uma entrada (gas quente) e
uma saida correspondente ao gas
resfriado. Da mesma forma, &
definida uma corrente energética de
saida (Q3), a qual corresponde ao
calor rejeitado durante o processo de
resfriamento.
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Sistema de
Filtragem e Secado

[~

Splitter

Temperatura de saida:
50°C

Pressdo de saida: 100 kPa

(Ref. [119], [120])

Este  equipamento  permite a
simulacéo do processo de
filtragem/limpeza do gas de sintese.
Apresenta uma corrente de entrada
(referente ao gas a ser tratado) e duas
correntes de saida: (i) Gas limpo e
seco (ii) Mistura de compostos
poluentes na fase gasosa
(hidrocarbonetos pesados, alcatrdo) e
umidade, principalmente.
Considerou-se, a opera¢do do sistema
de limpeza a pressdo atmosférica.
Adicionalmente foi considerada uma
corrente energética (W2), a qual
corresponde ao consumo de energia
elétrica no sistema de limpeza de
poluentes gasosos.

Raz&o de Mistura
ar/gas de sintese

4

O multiplicador
considerado neste caso
foi: 2,57 kmol ar/kmol

gés de sintese

Este operador permite estabelecer a
vazdo molar de ar estequiométrico
tomando como referéncia a vazdo
molar dos componentes combustiveis
do gas de sintese. Este valor foi
estabelecido em torno de 1,82 kmol
ar/kmol gas de sintese (AGS). No

(AGS) - entanto, para  garantir  uma
Set (Ref. Balanc¢o temperatura adequada na camara de
estequiométrico) combustdo,  recomenda-se  usar
valores de AGS acima do valor

estequiomeétrico.
Gas combustivel Este objeto permite simular o
(50°C e 1,0 bar) processo de admissdo de reagentes no
MCI. Assim, sdo admitidas e
ar atmosférico misturadas duas correntes: (i) O gés
Admissdo Isobérica (25°C e 1,0 bar) combustivel apds limpeza (CO, CH,
e H,) e (i) o ar atmosférico
Mixer Mistura a presséo estequiométrico requerido para a
constante reacdo de combustdo completa no

motor.
Para simulacdo desta etapa foi
selecionado um compressor
reciproco, o qual permite uma alta
compressdo da mistura ar/gas. Este
Relacdo de Pressdo: 3 |objeto  simula a  compressdo
adiabética (ideal e reversivel) do gas
Compresséo Eficiéncia até uma relacdo de pressdo de 3, a
Adiabética Isentrdpica: 80% qual é pré-estabelecida de acordo
com as caracteristicas tipicas de um
(Ref. [132], [133]) MCI. Adicionalmente foi considerada
Compressor

uma corrente energética (W3), a qual
corresponde ao consumo de energia
durante a compressdo, que por sua
vez sera fornecido pelo trabalho
mecanico Util produzido no MCI.
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L
-1

.

Combustdo
Isocorica

Conversion Reactor

Modelo de Reacéo:
Equacdo estequiométrica
(Conversdo total 100%)

Neste tipo de reatores o
volume de reacdo é
desprezivel

Este  equipamento  permite a
simulagdo da oxidacdo total dos
componentes dos gas de sintese (CO,
CH; e H,). Este reator tem uma
entrada (mistura ar/gas de sintese) e
duas correntes de saida, as quais
correspondem  aos  gases de
combustdo (utilizada na seguinte
etapa do processo), enquanto a outra
refere-se a fase liquida (desprezivel
neste processo). Por outro lado, a
corrente energética de saida do reator
de conversdo foi avaliada a partir do
calor de combustdo do gas de sintese
em condigdes de 25 °C temperatura e
3,0 bar de presséo.

4

Set

Energia Elétrica

O multiplicador
considerado neste caso foi
definido como:

E.E. = (Efe*Qc) — W3

Este operador permite calcular a
energia elétrica (E.E) gerada a partir
de uma eficiéncia elétrica (Efe) do
MCI pré-determinada, bem como do
calor de combustéo liberado (Qc) na
reator de conversdo (combustdo
completa) do gas de sintese e do
consumo de energia elétrica na etapa
de compressdo (W3) da mistura de
reagentes.

Por outro lado, a Tabela H2 apresenta o balanco de massa e energia resultante da

simulacdo do processo em particular. Finalmente a Figura H1 mostra o esquema integrado da

gaseificacdo de BO de petroleo e geracdo de energia elétrica.

Tabela H2 - Balango de massa e energia do processo de geracao de eletricidade.

Fragao Temperatura | Presséo Vazdo V?‘Z"’.‘O Taxa Qe

N° Nome de Vapor C) (kPa) Molar | Massica | Energia
) (kmol/h) | (kg/h) (kJ/h)

19 | Gés de Sintese 1,0 527,9 150,0 252,8 5771,0 | -1,54E+07
20 |Cinzas 0,0 527,9 150,0 10,8 345,0 -2,17E+06
21 | Gé&s sem solidos 1,0 527,9 150,0 242,0 5426,0 | -1,32E+07
22 | Gés resfriado 1,0 50,0 145,0 242,0 5426,0 | -1,71E+07
23 | Gases residuais 0,0 50,0 100,0 7,0 200,9 -1,74E+06
24 | Gas combustivel 1,0 50,0 100,0 235,0 5225,1 | -1,57E+07
25 | ar atmosférico 1,0 25,0 100,0 432,3 12470,0 | -3,49E+03
26 | Mistura ar/combustivel 1,0 32,2 100,0 667,3 17700,0 | -1,57E+07
27 | Gases comprimidos 1,0 170,1 300,0 667,3 17700,0 | -1,29E+07
28 | Gases de combustao 1,0 25,0 295,0 524,6 | 16080,0 | -3,69E+07
W2 | Taxa de energia - limpeza - - - - - -2,79E+05
W3 | Taxa de energia - compresséo - - - - - 2,74E+06
E.E | Poténcia elétrica gerada - - - - - 1,21E+07
Ec | Taxa de energia — combustéo - - - - - -4,96E+07

Nota: Considerando uma capacidade de gaseificacdo de 2.000 kg BO/h.
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APENDICE I - Simulacao da produciao de amonia

Uma vez que o gas de sintese derivado da conversdo termoquimica dos residuos de BO de

petroleo tem sido produzido, € enviado a um processo de limpeza e reforma com vapor do

metano e monoxido de carbono presente, a fim de obter uma corrente rica em hidrogénio.

Posteriormente, o hidrogénio é separado e destinado ao processo de producdo de amonia

sintética. Assim, a Tabela 11 mostra os principais parametros de operacdo e objetos do

simulador Aspen HYSY S® selecionados na abordagem deste processo em particular.

Tabela 11 — Descricdo da simulacao da producdo de amonia sintética.

Unidade de
Operacéo

Objeto
Aspen HYSYS®

Parametros de
Operacéo

Descricéo

Separacao de
So6lidos

Cyclone

Eficiéncia: 98%
Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Componente sélido
separado: Carbono

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de separagdo
de particulas solidas presentes no gas
de sintese. Nesta etapa, inclui-se as
cinzas derivadas da gaseificacdo de

BO de petrdleo. Considerou-se
desprezivel a mudanca de
temperatura do g&s durante a

separagdo (temperatura constante).

Este equipamento tem uma entrada
(Gés de sintese) e duas saidas que
corresponde aos gases livre de
solidos e os residuos solidos
separados.

Resfriamento do
Gés de Sintese

Cooler

Temperatura final de
resfriamento: 50°C

Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Este  equipamento  permite a
simulacéo do processo de
resfriamento do gas de sintese livre
de particulas sélidas até uma
temperatura de 50°C. O equipamento
apresenta uma entrada (gas quente) e
uma saida correspondente ao gas
resfriado. Da mesma forma, ¢€
definida uma corrente energética de
saida (Q3), a qual corresponde ao
calor rejeitado durante o processo de
resfriamento.
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Limpeza do Gés de
Sintese

P
==

Splitter

Temperatura de saida:
50°C

Pressédo de saida: 100 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de limpeza do
gas de sintese. Apresenta uma
corrente de entrada (referente ao gas
a ser tratado) e duas correntes de
saida: (i) Gas limpo e (ii) Compostos
poluentes na fase gasosa
(hidrocarbonetos pesados) e umidade.
Considerou-se, a opera¢do do sistema
de limpeza a pressdo atmosférica.
Adicionalmente foi considerada uma
corrente energética (W2), a qual
corresponde ao consumo de energia
elétrica no sistema de limpeza de
poluentes gasosos.

Compressao do Gas
de Sintese

=

Compressor

Pressdo: 1.500 kPa

Eficiéncia
Isentropica: 75%

(Ref. [82], [109])

Para simulacdo desta etapa foi
selecionado um compressor
reciproco, o qual permite uma alta
compressdo do gas de sintese limpo,
a fim de garantir a pressdo da reacdo
de reforma. Adicionalmente foi
considerada uma corrente energética
(W3), a qual corresponde ao consumo
de energia elétrica do compressor.

Reforma com vapor
do CH,

I

Plug Flow Reactor

Modelo de Reacéo:
Equacéo cinética -
Reforma do metano

Temperatura de Reforma:
600°C

(Ref. [82], [110])

Queda de pressdo: 25 kPa
(Ref. [88])

Volume reator: 10,6 m®
(adaptado de [155])

Comprimento: 6,0 m
Diametro: 1,5 m

Para a simulagdo do processo de
reforma de metano foi selecionado

um reator de fluxo pistonado
isotérmico, o qual permita a
incorporacdo de uma  corrente

energética (Q4), a fim de garantir o
fluxo de energia requerido pela
reacdo endotérmica de reforma.

O volume do reator foi considerado o
suficientemente maior (10,6 m3) para
garantir uma conversdo adequada do
metano.

Razdo Vapor/Gés
(SG)

4

Set

O multiplicador pode
tomar valores entre:
0,0-1,0

Vapor Superaquecido
(1.500 kPa e 250°C)

(Ref. [82],[109])

Este operador permite estabelecer a
vazdo massica de vapor
superaquecido que sera alimentado ao
reator de reforma do metano,
previamente descrito, tomando como
valor de referéncia a vazdo maéssica
de g&s de sintese limpo e
comprimido.  Neste caso  foi
considerada uma razéo SG de 0,35
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Resfriamento do
Gas Reformado

!

Cooler

Temperatura final de
resfriamento: 350°C

Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [81],[110])

Este  equipamento  permite a
simulacéo do processo de
resfriamento do gas reformado até
uma temperatura de 350°C. O
equipamento apresenta uma entrada
(gés quente reformado 600°C) e uma
Gnica saida, a qual corresponde ao
gas resfriado. Isto como o objetivo de
favorecer a reacdo de Shift no
processo seguinte. Da mesma forma,
é definida uma corrente energética de
saida (Q5), a qual corresponde ao
calor rejeitado durante o processo de
resfriamento.

Reforma com vapor
do CO

Reator de Shift

I

Plug Flow Reactor

Modelo de Reacéo:
Equacéo cinética - Shift

Temperatura de Reforma:
250°C

(Ref. [81],[110])

Queda de pressdo: 25 kPa
(Ref. [88])

Volume reator: 10,6 m®
(adaptado de [155])

Comprimento: 6,0 m
Diametro: 1,5 m

Para a simulagdo do processo de
reforma de mondxido de carbono foi
selecionado um reator de fluxo
pistonado isotérmico, o qual permita
a incorporagdo de uma corrente
energética (Q6), a fim de garantir a
troca de calor com o médio externo.
Isto considerando a  natureza
exotérmica da reacdo de Shift. Com
relacgdo ao volume do reator foi
considerado o suficientemente maior,
a fim de garantir uma converséo
adequada do CO. Neste caso o reator
somente tem uma Unica entrada e
saida de massa.

Expansdo do Gas
Rico em H,

Valve

Pressdo expansao:
125 kPa

(Ref. [88])

Este equipamento permite a expansao
do gas rico em hidrogénio ap6s o
processo de reforma a temperatura
constante, sendo que a pressdo do gas
deve ser reduzida até 125 kPa. Isto,
considerando que o separador de
membranas para obtencdo de H, pura
requer uma pressdo de operacao
préxima a atmosfera.

Separacdo de
Hidrogénio

H

Splitter

Temperatura de saida:
50°C

Pressdo de saida: 100 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de separacdo
de hidrogénio. O separador apresenta
uma corrente de entrada (gas quente
derivado da expansdo) e duas
correntes de saida: (i) Hidrogénio
limpo e (ii) Mistura de gases e
vapores residuais. Adicionalmente foi
considerada uma corrente energética
(W4), a qual indica a demanda de
energia elétrica no separador.
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Separacdo de Gases

Temperatura operagao:
25°C

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de separagdo
de gases residuais e efluentes. Deste
modo, o separador flash gera uma
corrente de emissBes associadas a

C?)?’]S(;S:IJ:‘;ZSS Pressdo de saida: 100 kPa compostos gasosos ndo condensaveis
(Ref. [88]) como: CO, CO,; CHg Nj CyHy.
Enquanto os efluentes correspondem
aos condensados de vapor de agua,
Separator principalmente.
Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de produgdo
de nitrogénio. Em termos gerais, este
| Pressio do ar 1.000 kPa sistema de separacdo produz du?s
Temperatura do ar: 25°C correntgg gasosas @  pressao
Separacio —— atn_woAsft_erlca: uma delas represepta 0
Nitrogénio Fragdo vapor na saida: 1,0 oxIgenio (que pode Ser d_estlnada
Membranas - Pressio na saida: 100 kpa | COM0 INsumo efou matéria prima para
Moleculares outros processos), enquanto a outra
(Ref. [140]) cor_re_sponde a0 em nitrogénio.
' Adicionalmente foi considerada uma
. corrente energética (W5), a qual
Splitter indica a demanda de energia elétrica
no separador.
Este operador permite estabelecer a
O multiplicador pode vazéo_ molar de ar atrposférico
tomar valores acima de reqye_rldo no processo de sintese de
Razéo 0 0,4219 kmol ar/kmol H, amonia, tomando como valor - de
ar/Hidrogénio ' rgferenAug a vazao mol_ar ge
(A/H) N N hidrogénio derivado da_gaselflcagao
(Ref. Balanco de BO. Para este caso foi considerada
Set t . ‘st ¢ uma razdao molar de H,/N, de 3,0, o
estequiometrico) que seria equivalente a 0,4219 kmol
ar/kmol H,
Hidrogénio derivado da Este objeto p_ermit? .mistu_rar duas
Gaseificacio BO correntes. O hldro.gem”o derivado do
Misturador de processo (_1e gafe.lflcagao de BO,, b_em
Hidrogénio e Nitrogénio separado do ar como o _mtrogemo_o!o, ar atmogferlco.
Nitrogénio Este obJeto permitira garantir uma
- Temperatura e pressao proporcao de mistura H 2N, (,je 30, a
Mixer constantes quaJ r_equerlda na reacdo de sintese de
amonia.
Compresséo de (3) Etapas .
Para simulacdo desta etapa foram
Etapa 1. Pressio: 25 bar | selecionados  trés  compressores
Etapa 2. Pressdo: 70 bar | feciprocos, a fim de simular o
Compresséo da Etapa 3. Pressdo: 100 bar | PrOCEsSO de cOmpressao.
mistura Hy/N, Adicionalmente forgrn consideradas
Eficiéncia as correntes energéticas (W6, W7,
Isentropica: 75% W8), as quais correspondem aos
Compressor consumos de energia elétrica dos

(Ref. [141], [142])

compressores.
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Resfriamento da
mistura H,/N,
Pressurizada

-~ —

Cooler

Refrigeracédo (2) Etapas:
Temperatura final nas
duas etapas: 50°C
Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [141], [142])

Este  equipamento  permite a
simulacdo do processo de
resfriamento  da mistura Hy/N,

pressurizada até uma temperatura de
50°C. Para isto é definida uma
corrente energética de saida em
ambos os refrigerados, denominadas
de (Q7) e (Q8), as quais
correspondem ao calor rejeitado
durante o processo de resfriamento.

Aquecedor da
mistura H,/N,
Pressurizada

—@—

Heater

Temperatura final do
aquecimento: 450°C

Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [139], [141])

Este  equipamento  permite a
simulacdo do processo de
aquecimento da mistura  H,/N,

pressurizada até uma temperatura de
450°C, a fim de garantir o0s
requerimentos da reacdo de sintese de
aménia, particularmente em termos
da cinética quimica. Assim, é
definida uma corrente energética de
entrada denominada (Q9), a qual
corresponde ao calor adicionado
durante o processo de aguecimento.

Reator de Sintese
de Amonia

—

Plug Flow Reactor

Modelo de Reacéo:
Equacdo cinética - Sintese
de Amonia
(Ref. [139], [141])

Temperatura de Reag&o:
450°C
((Ref. [139], [141])

Queda de pressdo: 25 kPa
(Ref. [88])

Volume reator: 29,5 m*
(adaptado de [155])

Comprimento: 6,0 m
Diametro: 2,5 m

Para a simulagdo do processo de
sintese de amdnia foi selecionado um
reator de fluxo pistonado. Assumiu-
se uma operacdo adiabatica do reator
de sintese, levando em consideragdo
gue o aumento da temperatura
favorece o incremento da velocidade
de reacdo de sintese de amonia, em
concordancia com a natureza
exotérmica da reagdo. O volume do
reator foi considerado 0
suficientemente maior (29,5 m®) para
garantir uma conversdo adequada do
H,/N, em aménia sintética.

Resfriamento dos
Produtos da Sintese
de Amonia

-~ —

Cooler

Temperatura final: 50°C
Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [88], [143].)

Este  equipamento  permite a
simulacdo do processo de
resfriamento dos produtos da reacao
de sintese de aménia, atingindo uma
temperatura final de 50°C. Para isto
é definida uma corrente energética de
saida no trocador de calor (Q10), a
qual corresponde ao calor rejeitado
durante o processo de resfriamento a
pressdo constante.
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Separacdo da
Amobnia

Separator

Temperatura operagao:
25°C

Pressdo de saida: 30 bar

(Ref. [143])

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de separacdo
da ambdnia sintética dos gases
residuais (H, e Ny, principalmente).
Deste modo, o separador flash gera
uma corrente de emisses associadas
aos gases leves ndo condensaveis,
enquanto a  corrente  liquida
pressurizada corresponde a amoénia
sintética separada.

A Figura 11, mostra o esquema de simulacdo no Aspen HYSYS® para 0 processo de

reforma do gas de sintese, integrado ao processo de producdo de aménia sintética, enquanto a

Tabela 12 e Tabela 13, apresentam o balanco de massa e energia associado a este bloco,

respectivamente. Finalmente a Figura 12 mostra o esquema integrado da gaseificacdo de BO

de petréleo e producdo de aménia sintética.
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Figura 11 - Esquema do processo de producdo de amdnia sintética no Aspen HYSYS®



Tabela 12 - Balanco de massa na producao de amonia sintética.
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o Fracdo de | Temperatura | Presséo Vazdo ngé_lo Taxa (.je
N Nome Vapor (-) °C) (kPa) Molar Massica Energia
(kmol/h) (kg/h) (kJ/h)

19 | Géas de Sintese 1,0 529,2 150,0 248,6 57710 |-1,57E+07
20 | Cinzas 0,0 529,2 150,0 10,1 3374 -2,18E+06
21 | Gas sem sélidos 1,0 529,2 150,0 238,5 5433,6 |-1,35E+07
22 | Gas resfriado 1,0 50,0 145,0 238,5 5433,6 | -1,75E+07
23 Umidade - CxHy 0,0 50,0 100,0 91 298,6 -2,08E+06
24 | Gas limpo 1,0 50,0 100,0 229,4 5135,0 |-1,57E+07
25 | Gas pressurizado 1,0 479,0 1500,0 229,4 5135,0 |-1,25E+07
26 Vapor superaquecido 1,0 250,0 1500,0 99,8 1797,2 | -2,34E+07
27 | Gas reformado 1,0 600,0 1475,0 363,6 6932,3 |-2,97E+07
28 Gas reformado frio 1,0 350,0 1470,0 363,6 6932,3 | -3,28E+07
29 | Gés reforma Shift 1,0 250,0 1445,0 363,6 6932,2 |-3,61E+07
30 | Gés expandido 1,0 249,3 120,0 363,6 6932,2 |-3,61E+07
31 | Gases - Vapor 0,9 25,0 100,0 200,7 6603,7 | -3,97E+07
32 Emissdes 1,0 25,0 100,0 1779 6193,8 | -3,32E+07
33 Efluentes 0,0 25,0 100,0 22,8 410,0 -6,50E+06
34 Hidrogénio 1,0 25,0 100,0 162,9 328,5 2,65E+02
35 | ar atmosférico 1,0 25,0 1000,0 68,7 1983,3 | -5,50E+03
36 | Oxigénio 1,0 -183,1 100,0 14,4 462,0 -8,51E+04
37 Nitrogénio 1,0 -195,8 100,0 54,3 1521,4 | -3,46E+05
38 Mistura H2/N2 1,0 -30,8 100,0 217,3 1849,9 | -3,46E+05
39 F';"n'esstsuurﬁz"'aﬁg N2 1,0 458,1 25000 | 217,3 1849,9 | 2,77E+06
40 Mistura H2/N2 resfriada 1,0 50,0 2495,0 217,3 1849,9 1,65E+05
41 ?,"rfsts”urﬁz'lﬁé N2 10 1996 | 70000 | 2173 | 18499 | 1,12E+06
42 Mistura H2/N2 resfriada 1,0 50,0 6995,0 217,3 1849,9 1,83E+05
43 FI;ArésStSuurngaggNz 1,0 97,4 10000,0 217,3 1849,9 | 4,90E+05
44 Mistura H2/N2 aquecida 1,0 450,0 9995,0 217,3 1849,9 2,74E+06
45 Produtos sintese 1,0 1313,4 9990,0 112,3 1849,8 2,74E+06
46 Produtos resfriados 0,1 25,0 9985,0 112,3 1849,8 | -6,98E+06
47 | Amédnia liquida 0,0 20,6 3000,0 101,8 1733,1 | -6,82E+06
48 | Gases H2/N2 1,0 20,6 3000,0 10,5 116,7 -1,56E+05

Nota: Considerando uma capacidade de gaseificacdo de 2.000 kg BO/h.
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Tabela I3 - Balanco de energia na producdo de aménia sintética.

N° Nome da Corrente Energética Taxa de Energia (kJ/h)
Q3 Taxa de calor de rejeitado 3,96E+06
Q4 Taxa de calor de reforma CH4 -6,23E+06
Q5 Taxa de calor rejeitado 3,08E+06
Q6 Taxa de calor de reforma CO 3,32E+06
Q7 Taxa de calor rejeitado 2,60E+06
Q8 Taxa de calor rejeitado 9,39E+05
Q9 Taxa de calor adicionado 2,25E+06
Q10 Taxa de calor rejeitado 9,72E+06
W2 Taxa de energia limpeza -3,56E+05
W3 Taxa de energia compressao 3,25E+06
w4 Taxa de energia separador -3,63E+06
W5 Taxa de energia separador -4,25E+05
W6 Taxa de energia compressor 1 etapa 3,11E+06
w7 Taxa de energia compressor 2 etapa 9,56E+05
w8 Taxa de energia compressor 3 etapa 3,07E+05

Nota: Considerando uma capacidade de gaseificacdo de 2.000 kg BO/h.
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Figura 12 — Esquema integrado da gaseificagdo de BO de petroleo e producéo de amdnia
sintética no Aspen HYSYS®
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APENDICE J - Simulacéo da produc¢ao de metanol

Uma vez que o gas de sintese derivado da conversdo termoquimica dos residuos de BO de

petroleo tem sido produzido, passa por um processo de limpeza e reforma com vapor do

metano e monoxido de carbono presente, a fim de obter uma corrente rica em hidrogénio.

Posteriormente, a mistura hidrogénio/diéxido de carbono é separada e destinada ao processo

de producdo de metanol sintético. Assim, a Tabela J1 mostra os principais parametros de

operacdo e objetos do simulador Aspen HYSY S® selecionados na abordagem deste processo

em particular.

Tabela J1 — Descricéo da simulacéo da producao de metanol sintético.

Unidade de
Operacgao

Objeto
Aspen HYSYS®

Parametros de
Operacgao

Descrigéo

Separacao de
Soélidos

Cyclone

Eficiéncia: 98%
Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Componente sélido
separado: Carbono

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de separagédo
de particulas solidas presentes no gas
de sintese. Nesta etapa, inclui-se as
cinzas derivadas da gaseificacdo de
BO de petroleo. Considerou-se
desprezivel a mudanca de
temperatura do g&s durante a
separagdo (temperatura constante).

Este equipamento tem uma entrada
(Gés de sintese) e duas saidas que
corresponde aos gases livre de
solidos e os residuos solidos
separados.

Resfriamento do
Gas de Sintese

Cooler

Temperatura final de
resfriamento: 50°C

Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Este  equipamento  permite a
simulacéo do processo de
resfriamento do gés de sintese livre
de particulas sélidas até uma
temperatura de 50°C. O equipamento
apresenta uma entrada (gas quente) e
uma saida correspondente ao gas
resfriado. Da mesma forma, ¢€
definida uma corrente energética de
saida (Q3), a qual corresponde ao
calor rejeitado durante o processo de
resfriamento.
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Limpeza do Gés de
Sintese

P
=

Splitter

Temperatura de saida:
50°C

Pressdo de saida: 100 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de limpeza do
gas de sintese. Apresenta uma
corrente de entrada (referente ao gas
a ser tratado) e duas correntes de
saida: (i) Gas limpo e (ii) Compostos
poluentes na fase gasosa
(hidrocarbonetos pesados) e umidade.
Considerou-se, a opera¢do do sistema
de limpeza a pressdo atmosférica.
Adicionalmente foi considerada uma
corrente energética (W2), a qual
corresponde ao consumo de energia
elétrica no sistema de limpeza de
poluentes gasosos.

Compressao do Gas
de Sintese

¥

Compressor

Pressdo: 1.500 kPa

Eficiéncia
Isentrdpica: 75%

(Ref. [82], [109])

Para simulacdo desta etapa foi
selecionado um compressor
reciproco, o qual permite uma alta
compressdo do gas de sintese limpo,
a fim de garantir a pressdo da reacdo
de reforma. Adicionalmente foi
considerada uma corrente energética
(W3), a qual corresponde ao consumo
de energia elétrica do compressor.

Reforma com vapor
do CH,

—

Plug Flow Reactor

Modelo de Reacéo:
Equacéo cinética -
Reforma do metano

Temperatura de Reforma:
600°C

(Ref. [82], [110])

Queda de pressdo: 25 kPa
(Ref. [88])

Volume reator: 10,6 m®
(adaptado de [155])

Comprimento: 6,0 m
Didmetro: 1,5 m

Para a simulacdo do processo de
reforma de metano foi selecionado

um reator de fluxo pistonado
isotérmico, o qual permita a
incorporacdo de uma  corrente

energética (Q4), a fim de garantir o
fluxo de energia requerido pela
reacdo endotérmica de reforma.

O volume do reator foi considerado o
suficientemente maior (10,6 m3) para
garantir uma conversdo adequada do
metano.

Razdo Vapor/Gés
(SG)

4

Set

O multiplicador pode
tomar valores entre:
00-1,0

Vapor Superaquecido
(1.500 kPa e 250°C)

(Ref. [82],[109])

Este operador permite estabelecer a
vaz&o massica de vapor
superaquecido que sera alimentado ao
reator de reforma do metano,
previamente descrito, tomando como
valor de referéncia a vazdo maéssica
de g&s de sintese limpo e
comprimido.  Neste caso foi
considerada uma razéo SG de 0,35
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Resfriamento do
Géas Reformado

!

Cooler

Temperatura final de
resfriamento: 350°C

Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [81],[110])

Este  equipamento  permite a
simulacéo do processo de
resfriamento do gas reformado até
uma temperatura de 350°C. O
equipamento apresenta uma entrada
(gés quente reformado 600°C) e uma
Gnica saida, a qual corresponde ao
gas resfriado. Isto como o objetivo de
favorecer a reacdo de Shift no
processo seguinte. Da mesma forma,
é definida uma corrente energética de
saida (Q5), a qual corresponde ao
calor rejeitado durante o processo de
resfriamento.

Reforma com vapor
do CO

Reator de Shift

I

Plug Flow Reactor

Modelo de Reacéo:
Equacéo cinética - Shift

Temperatura de Reforma:
250°C

(Ref. [81],[110])

Queda de pressdo: 25 kPa
(Ref. [88])

Volume reator: 10,6 m®
(adaptado de [155])

Comprimento: 6,0 m
Didmetro: 1,5 m

Para a simulacdo do processo de
reforma de mondxido de carbono foi
selecionado um reator de fluxo
pistonado isotérmico, o qual permita
a incorporagdo de uma corrente
energética (Q6), a fim de garantir a
troca de calor com o médio externo.
Isto considerando a  natureza
exotérmica da reacdo de Shift. Com
relacgdo ao volume do reator foi
considerado o suficientemente maior,
a fim de garantir uma conversdo
adequada do CO. Neste caso o reator
somente tem uma Unica entrada e
saida de massa.

Expansdo do Gas
Rico em H,

Valve

Pressdo expansao:
125 kPa

(Ref. [88])

Este equipamento permite a expansdo
do gas rico em hidrogénio ap6s o
processo de reforma a temperatura
constante, sendo que a pressdo do gas
deve ser reduzida até 125 kPa. Isto,
considerando que o separador de
membranas para obtencdo de H, pura
requer uma pressdo de operacdo
préxima a atmosfera.

Separacdo da
Mistura H2/CO2

B

Splitter

Temperatura de saida:
25°C

Pressdo de saida: 100 kPa

(Ref. [106], [107], [108])

Este  equipamento  permite a
simulagdo do processo de separacdo
da mistura de reagentes de interesse
na reacdo de sintese de metanol. O
separador apresenta uma corrente de
entrada (gas quente derivado da
expansdo) e trés correntes de saida:
(i) Hidrogéni0 (ii) Didéxido de
carbono e (iii) Mistura de gases e
vapores residuais. Foi considerada
uma corrente energética (W4), a qual
indica a demanda de energia elétrica
no separador.
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Hidrogénio
Convencional

Este objeto permite misturar duas
correntes. Hidrogénio derivado da
reforma do gas natural, produzido
mediante tecnologias convencionais e

hidrogénio procedente da
Misturador de Hidrogénio da gaseificagdo da E’O de petroleo._ A
; . RS corrente de saida deste objeto
Hidrogénio Gaseificacdo . .
representa o0 hidrogénio total para o
Mixer Temperatura e pressao processo de proplugao de metanc_)l
o sintético, a qual é calculada a partir
constante (25°C e 1,0 bar) i X b
do dioxido de carbono disponivel,
visando obter uma razdo molar de
mistura H,/CO, em torno de 3,0.
Este operador permite estabelecer a
vazdo molar de hidrogénio total
O multiplicador pode (convenC|or_1aI e de gaselflcaga}o de
. BO) requerido no processo de sintese
~ tomar valores acima de
Raz&o molar de metanol, tomando como valor de
. NG 3,0 kmol ar/kmol H, . ~ e
Hidrogénio/Dioxido referéncia a vazdo molar de didxido
de carbono de carbono derivado da gaseificacdo
(H,/CO,) Set (Ref. Balanco de BO. Para este caso foi considerada
e - balang uma raz&o molar de H,/CO, de 3,0, 0
estequiométrico) «
gue garante uma  proporgao
estequiométrica dos reagentes na
reacdo de sintese de metanol.
Hidrogénio Este objeto permite misturar duas
Total (Convencional + |correntes. O  hidrogénio  total
Misturador de Gaseificacdo) (convencional extra e de
Hidrogénio e gaseificacdo) e didxido de carbono.
Dioxido de Dioxido de Carbono Este objeto permitird garantir uma
Carbono propor¢do de mistura H,/CO,
Mixer Temperatura e pressdo | equivalente a 3,0 requerida na sintese
constante (25°C e 1,0 bar) | de metanol.
Compresséo de (3) Etapas ) 3
Para simulagdo desta etapa foram
Etapa 1. Pressio: 15 bar | Selecionados  trés  compressores
Etapa 2. Pressio: 30 bar | feciprocos, a fim de simular o
Compresséo da Etapa 3. Pressdo: 50 bar | ProCesso de COMPressao.
- Adicionalmente foram consideradas
mistura H,/CO, -
Eficiéncia as correntes energeticas (W5, W6,
Isentrpica: 75% W7), as quais correspondem aos
Compressor consumos de energia elétrica dos

(Ref. [146])

compressores.
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Resfriamento da
mistura H,/CO,
Pressurizada

-~ —

Cooler

Refrigeracédo (2) Etapas:
Temperatura final nas
duas etapas: 50°C
Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [141], [142])

Este  equipamento  permite a
simulacdo do processo de
resfriamento da mistura H,/CO,
pressurizada até uma temperatura de
50°C. Para isto é definida uma
corrente energética de saida em
ambos os refrigerados, denominadas
de (Q7) e (Q8), as quais
correspondem ao calor rejeitado para
cada etapa de compresséo.

Aquecedor da
mistura H,/CO,
Pressurizada

—@—

Heater

Temperatura final do
aquecimento: 200°C

Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [146], [147].)

Este  equipamento  permite a
simulacéo do processo de
aquecimento da mistura H,/CO,
pressurizada até uma temperatura de
200°C, a fim de garantir os
requerimentos cinéticos da reagdo de
sintese de metanol. Assim, é definida
uma corrente energética de entrada
denominada (Q9), a qual corresponde
ao calor adicionado para 0 processo
de aquecimento da mistura de
reagentes.

Reator de Sintese
de Metnol

—

Plug Flow Reactor

Modelo de Reacéo:
Equacéo cinética - Sintese
de Metanol
(Ref. [147])

Temperatura de Reacéo:
200°C
((Ref. [139], [141])

Queda de presséo: 25 kPa
(Ref. [88])

Volume reator; 29,5 m®
(adaptado de [155])

Comprimento: 6,0 m
Diametro: 2,5 m

Para a simulacdo do processo de
sintese de metanol foi selecionado
um reator de fluxo pistonado.
Considerando que o0 aumento da
temperatura desfavorece o equilibrio
quimico da reacdo de sintese devido a
sua natureza exotérmica, assumiu-se
uma operacao isotérmica do reator de
sintese, com o intuito de garantir uma
temperatura constante no reator, e
consequentemente, uma conversao
adequada (>90%) dos reagentes. Para
isto é definida uma corrente
energética de saida no reator (Q10).
O volume do reator foi considerado o
suficientemente maior (29,5 m®) para
garantir uma conversdao adequada do
H,/CO, em metanol sintético.

Resfriamento dos
Produtos da Sintese
de Metanol

——

Cooler

Temperatura final: 40°C
Queda de pressdo: 5 kPa

(Ref. [88], [147], [148])

Este  equipamento  permite a
simulacdo do processo de
resfriamento dos produtos da reacao
de sintese de metanol, atingindo uma
temperatura final de 40°C. Para isto
é definida uma corrente energética de
saida no trocador de calor (Q11), a
qual corresponde ao calor rejeitado
durante o processo de resfriamento.
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Destilacdo do
Metano

)

Shortcut Column

Parametros da Coluna

Pressdo no condensador:
1.000 kPa
Pressdo no reboiler:
1.015 kPa
% Molar do metanol no
fundo: 0,1%

% Molar da a4gua no
destilado: 0,1%
Relacdo de Refluxo: 3,0
Fase no topo: vapor

(Ref. [148])

Este objeto permite a simulacdo do
processo de destilacdo do metanol,
onde sdo geradas duas correntes
massicas: (i) Destilado (na fase
vapor) rico em metanol com alguns
tragos de gases e vapor de agua e (ii)
Condensados de vapor de agua. Para
0 processo de destilacdo, sdo
definidas duas correntes energéticas,
as corresponde ao calor adicionado
no fundo da coluna (reboiler) e o
calor no topo da coluna, associados
as correntes (Q12) e (Q13),
respectivamente.

Resfriamento dos
Produtos da Coluna
de Destilacéo

!

Temperatura final: 40°C
Queda de presséo: 5 kPa

(Ref. [88], [147], [148])

Este  equipamento  permite a
simulacédo do processo de
resfriamento dos produtos
procedentes do topo da coluna de
destilacdo, os quais estdo compostos
de metanol, vapor de 4gua e tracos de
gases, principalmente. Esta corrente
abandona a coluna de destilagdo com
uma temperatura em torno de 136°C,
atingindo uma temperatura final de
40°C apos resfriamento. Para isto é
definida uma corrente energética de
saida no trocador de calor (Q14), a

Cooler N

qual corresponde ao calor rejeitado.
Este  equipamento  permite a
Temperatura operacdo: |simulacdo do processo de separacéo
40°C do metanol sintético dos gases
residuais (H, e CO,, principalmente).
Separacdo da Pressdo atmosférica: Deste modo, o separador flash gera
Metano e Gases 1.0 bar uma corrente de emissdes associadas
aos gases leves ndo condensaveis,
(Ref. [88], [148]) enquanto a corrente do fundo do
separador corresponde ao metanol

Separator

liquido sintético.

A Figura J1, mostra o esquema de simulagcdo no Aspen HYSYS® para 0 processo de

reforma do gés de sintese, visando a producdo de metanol sintético, enquanto a Figura J2

mostra o sistema global integrado da gaseificacdo dos residuos de BO de petroleo e o

processo de producdo de metanol sintético. Finalmente, a Tabela J2 e Tabela J3 apresentam 0s

balangos de massa e energia associados ao processo de reforma do gas de sintese e producéo

de metanol sintético.
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Destilagio Metanol
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Figura J1 - Esquema do processo de producédo de metanol sintético no Aspen HYSYS®
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Figura J2 — Esquema integrado da gaseificacdo de BO de petrdleo e producdo de metanol
sintético no Aspen HYSYS®



Tabela J2 - Balango de massa na producgdo de metanol sintético.
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o Fracdo de | Temperatura | Presséo Vazdo ngé_lo Taxa Qe
N Nome Vapor (-) C) (kPa) Molar | Massica Energia
(kmol/h) | (kg/h) (kJ/h)

19 | Gés de Sintese 1,0 529,2 150,0 248,6 | 5771,0 | -157E+07
20 | Cinzas 0,0 529,2 150,0 10,1 337,4 | -2,18E+06
21 | Gas sem solidos 1,0 529,2 150,0 2385 | 5433,6 | -1,35E+07
22 | Gas resfriado 1,0 50,0 145,0 238,5 | 5433,6 | -1,75E+07
23 | Umidade - CxHy 0,0 50,0 100,0 91 298,6 | -2,08E+06
24 | Gés limpo 1,0 50,0 100,0 2294 | 51350 | -157E+07
25 | Gés pressurizado 1,0 479,0 1500,0 | 2294 5135,0 | -1,25E+07
26 | Vapor superaquecido 1,0 250,0 1500,0 99,8 1797,2 | -2,34E+07
27 | Géas reformado 1,0 634,9 1475,0 | 363,7 6932,3 | -2,92E+07
28 | Gas reformado frio 1,0 350,0 1470,0 363,7 6932,3 | -3,27E+07
29 | Gés reforma Shift 1,0 250,0 1445,0 | 363,7 6932,2 | -3,61E+07
30 | Gés expandido 1,0 249,3 120,0 363,7 | 6932,2 | -3,61E+07
31 | Gases - Vapor 0,8 25,0 100,0 121,8 | 31329 | -8,76E+06
32 | Emissdes 1,0 25,0 100,0 96,4 26755 | -1,51E+06
33 | Efluentes 0,0 25,0 100,0 25,4 457,4 | -7,25E+06
34 | Hidrogénio 1,0 25,0 100,0 163,1 328,7 2,65E+02
35 | Dioxido de carbono 1,0 25,0 100,0 78,9 3470,6 | -3,11E+07
36 | Hidrogénio convencional 1,0 25,0 100,0 73,5 148,2 1,20E+02
37 | Hidrogénio total 1,0 25,0 100,0 236,6 476,9 3,85E+02
38 | Mistura H2/CO2 1,0 24,8 100,0 3154 | 3947,6 | -3,11E+07
39 mézg“urﬁzgsg co2 1,0 423,7 15000 | 3154 | 3947,6 | -2,69E+07
40 | Mistura H2/CO2 refrigerada 1,0 50,0 14950 | 3154 3947,6 | -3,08E+07
41 F'\)"résstsuurﬁzHaﬁg 02 1,0 1371 | 30000 | 3154 | 3947,6 | -2,99E+07
42 | Mistura H2/CO2 refrigerada 1,0 50,0 29950 | 3154 3947,6 | -3,08E+07
43 xézguurﬁzgsg co2 1,0 112,9 5000,0 | 3154 | 3947,6 | -3,02E+07
44 | Mistura H2/CO2 aquecida 1,0 200,0 49950 | 3154 3947,6 | -2,93E+07
45 | Produtos Sintese 0,0 200,0 4990,0 | 158,1 | 3947,5 | -3,87E+07
46 | Produtos refrigerados 0,0 40,0 4985,0 | 158,1 39475 | -4,21E+07
47 | Condensados 0,0 180,5 1015,0 78,7 1418,5 | -2,15E+07
48 | Metanol/gases 1,0 136,2 1000,0 79,4 2529,0 | -1,56E+07
49 | Metanol/gases resfriados 0,0 40,0 995,0 79,4 2529,0 | -1,93E+07
50 | Metanol/gases 1,0 39,5 100,0 0,9 12,9 -8,71E+04
51 | Metanol liquido 0,0 39,5 100,0 78,5 2516,0 | -1,93E+07

Nota: Considerando uma capacidade de gaseificacdo de 2.000 kg BO/h.
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Tabela J3 - Balango de energia na producéo de metanol sintético.

N° Nome Taxa de Energia (kJ/h)
Q3 Taxa de calor de rejeitado 3,96E+06
Q4 Taxa de calor de reforma CH4 -6,68E+06
Q5 Taxa de calor rejeitado 3,53E+06
Q6 Taxa de calor de reforma CO 3,32E+06
Q7 Taxa de calor rejeitado 3,87E+06
Q8 Taxa de calor rejeitado 8,69E+05
Q9 Taxa de calor adicionado 8,85E+05
Q10 Taxa de calor no reator 9,38E+06
Q11 Taxa de calor rejeitado 3,39E+06
Q12 Taxa de calor evaporador 1,24E+07
Q13 Taxa de calor condensador -7,49E+06
Q14 Taxa de calor rejeitado 3,76E+06
W2 Taxa de energia limpeza -3,56E+05
W3 Taxa de energia compressdo 3,25E+06
W4 Taxa de energia separador H2 -3,74E+06
W5 Taxa de energia compressor 1 etapa 4,11E+06
W6 Taxa de energia compressor 2 etapa 8,71E+05
W7 Taxa de energia compressor 3 etapa 6,30E+05

Nota: Considerando uma capacidade de gaseificacdo de 2.000 kg BO/h.
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ANEXO A - Producao de hidrogénio a partir da
gaseificacao de misturas de BO petroleo/biomassa
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Gasification of oil sludge (OS) from crude oil refinery and biomass was investigated to
evaluate hydrogen production and its potential use in diesel oil hydrodesulphurization
process. Gasification process was studied by Aspen Hysys® tools, considering different
kinetic model for main OS compounds. Air and superheated steam mixtures as gasifying
agents were simulated. Gasification parameters like: temperature, syngas chemical
composition and gas yield were evaluated. Results showed OS thermal conversion needs a
working temperature above 1300 °C to ensure a high conversion (>90%) of OS compounds.
Thermal energy requirement for gasification was estimated between 0.80 and 1.25 kWh/kg
0S, considering equivalence air (ER) and steam/oil sludge (SOS) ratio between 0.25-0.37 and
0.2—1.5 kg steam/kg OS, respectively. The gas yield was 2.28 Nm?®/kg 0OS, with a H, content
close to 25 mol%, for a H, potential production about 1.84 Nm?3 H,/kg OS; nevertheless,
when OS and biomass mixtures are used, hydrogen production increases to 3.51 Nm?> Hy/kg
0S, meaning 37% of H, (from natural gas) required for diesel oil hydrodesulphurization
could be replaced, becoming an added value technological alternative for OS waste con-
version as a source of H,, inducing a considerable reduction of greenhouse gases and non-
renewables resources.

© 2018 Hydrogen Energy Publications LLC. Published by Elsevier Ltd. All rights reserved.

Introduction

(0.2 wt%) [2], where United States and China are the largest
producers, with an annual production of O nearly 4.5 and 3.0
million tons, respectively [3,4], whereas, the amount OS pro-

According to the OPEC report, global refinery capacity for
crude oil is above 90 mb/d (4313 million tons/year, based on
crude oil WTI at 39.6 API) [1]. This industry generated a
considerable amount of oil sludge (OS), producing around 1.0
ton of this residue for every 500 tons of crude oil processed

* Corresponding author.
E-mail address: aldeuis@gmail.com (A. Martinez Gonzdlez).
https://doi.org/10.1016/j.ijhydene.2018.03.025

duced by the petrochemical industry in Brazil was estimated
in 0.23 tons per year. In these sense, in coming years, a global
production of OS between 8.6 and 43 million tons/year is ex-
pected considering a OS production yield around 0.2 and
1.0 wt% of oil processed, respectively.

0360-3199/© 2018 Hydrogen Energy Publications LLC. Published by Elsevier Ltd. All rights reserved.
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Abbreviations

BOS Biomass-to-oil sludge ratio
BTX Benzene Toluene Xylene
ER Equivalence ratio

LHV Lower heating value

HHV Higher heating value

HDT Hydro-desulfurization technology
HSD High sulfur diesel

(OF] Oil Sludge

PAH Polycyclic aromatic hydrocarbon
SARA  Saturated aromatic resins asphaltenes
SOS Steam-to-oil sludge ratio

SS Steam-to-syngas ratio

TPH Total petroleum hydrocarbon

WGS  Water—gas shift

mb/d  Millions of barrels per day

el Chemical reaction rater (mol/m?>-s)

A; Pre-exponential factor from Arrhenius's
equation (1/s)

B Activation energy (kJ/kmol)

R Ideal gas constant (8.3145 kJ/kmol-K)

T Absolute temperature (K)

[CxHy] Molar concentration of hydrocarbon (mol/m?)

[Ha] Molar concentration of hydrogen (mol/m®)

[05] Molar concentration of oxygen (mol/m?)

[H,0]  Molar concentration of water (mol/m?)

[CO,] Molar concentration of carbon dioxide

(kmol/m?®)
[C12HgS] Mass concentration of hydrocarbon
dibenzothiophene (ppm)

o Order of chemical reaction with respect to
hydrocarbon (-)

B Order of chemical reaction with respect to
hydrogen (-)

% Order of chemical reaction with respect to
oxygen (1)

d Order of chemical reaction with respect to
water (-)

€ Order of chemical reaction with respect to
carbon dioxide (-)

a Index of temperature intensity in chemical
kinetic

Oil sludge is considered a recalcitrant residue, consisting
mainly of a complex mixture of water, solids, heavy hydro-
carbons, polycyclic aromatic hydrocarbons (PAHs) and heavy
metals [5,6]. Its pH value can range from 6.5 to 7.5 and its
chemical composition depends on: oil origin, oil process
scheme, equipment and reagents used in refining process. 0OS
total petroleum hydrocarbon (TPH) content may range from 5
to 86.2 wt%, whereas water and solids content will range from
30 to 85 wt% and 5—46 wt%, respectively [7]. OS organic com-
pounds content can generally be classified into four fractions:
aliphatic, aromatic, NSO compounds (Nitrogen, Sulfur and
Oxygen) and asphaltenes [8]. In this way, the most common
compounds are: alkanes, cycloalkanes, benzene, toluene,

xylenes, naphthalene, phenols, and various PAHs, among
them: phenanthrene, anthracene, chrysene, benzofluorene,
and pyrene [3]. Presence of asphaltenes and resins along with
free water can be responsible of oil-water emulsion stability,
since these components contain hydrophilic fractions [9,5].

In recent years, management and final disposal of OS
generated during oil refining process has received increasing
attention due to its high concentration of PAHs and heavy
metals, being recognized as a hazardous waste in many
countries, in such a way that inadequate disposal or insuffi-
cient treatment can pose serious threats to environment sta-
bility and human health [10,8]. A variety of physicochemical,
biological and thermal methods for OS treatment have been
recently developed, such as: centrifugation, solidification/
stabilization, solvent extraction, ultrasonic treatment, incin-
eration, pyrolysis [11-13], and in some literature reporting use
of microbial and biodegradable materials [3,14]. However, the
efficiency of chemical and biological OS treatment systems is
affected by the formation of water-oil stable emulsion, which
leads an increase in investment and operational cost in
comparison with thermal treatment [15]. So, thermal pro-
cesses like pyrolysis and gasification have become promising
methods for OS treatment, where significant production of
fuel gases and liquids with high hydrocarbon content (C,Hy)
are expected with physic-chemical characteristics compara-
ble to low grade petroleum distillates [16—18].

Shuo et al. [19] accomplished OS pyrolysis with oil sludge
ash additive and noted that oily products quality was
improved by Al,0s, Fe,05 addition. Huang et al. [20] proposed
catalytic pyrolysis in two stages for treatment of different OS
types, showing that for catalytic temperatures higher than
1000 °C the hydrogen production rate can range from 0.11
Nm?/kg OS to 0.28 Nm>/kg OS, while temperatures lower than
1000 °C favor the production of CH, and CO. Molt6 et al. [21]
studied OS pyrolysis/gasification from different sources of a
crude oil refinery. Influence of heating rate, oxygen presence
and residence time over syngas composition was tested,
finding for a heating rate of 4 K/s the highest H,/CO ratio.
Nevertheless, for higher heating rates of about 10 K/s a
reduction in H, composition was observed, while CH,4 and CO,
syngas contents were increased. Panek et al. [22] evaluated OS
pyrolysis by thermo-gravimetry in a laboratory-scale reactor
using calcium oxide as an additive, which limits char forma-
tion (solid coal) to less than 2 wt% and promotes large amount
of oil rich on aliphatic compounds with a Higher Heating
Value (HHV) of about 42 MJ/kg and low sulfur content.

Gasification is considered a clean technology for energy
conversion with minimum environmental impact using
biomass and solid wastes as feedstock. Although OS gasifi-
cation is not common, this technology is used to obtain a
producer gas rich in H,, CO, CH, and (CsHy) [23]. However, gas
composition depends on raw material, operating conditions
and gasifier design, as well as on gasifying agent (air, vapor,
oxygen or mixtures between them) [24,25]. Production of
hydrogen-enriched syngas from renewable biomass or
organic wastes through gasification process has been inten-
sively explored because of its low operation cost and high
possibility for commercialization [26,27]. Many scientific
works have been dealing with enhancing hydrogen yield from
various wastes. Cao et al. [28] tested sugarcane bagasse
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gasification in supercritical water for hydrogen production.
Results showed that hydrogen yield increased from 17.01 to
35.26 mol/kg at 650 °C when catalyst load of about 20 wt%.
Na,CO; was used. Nipattummakul et al. [29] evaluated
hydrogen production from sewage sludge and noted that an
increase in reactor temperature favored a hydrogen yield
(0.076 g/g sample at 1000 °C), while steam as gasifying agent
increased the hydrogen yield three times as compared with air
gasification. Similarly, using hydrochar derived from hydro-
thermal carbonization of sewage sludge, Gai et al. [30] studied
the hydrogen-rich gas production by steam gasification and
demonstrated that presence of Fe, Ni, alkali and alkaline earth
metals (i.e. K, Na, Ca, Mg), resulting in a higher hydrogen yield
and energy efficiency.

On the other hand, deep hydrodesulphurization processes
require considerable hydrogen amounts of around 60—170
Nm?® H, per m*® of fuel oil [31]. Currently, 96% of global
hydrogen production comes from fossil fuels, being steam
catalytic reforming of light hydrocarbons - as natural gas and
liquefied petroleum gas (LPG) - the main method of hydrogen
production (>75% of total H, production) [32]. Despite natural
gas has a lower sustainability ranking as source of hydrogen
production, it represents a most commonly raw material for
this purpose. However, there will not be enough natural gas
available to satisfy an increase in demand for hydrogen [33],
therefore the search for new sources and routes to hydrogen
production like OS gasification and biomass mixtures be-
comes necessary.

In this sense, this work proposes an alternative treatment
of OS generated in a medium size crude Brazilian oil refinery
as a non-conventional new route for hydrogen production,
considering OS environmental management and economic
valorization its final disposal. Such alternative explored is
based on gasification process for production of hydrogen-
enriched syngas, which can be used in hydrotreatment pro-
cesses [34]. For this purpose, a simulation for referred alter-
native was approached, where hydrogen production from OS
and some gasification performance parameters were studied.
Likewise, a scenario of OS-biomass co-gasification for
hydrogen production and potential use in crude oil refinery
process was evaluated.

Table 1 — Elemental composition of residual biomasses
and energy crops on dry basis [35].

Component Sugarcane Rice husk Eucalyptus Pine
bagasse (Wt%)  (Wt%) (Wt%) (Wt%)
C 44.80 40.96 49.10 49.25
H 5.35 4.30 5.87 5.99
(6] 39.55 35.86 43.97 44.36
N 0.38 0.41 0.30 0.06
S 0.01 0.02 0.01 0.03
Ash 9.91 18.45 0.75 0.31
Total 100 100 100 100

Process description and simulation

Initially, model components for refining products and OS
compounds were chosen from Aspen-Hysys database.
Chemical reactions and kinetic parameters were taken from
literature according to the main OS compound previously
selected. OS gasification process, hydrogen conventional
production from catalytic steam reforming of natural gas and
hydrodesulphurization of high sulfur diesel (HSD) were
simulated by using Aspen-Hysys 8.6 software. OS gasification
process was extended to hydrogen production by syngas
reforming to obtain highest possible hydrogen, as shown in
Fig. 1. OS and biomass mixtures were considered with the
purpose to estimate the maximum hydrogen yield obtained
from an integrated OS-biomass co-gasification system. Table 1
shows elemental composition of main residual biomasses and
energy crops, which can potentially be used with OS in co-
gasification process. Conventional hydrogen fraction that
could be replaced by hydrogen from OS gasification, in HSD
hydrodesulfurization process, was calculated.

Selection of model components for refining products and oil
sludge

To carry out the simulation cases was considered the annual
production of petrochemical derivatives from crude oil
refining in Brazil, which was taken from the Brazilian
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Fig. 1 — Scheme of hydrogen production from oil sludge gasification and its use in diesel oil hydrodesulphurization process.
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Table 2 — Main petrochemical derivatives obtained in Brazilian refineries - 2014 [36] and hypothetical model components

used in Aspen-Hysys 8.6.

Unified Components Barrel/day vol% Number of Carbons Components model
Gasoline 499861 22.90 C4-C1o Octane: CgH1g

GLP 130784 5.99 C3-Cy Propane CsHg

oil 1137979 52.14 Co-Cao Cetane: Ci6Hza

Kerosene 105115 4.82 Co-C1g Decane CqoHjo

Oil Sludge 4365 0.20 Aromatics “BTX - Phenol — Naphthalene, Others
Other Wastes 304359 13.95 Cso C3oHe2

Total 2182463 100.00 - -

& BTX: Benzene, Toluene e Xylene.

Table 3 — Hypothetical mass composition of OS
considered for simulation.

Components Molecular Weight wt%
(kg/kmol)
Benzene 78.0 10.0%
Toluene 92.0 10.0%
Naphthalene 128.0 10.0%
Phenol 94.0 10.0%
Xylene 106.0 10.0%
Anthracene 178.0 5.0%
Pyrene 202.0 5.0%
Phenanthrene 178.0 5.0%
Chrysene 228.0 5.0%
Water 18.0 20.0%
Sulfur 32.0 1.00%
Ash + Others Oxides (CaO) 56.0 9.00%
Total 100%

Table 4 — Ultimate and proximate analysis on dry basis
and calorific value of oil sludge.

Analysis Value
Ultimate (wt%) on dry basis

Carbon 89.3%
Hydrogen 6.9%
Oxygen 2.4%
Sulfur 1.4%
Proximate (wt%) on dry basis

Moisture 20.0
Ash 9.0
Volatile Matter 16.9
Fixed Carbon 54.1
Energy content (MJ/kg) on dry basis

HHV 39.9
LHV 38.5

statistical yearbook on oil, natural gas and biofuels to 2014
[36]. Due to high diversity of energetics and non-energetics
petrochemicals generated in oil refining, pragmatism
advised to select six unique products to delimit the study and
facilitate simulation. In this way, total production of gasoline
type A and aviation, total diesel oil and fuel oil, and total
kerosene for illuminating and aviation were unified in single
products called: gasoline, oil and kerosene, respectively.
While OS production was assumed as an amount equivalent

to 0.20 wt% of crude oil fed [3]. Table 2 shows the annual
production of unified petrochemical derivatives.

Table 2 also shows representative carbons number for each
refinery products, as well as model components used in
Aspen-Hysys 8.6 software for simulation of OS thermal con-
version. Thus, for gasoline case, octane (CgH1g) was selected as
hypothetical model compound to represent mixture of low
molecular weight paraffinic hydrocarbons contained in it,
where there are components with molecular structures be-
tween 4 and 12 carbons. Others hypothetical model com-
pounds adopted for simulation can be seen in Table 2. OS was
simulated as a mixture of aromatic hydrocarbons with high
molecular weight, such as BTX (Benzene, Toluene and Xylene)
and some compounds of 2 and 3 aromatic rings [3]. Table 3 and
Table 4 show the hypothetical chemical composition and ul-
timate and proximate analysis for OS, respectively.

Chemical reactions and kinetic parameters

For simulation of OS gasification process, steam catalytic
reforming, thermal cracking and partial oxidation reactions
were considered to analyze the decomposition of heavy hy-
drocarbons present in oily waste. Likewise, the main homo-
geneous and heterogeneous reactions between char and non-
condensable gases derived from pyrolysis and OS gasification
(Table 5) were contemplated.

Chemical kinetics for each reaction considered in this
study was described as a combination of two functions, one
corresponds to velocity constant, highly influenced by tem-
perature as established by Arrhenius equation. The other one
refers to a mathematical expression, which depend on molar
concentration of reactants involved in chemical kinetic. Thus,
Eq. (1) represents general reaction rate for each one of
chemical reactions described in Table 5. Main kinetic param-
eters for each chemical reaction, such as: pre-exponential
frequency factor of Arrhenius function, activation energy
and exponential coefficient - that define the order of each
chemical reaction - can be seen in Table 6.

ai
R-T

0Oil sludge gasification scheme

OS gasification scheme is initially composed of a crude oil
distillation unit to estimate the main products from oil
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Table 5 — Chemical reactions considered in OS gasification simulation.

T; Chemical reaction Stoichiometry Stoichiometric AH (kJ/mol)
Iy Partial oxidation of the phenol CgHgO + 40, — 6CO + 3H,0 —1300
Iy Partial oxidation of the naphthalene CyoHg + 50, — 10CO + 4H, —2200
I3 Partial oxidation of benzene CeHg + 4,50, — 6CO + 3H,0 —1500
Iy Partial oxidation of toluene C;Hg + 3,50, — 7CO + 4H, —1800
Is Partial oxidation of xylene CgHyp + 40, — 8CO + 5H, —2100
Tg Partial oxidation of the anthracene C14Hyp + 70, — 14CO + 5H, —3000
I, Partial oxidation of phenanthrene C14H10 + 70, — 14CO + 5H, —3000
Ig Partial oxidation of the pyrene Cy6H1p + 80, — 16CO + 5H, —3200
Iy Partial oxidation of the chrysene CygH1p + 90, — 18CO + 6H, —3700
I Partial oxidation of char (C) 2C+ 0,—2CO -110
r11 Total oxidation of CO 2C0O + 0, —2C0, —283
12 Hydrogen oxidation 2H, + 0, —»2H,0 —240
I3 Partial oxidation of nitrogen N; + O, —» 2NO +181
T14 Thermal cracking of phenol CgHgO— CO + 0.4 C10Hg + 0.15C¢Hg + 0.10CH4 + 0.75H;, +51
Iis Thermal cracking of naphthalene CioHg— 6.5C+ 0.5CgHg + 0.5CH4 + 1.5H, —150
T Reforming the benzene CeHg + 2H,0— 1.5C + 2.5CH, + 2CO -7.8
I17 Reforming the toluene C7Hg + 2H,0— 2C + 3CH4 + 2CO —12
Iig Reforming the xylene CgHjo + 2H,0— 2CO + 0.556CsHg + 2.667CH,4 +90
I19 Reforming the anthracene Ci14H10 + 2H,0— 2CO + 0.10CgHg + 0.4CH4 + 3.7H; + 0,55C;0Hg + 5,5C +94
oo Reforming the phenanthrene C14H10 + 2H,0— 2CO + 0.10C¢Hg + 0.4CH4 + 4.7H;, + 0,30C;0Hg + 8C +79
I Reforming the chrysene CigH1z + 2H,0— 2CO + 0.13CeHg + 0.33CH4 + 4.43H; + 0,63C;0Hs + 8,59C +81
T2 Reforming the pyrene C16Hi0 + 2H,0— 2CO + 0.1C¢Hg + 0.3CH4 + 5.7H; + 0.1C1oHg + 12.1C +38
T3 Hydrogenation of char C+ 2H; — CHy -75
Tos Boudouard reaction C+ CO,—2CO +170
o5 Gasification of char C+ H,0—-CO+ H, +130
Toe CaCO; Formation CaO + CO, —CaCos3 —-170
ioys Reforming methane CH4 + H,O— CO+ 3H, +206
Tog Shift reaction CO+ H,O—H, + CO, —41
TIog Desulphurization Reaction C12HgS + 2H; —»Cq1oHyp + H,S —-90

refining. The refining unit was simulated taking into account
an average capacity ~1000 t/h of crude oil (WTI at 39.6 API),
while products obtained from atmospheric distillation were
estimated from yields and components described in Table 2.
The OS and HSD fuel will be fed to gasification and hydro-
desulphurization units, respectively, as shown in Fig. 1. The
OS produced correspond to 0.20 wt% of refined crude oil
(2000 kg/h). This OS is pumped to gasification reactor which
consists of four stages: the first one corresponds to combus-
tion, where a fraction of oily waste is burned to obtain the
thermal energy required, the second one refers to pyrolysis/
gasification zone. Both stages were simulated using a con-
version reactor (hydrocarbon partial oxidation) and an
isothermal piston flow tube reactor, respectively. Combustion
and pyrolysis/gasification reactors operation were considered
simultaneous with heterogeneous reactions (Table 5).
Subsequently, the third stage of OS gasification corre-
sponds to char/coke gasification process, where main chem-
ical reactions take place in the solid/gas phase. This process
was simulated by using a conversion reactor, considering the
following order for carbon reactivity: RC + O, »
RC + H,0 » RC + CO, » RC + H,. Energy requirements for these
endothermic reactions is provided by excess thermal energy
from oxidation process. After gasification of char/coke, two
streams are generated, one is a solid phase consisting of ash
and carbonaceous material, while other one is a gas phase rich
in H,, CO, CO,, steam, CH, and light hydrocarbons. Gas phase
passes through the last stage of gasification process (reduction

zone), where homogeneous chemical reactions are predomi-
nant. This gasification stage was simulated by adiabatic piston
flow reactor, where steam reforming of CH, and Shift re-
actions take place.

Hydrogen production from oil sludge gasification scheme

This alternative corresponds to hydrogen production from
syngas steam reforming. Product gas passes through a cyclone
for solids and ash separation, after cleaningit is pressurized at
1500 kPa before entering to reforming reactor with high
pressure steam (at 1500 kPa and 250 °C). Considering the
exothermic nature of Shift reaction, where chemical equilib-
rium is displaced towards H, formation as temperature de-
creases, the product gases are cooled at 350 °C to favor CO
conversion into hydrogen and CO,. These last steps involve an
addition of two piston-flow tubular reactors, one corresponds
to adiabatic reactor for methane steam reforming, while sec-
ond one refers to a Shift reactor with operation temperature
between 250 and 350 °C, ensuring a CO high conversion.

Afterward, product gases are expanded in a valve to
120 kPa. A separation unit was considered to obtain a
hydrogen-enriched gas. Residual gases correspond to non-
condensable gases mixture (CO, CO,, CH, N,, among
others), hydrocarbons and mainly steam, which is separated
as aliquid phase by flash column at atmospheric pressure. Dry
gasses and condensates are emissions and effluents from OS
gasification process, respectively.
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Table 6 — Kinetic parameters of the main chemical reactions in OS gasification.

1; (mol/m3-s) A; E,i (kJ/kmol) o B Y 3 € Al Reference
Iy 0.655 x 10° 80235 0.5 0 1.0 0 0 1 [37]
I, 0.6546 80235 0.5 0 1.0 0 0 1 [38]
I3 2.4 x 10™ 1.26 x 10° —-0.1 0 1.85 0 0 0 [39]
T4 2.4 x 10" 1.26 x 10° —-0.1 0 1.85 0 0 0 [39]
Is 20.7 8.02 x 10* 0.5 0 1.0 0 0 1 [39]
Te 20.7 8.02 x 10* 0.5 0 1.0 0 0 1 [40]
Iy 20.7 8.02 x 10* 0.5 0 1.0 0 0 1 [40]
Is 2.08 x 10 1.65 x 10° 0.5 0 1.0 0 0 1 [40]
Ty 2.08 x 10 1.65 x 10° 0.5 0 1.0 0 0 1 [40]
o 3.70 x 10%° 1.50 x 10° 1.0 0 0 0 0 0 [41]
11 3.98 x 10%° 1.67 x 10° 1.0 0 0.25 0 0.5 0 [42]
T 2.19 x 10 1.09 x 10° 0 1.0 1.0 0 0 0 [42]
i 1.81 x 10%° 5.59 x 10° 1.0 0 0 0 0 0 [43]
o 1.0 x 107 1.0 x 10° 1.0 0 0 0 0 0 [44]
I'1s 1.0 x 10™* 3.5 x 10° 1.6 -0.5 0 0 0 0 [45]
i 2.0 x 10%* 4.43 x 10° 1.3 —0.4 0 0.2 0 0 [37]
T17 3.3 x 10™° 2.47 x 10° 1.0 0.5 0 0 0 0 [46]
o 3.3 x 10%° 2.47 x 10° 1.0 0.5 0 0 0 0 [45]
T1o 1.7 x 10 3.50 x 10° 1.6 -0.5 0 0 0 0 [45]
) 1.7 x 10** 3.50 x 10° 1.6 -0.5 0 0 0 0 [45]
T21 1.7 x 10 3.50 x 10° 1.6 -0.5 0 0 0 0 [46]
T22 1.7 x 10** 3.50 x 10° 1.6 -0.5 0 0 0 0 [46]
) rps 5.03 x 10** 149 1.0 0 0 0 0 0 [41]
D T 1.05 x 10%3 1.35 x 10° 1.0 0 0 0 0 0 [41]
Ios 2.0 x 10° 49887 1.0 0 0 1.0 0 0 [47]
Do 10.2 1.86 x 10° 1.0 0 0 0 0 0 [48]
by, 3.0 x 108 1.25 x 10° 1.0 0 0 1.0 0 0 [40]
D o 2.78 x 10° 12600 1.0 1.0 0 1.0 1.0 0 [40]
D o 2.9 x 108 8.7 x 10* 1.0 0 0 0 0 0 [49]
3 For Eq. (1) the concentration [CxHy]” is equivalent to.[C]* = [CO]* = [Np]* = [C1oHgS]”

b) Reaction rate for reforming methane (kmol/m?-s)

9 Shift reaction rate: r; = A;-exp (%) . { [COJ*-[H20]° — %} (kmol/m>-s).In(Keq) = — 3,540 + 49

Conventional hydrogen production scheme

Currently, hydrogen is produced primarily via catalytic steam
reforming, partial oxidation, auto-thermal reforming of nat-
ural gas and methane catalytic cracking [50]. For simulation
purposes, catalytic steam reforming of natural gas was chosen
as conventional hydrogen production reference. Process
scheme for this operation is shown in Fig. 1 integrated with OS
gasification scheme. A natural gas stream at atmospheric
pressure and room temperature is considered, which is pres-
surized to 1500 kPa, 25% of this stream is fed to combustion
process in a conversion reactor, to obtain thermal energy
required for catalytic steam reforming process. Remaining
natural gas is loaded to reforming process with superheated
steam at 1500 kPa and 250 °C, with a ratio of 2.5 kg of super-
heated steam per kg of reformed natural gas. For catalytic
steam reforming process, a piston-flow tubular reactor was
chosen, being methane thermal conversion and water gas
Shift, the main chemical reactions considered in this section.
Kinetic parameters for these reactions are described in Table
6. Subsequently, reforming process products are cooled at
350 °C to promote Shift reaction. Temperature drop reduces
reaction rate, making necessary to incorporate specific cata-
lyst to increase it when reactor operates at low temperatures.

CO conversion process into hydrogen was simulated in a
piston-flow tubular reactor with same characteristics of

natural gas reforming reactor, previously established. After
Shift reactor, products are expanded in a valve to 200 kPa.
Hydrogen is separated through a membrane, where two flows
are obtained: one correspond to hydrogen-enriched stream
and the other one represents a steam, CO and CO, mixture.
This last stream is fed to the flash separation column, where
non-condensable gases are separated from water steam at
atmospheric pressure.

Diesel oil hydrotreatment scheme

Hydrodesulphurization process for HSD fuel (5000 ppm S) was
simulated to produce low sulfur diesel (50 ppm S) by hydro-
treating process with hydrogen from non-conventional pro-
cess. In this section, two hydrogen production alternatives
were considered: one corresponds to natural gas steam
reforming by conventional technologies and the other one is
hydrogen from OS gasification. Thus, a hydrogen mixture
from both alternatives was used, which is pressurized at
3000 kPa and then cooled at 350 °C and constant pressure.
Hydrogen mixture and HSD fuel are blended in a pre-
saturation unit before entering to hydrodesulphurization
reactor. For simulation of hydrodesulphurization process, a
piston-flow tubular reactor with heat exchange was used,
which allows to maintain reactor temperature at 360 °C,
ensuring a chemical reaction between hydrogen and sulfur


https://doi.org/10.1016/j.ijhydene.2018.03.025
https://doi.org/10.1016/j.ijhydene.2018.03.025

7814

INTERNATIONAL JOURNAL OF HYDROGEN ENERGY 43 (2018) 7808—7822

¢ ®
) 53 - 51 50 3%
— 34 t 52 [ji lek‘-—*@. 9 18 5 &
3—@ 5 Q14 57 H2 Separator 2 g i 3
=6 gz—'g_ - Desulfurization 47 : 3
q & 11 Q15 :1 IS Flash Flash Separator 2 < qQu 38
9 Pyrolysis - Gasification  *Q16 Q1 Separator 3 e 44 |40 34
T— , | . 3
Q1 l E"@{m = l Reduction Zone 23 58 46+ X ; é
i g 2T 7
Ol Refinery Oxidation 1Q3 13 Syngas Reformer H 3 NG Reformer
2 Zone 16 18 © — —— Separation_1 -
R Q : ul | Q@7 1 NG &~
Py | 15 Steam 1Q4 ’;'x l S —ﬂ 4 Combustxox: ‘1 35
2 e I - 3 os-| X 128 Reactor 2 | tQ9
62 | A
Char Gasification | 1° { 23 29 | O e
5 64 }# 21 - b
60 +=018 i 26 Flash . Q
Q19 Q 65 | JCyclone n Se;arator 1
: ; Biomass Decomposition 06 N
Wet Biomass Drying p J Q0 [20 Q L_a30

Shift lactor_l

Fig. 2 — Scheme of hydrogen production from oil sludge and biomass mixture co-gasification and its use in diesel oil

hydrodesulphurization process.

compounds present in HSD fuel. Sulfur compounds were
represented by dibenzothiophene (C;,HgS) as model com-
pound for simulation. Hydrodesulphurization reaction rate
and main kinetic parameters considered for this process are
shown in Table 6 and Fig. 1 shows the integrated operating
scheme between hydrogen production processes from OS
gasification and conventional methods with HSD hydro-
desulphurization process.

Oil sludge and biomass co-gasification scheme
In order to increase hydrogen production, an OS/biomass co-

gasification scenario was developed. For simulation of this
scenario, sugarcane bagasse was chosen as residual biomass

—©—Phenol-Cracking
Toluene-Reforming

—#A— Naphthalene-Cracking
--®--Pyrene-Cracking

for co-gasification process. Table 1 shows elemental compo-
sition of biomass selected, where high C/H ratio (C/H ~ 8) and
its availability make it significantly attractive. Fig. 2 shows co-
gasification scheme for hydrogen production from OS and
biomass mixture gasification. Thus, biomass fed to gasifier
(50 wt% moisture) is initially preheated in a drying system
using thermal energy from syngas. Biomass with 10 wt%
moisture enters in the gasifier oxidation zone to provide
required thermal energy in pyrolysis and gasification zones.
Biomass combustion as well as biomass pyrolysis/gasification
process were simulated by means of a total and partial
oxidation conversion reactor, respectively. Both reactors are
operated simultaneously supplying energy requirements of
char gasification reactions (endothermic reactions) by thermal
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Fig. 3 — Conversion of main reforming and thermal cracking reactions of OS model compounds.
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energy released in oxidation zone (exothermic reactions).
After char gasification, two streams are generated, one cor-
responds to solid phase (ashes and carbonaceous material)
and the other one corresponds to gas phase (H,, CO, CO,, CHy,
steam and light hydrocarbons). Reduction zone was simulated
by adiabatic piston flow reactor, where homogeneous re-
actions (chemical reactions in gas/gas phases) take place,
particularly methane steam reforming and Shift reaction.

Results and discussion

Specific energy requirements in reactor's oxidation and gasifi-
cation zones, gasifier temperature, gas chemical composition,
specific production of syngas and hydrogen were evaluated.
Also, influence of air equivalent ratio (ER) and superheated
steam to sludge ratio (SOS) on different gasification parameters
were studied, considering the integrated operation scheme
shown in Fig. 1.

Energy requirements for oil sludge gasification

A sensitivity analysis between gasification temperature and
OS compounds conversion by chemical reforming and ther-
mal cracking reactions were performed, as shown in Fig. 3.
Thus, simulation indicated that temperatures between 1200
and 1400 °C ensure an effective conversion of high molecular
weight hydrocarbons. Furthermore, gasifier should operate in
a suitable ER and SOS condition, such that exothermic re-
actions of partial oxidation provide the required thermal en-
ergy for OS gasification.

To achieve an internal gasification temperature around
1300 °C, which ensure a significant OS conversion into light
hydrocarbons (>90%), it was necessary to determine suitable
ER and SOS ratios for such purpose. Fig. 4, shows specific

energy released behavior in combustion process (exothermic
reactions) and energy requirements for gasification process
(endothermic reactions), considering different ER and SOS
ratios. It was noted as ER increases, specific thermal energy
released in combustion zone becomes higher than required
energy in the reduction zone.

Considering a minimum SOS ratio of 0.2 kg steam/kg OS (it
corresponds to initial moisture content in oily waste close to
20 wt%.) and ER ratio of 0.25, a gasification temperature close
to 1300 °C could be achieved, where 0.80 kW-h/kg OS of
thermal energy would be required for this process. Although,
when a higher flow of superheated steam is supplied to gasi-
fication reactor, the specific energy released in combustion
zone is smaller and therefore it is necessary to increase ER
ratio to reach predetermined gasification temperature of
1300 °C. Thus, for cases where 0.5 and 1.0 kg steam/kg OS are
supplied, specific energy increases from 0.96 to 1.25 kW-h/kg
0OS, which leads to an increase in ER ratio from 0.30 to 0.37,
respectively, therefore pre-set gasification temperature at
1300° C is guaranteed.

Oil sludge gasification temperature

Fig. 5 shows an increase of gasification temperature as ER ratio
increases and oxidation reactions are promoted by greater
oxygen availability. However, injection of superheated steam
into reactor tends to decrease its internal temperature. Thus,
for an ER ratio of 0.30 and 0.2 kg steam/kg OS, gasification
temperature - according to simulation results - will be around
1340 °C, whereas for SOS ratios of 0.5, 1.0 e 1.5 kg steam/kg OS,
internal gasification temperature decreases at 1300 °C, 980 °C
and 800 °C, respectively. Accordingly, progressive addition of
superheated steam to OS gasification process reduces tem-
perature and therefore compromises the catalytic steam
reforming and thermal cracking reactions.

-8-Combustion Zone —A—Gasification Zone (0.2 kg steam/kg OS)
—6—Gasification Zone (0.5 kg steam/kg OS) Gasification Zone (1.0 kg steam/kg OS)
2.0
1.8 4
1.6 4

Specific Energy (kW-h/kg Oil Sludge)

0.05 0.10 0.15 0.20 0.25
Equivalence Ratio (ER)

0.30

0.35 040 045 0.50  0.55 0.60

Fig. 4 — Specific energy requirements for OS gasification process at different ER and SOS ratios.
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Fig. 6 — Hydrogen molar concentration profile in syngas at different ER and SOS ratios.

Chemical composition and syngas yield

According to Fig. 6, a considerable increase of hydrogen molar
concentration in syngas was noted as superheated steam and
ER ratio were increased, in agreement with Maoyun et al.’s
results [51]. Steam promotes reforming reactions of heavy
hydrocarbons into compounds of smaller molecular size,
mainly CH,, CO, light hydrocarbons and H,. When gasification
process is carried out at minimum SOS and 0.20 ER ratio, a
hydrogen content of 17 mol.% in syngas is expected. Never-
theless, when a larger steam amount is supplied into gasifier
(>0.5 steam/kg OS), a higher hydrogen content in syngas is
achieved (25 mol.%).

Influence of ER and SOS ratios over syngas yield behavior is
showed in Fig. 7. According to simulation, for ER ratio of 0.30
and SOS ratio of 0.2 steam/kg OS, a syngas yield of 2.28 Nm?* kg
OS was estimated. Increasing of steam injection into gasifier
encourage heavier hydrocarbons decomposition, generating a
large amount of light hydrocarbon compounds, so, when a
SOS ratio of 1.5 steam/kg OS was used an increase of 51% in
syngas yield was obtained.

Fig. 8 shows the molar concentration behavior of syngas
at different gasification temperatures. In general, an increase
of gasification temperature favors thermal cracking and
steam reforming reactions, which reduces molar concen-
tration of CH, and CyH,. However, the highest molar
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Fig. 7 — Syngas yield behavior for OS gasification process at different ER and SOS ratios.
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Fig. 8 — Molar concentration profile of syngas from OS gasification at different temperatures.

concentration of Hy, CO and CO, was reached in a tempera-
tures range between 1200 °C and 1400 °C, in concordance
with Ruta et al. [52].

Comparative study

Some references about experimental studies for OS thermal
conversion and main outcome in this work are presented in
Table 7, so, a comparison between results from simulation of
OS gasification process and some references was done. H,, CO
and CH, gas yield, process temperature, total gas yield, LHV of
gas and H,/CO ratio were compared. Hydrogen gas yield ob-
tained by simulation was 0.244 Nm®/kg OS, which is within the
range reported in Table 7 (from 0.049 to 0.525 Nm?*kg OS).
Considering that most works are addressed to OS pyrolysis,
which nitrogen as inert atmosphere and lower temperature

than gasification process are used, some differences could
be expected. However, significant differences between simu-
lation process and references were not observed and the
evaluated alternative in this work get a relatively close results
to referred papers which could be considered a reasonable
validation of a new approach proposed for OS treatment by
gasification and its hydrogen production potential.
According to gasification parameters previously simulated
and a relatively validated, it was possible to establish appro-
priate operating conditions for OS gasification process, aiming
as the highest hydrogen production as possible. Thus, the ER
ratio chosen was 0.30, which allows achieving a suitable
gasification temperature of around 1300 °C and consequently,
thermal cracking and steam reforming reactions are favored.
Similarly, appropriate SOS ratio of about 0.5 kg steam/kg OS
was selected, which leads to a syngas specific production of
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Table 7 — Comparative results between Aspen-Hysys simulation and experimental studies for OS pyrolysis/gasification

process.

Parameter This Work Huang Huang Huang Liu Molté [21] Molté [21] Panek
[20] [20] [20] [53] [22]

Origin of Oil Sludge Synthetic ~ China China China China 0il Spanish Spanish Czech Republic
refinery refinery refinery Field refinery refinery refinery

Thermal conversion process G Cp Cp CP P P G P

Gasifying agent - Inert environment ER: 0.20 N, N, N, N, N, ER: 0.28 N,

Temperature (°C) 1300 1000 1000 1000 700 850 850 1000

Yield Gas - H, (Nm®/kg OS) 0.244 0.110 0.130 0.070 0.049 0.239 0.525 0.120

Yield Gas - CO (Nm?/kg OS) 0.151 0.080 0.075 0.065 0.107 0.135 0.412 0.109

Yield Gas - CH, (Nm?*kg OS) 0.073 0.080 0.070 0.040 0.024 0.023 0.107 0.055

Total Gas 0.468 0.270 0.275 0.175 0.180 0.397 1.044 0.284

(Nm?/kg 0S)

Gas - LHV (MJ/Nm?) 16.70 18.77 17.67 17.20 15.22 12.86 14.08 16.35

H,/CO Ratio 1.62 1.38 1.73 1.08 0.46 1.77 1.27 1.10

G: Gasification; CP: Catalytic Pyrolysis; P: Pyrolysis.

Table 8 — Carbon monoxide conversion and hydrogen yield during syngas reforming process.

Steam to syngas CO Content in H, Content in Conversion of Shift H, Yield
(SS) ratio gas (mol.%) gas (mol.%) Reactor (%) (Nm®/kg OS)
0.00 16.8% 24.8% 0.0 0.85
0.05 18.9% 39.2% 4.9 1.27
0.10 13.5% 42.0% 28.6 1.43
0.15 8.8% 44.2% 51.2 1.58
0.20 5.2% 45.4% 70.1 1.70
0.25 2.9% 45.4% 82.4 1.78
0.30 1.7% 44.6% 88.9 1.82
0.35 1.2% 43.2% 92.3 1.84
0.40 0.9% 41.8% 94.1 1.85
0.45 0.7% 40.3% 95.3 1.85
0.50 0.5% 38.9% 96.1 1.85

2.66 Nm®/kg OS, with a hydrogen molar concentration of Hydrogen production potential

25 mol.% and a hydrogen gas yield of 0.67 Nm?%kg OS. This

hydrogen gas yield was estimated without considering CH, Looking for higher hydrogen production from OS gasification,
and CO steam reforming reactions, so, next section shows behavior of CO and CH,4 conversion from syngas was evalu-

hydrogen production potential expected whether syngas is ated. Different steam to syngas ratios (SS) during steam
reformed into hydrogen and carbon dioxide. reforming and Shift reactions were used as shown in Table 8.
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diesel oil.
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It was noted that SS ratio of 0.35 kg steam/kg syngas ensure a
high CO and CH,4 conversion of about 92%. From simulation
results, a significant increase in CO conversion was not
observed for SS ratios >0.35 kg/kg syngas. Consequently, with
an increase of 50% in specific steam consumption, CO con-
version was increased by about 4.1%, while final CO concen-
tration in syngas decreases from 1.17 mol.% to 0.52 mol.%.
Table 8 shows hydrogen yield as a function of SS ratio, as well
as hydrogen and CO molar composition expected in syngas
produced. It was evidenced that maximum hydrogen con-
centration in syngas was 45.4 mol.% when a SS ratio of 0.20 kg
vapor/kg syngas was used. However, a considerable CO
amount remain unconverted in syngas (5.2 mol.% CO) before
hydrogen separation, while a hydrogen yield of 1.70 Nm? H,/
kg OS was estimated. For SS ratios>0.35 kg vapor/kg syngas an
increase of specific hydrogen production to 1.85 Nm? Hy/kg OS
could be achieved.
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To establish a hydrogen amount that could be substituted in
hydrodesulphurization process using hydrogen from OS gasi-
fication, it was necessary to define expected quality (low sulfur
content) of hydro-treated diesel fuel, as well as specific de-
mand of conventional hydrogen for this purpose. According to
simulation results, an energetic index of 72.16 kWh/t diesel oil
was determined as specific thermal requirement for diesel fuel
hydrodesulphurization process. Fig. 9 shows the conversion of
diesel oil hydrodesulphurization reaction, where more than
90% of sulfur compounds in diesel oil are converted and 11.5
Nm? H,/m? of diesel oil is consumed, therefore, a significant
sulfur content reduction in hydro-treated diesel is achieved
(less than 500 ppm of S). For comparative purposesin this work,
a hydrogen specific demand for hydrodesulphurization pro-
cess of 19.67 Nm®/m? of diesel oil was considered, which gua-
rantees a sulfur content reduction from 5000 ppm to 55 ppm
after hydrotreatment process, as shown in Fig. 9.
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Fig. 10 — Hydrogen distribution for HSD hydrodesulfurization process considering different steam to syngas (SS) ratios.
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Fig. 11 — Hydrogen distribution for HSD hydrodesulfurization process considering different BOS ratios.


https://doi.org/10.1016/j.ijhydene.2018.03.025
https://doi.org/10.1016/j.ijhydene.2018.03.025

7820

INTERNATIONAL JOURNAL OF HYDROGEN ENERGY 43 (2018) 7808—7822

Considering a minimum hydrogen requirement for
hydrodesulphurization process of 19.67 Nm? Hy/mj3 of diesel
oil, a hydrogen potential from OS gasification of 1.84 Nm? Hy/
kg OS and a diesel oil production ratio of 0.3415 m? diesel oil/
kg OS, it was determined the hydrogen fraction from non-
renewable source that could eventually be replaced with
hydrogen from OS gasification. Fig. 10 illustrates hydrogen
distribution percentage from conventional and OS gasification
process necessary for diesel oil hydrodesulphurization,
considering different SS ratios in syngas reforming. It was
found that hydrogen from OS gasification contributes with
28% of total hydrogen required for hydrotreatment process.

On the other hand, when OS and biomass mixtures were
used, a specific gas production of 7.18 Nm> gas/kg OS was
obtained, considering a biomass to OS ratio (BOS) of 1.0 kg
biomass/kg OS and an ER ratio of about 0.37 for co-gasification
process. These operational conditions guarantee minimum
gasification temperature of 1300 °C, as well as a hydrogen
molar concentration of 34.7 mol.% and a hydrogen specific
production of 2.49 Nm? H,/kg OS after CO and CH, reforming
reactions. It means that biomass incorporation in gasification
process leads to an increase of 35% in hydrogen production
with respect to hydrogen production expected through only
OS gasification. Likewise, an increase in hydrogen yield was
reached when BOS ratios between 3.0 and 5.0 kg biomass/kg
OS were considered, giving a hydrogen production of 3.51 and
4.57 Nm? Hy/kg OS, respectively.

Finally, Fig. 11 shows hydrogen distribution from conven-
tional and co-gasification process, which is required for diesel
oil hydrodesulphurization, taking into account different BOS
ratios. For BOS ratios higher than 5.0 a hydrogen contribution
from co-gasification was equivalent to 68% of total hydrogen
required for hydrotreating process.

Conclusions

This study researched the possibility of using solid waste from
petroleum refinery, particularly OS and its thermal conversion
into products or inputs of greater economic value for crude oil
refinery itself. In order to evaluate the possibilities of hydrogen
production and its potential use in high sulfur diesel oil
(5000 ppm S) hydrodesulphurization process, a simulation of
OS gasification was studied by using Aspen-Hysys 8.6 software.

Simulation of OS gasification process allowed to determine
the influence of ER and SOS ratios on main operational pa-
rameters of gasifier. Results from simulation showed that
thermal conversion of OS needs an operating temperature
above 1300 °C to ensure a high conversion efficiency of OS
main components (>90%). A thermal energy demand for OS
gasification was estimated around 0.80 and 1.25 kW-h/kg OS,
which is supplied to reactor oxidation zone. However, ER and
SOS ratios that lead to promising results are in a range of
0.25—-0.37 and 0.2—1.5 kg steam/kg OS, respectively. A syngas
yield expected according to simulation was 2.28 Nm®/kg OS
with a hydrogen molar concentration of about 25% (mol.%),
when only OS was gasified.

A hydrogen production yield from OS gasification of 1.84
Nm?> H,/kg OS was estimated, nevertheless, when OS and
biomass mixtures were used (particularly sugarcane bagasse),

hydrogen production increased to 3.51 Nm? Hy/kg OS. Thus, it
can be inferred that approximately 37% of total hydrogen
required for diesel oil hydrodesulphurization (derived from
natural gas steam reforming), could be replaced by hydrogen
from OS thermal conversion, through an integrated system
between OS/biomass co-gasification and hydrotreatment
processes. This proposal represents a promising technological
alternative for management and treatment of OS residues
from crude oil refinery before final disposal, reducing green-
house gases emissions by displacement of non-renewable
sources like natural gas, which is mainly used in hydrogen
production by conventional methods.
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Thermo-chemical conversion of oil sludge (0OS) is a promising technological alternative for management
petroleum waste from crude oil refinery. In this study, an energetic and exergetic analysis has been
approached, taking into account the exergy destruction by irreversibilities associated with syngas pro-
duction and its potential use to power generation. A simulation kinetic model with air/steam mixtures by
using Aspen-Hysys 8.6® software was accomplished to evaluate the effect of gasifying agents on OS
gasification parameters. It was noted a decreasing trend of produced syngas LHV when equivalence ratio
(ER) and steam to oil sludge ratio (SOS) are increased, reaching values between 5 and 10 MJ/Nm® for
ER > 0.30 ratios and SOS between 0.5 and 1.5, while syngas yield can range from 2.0 to 5.0 Nm> Hy/kg OS
with hydrogen content close to 25% (mol.%) at the same conditions. Furthermore, when an integrated
gasification power generation system and exergy balance were taken into account, exergy destruction
was increased almost three times with respect to syngas production from OS gasification process,
resulting in 64.4% of total exergy input of integrated plant. Considering the thermodynamic analysis, OS
gasification process could become an added value technological alternative for oily waste treatment from

the crude oil refining.

© 2018 Elsevier Ltd. All rights reserved.

1. Introduction

The petrochemical industry generates a considerable amount of
oil sludge (OS), almost 2.0 kg per each ton of crude oil refined are
produced [1]. The United States as the highest crude oil refiner
produces the major amount of oily waste, with an annual produc-
tion of about 4.5 x 10°t, followed by China [2,3]. OS waste corre-
sponds to a complex mixture of water, solids, organic compounds,
mostly polycyclic aromatic hydrocarbons (PAHs), resins, asphal-
tenes and heavy metals [4,5]. Total petroleum hydrocarbon (TPH),
water and solids contents in the oily waste can reach 86.2 wt.%,
11.86 wt.% and 1.88 wt.%, respectively. [6], but typical solids and
water content in OS can range from 10 to 12 wt.% and 30—50 wt.%,
respectively, while oil and hydrocarbons fraction can be in the
range of 30—50 wt.% [7]. Presence of asphaltenes, resins and water
encourage the formation of the oil-water emulsion with a strong
stability [4,8]. This particular emulsion difficult OS treatment by
biological and physical means, which leads an increase in

* Corresponding author.
E-mail address: aldeuis@gmail.com (A. Martinez Gonzalez).

https://doi.org/10.1016/j.energy.2018.11.087
0360-5442/© 2018 Elsevier Ltd. All rights reserved.

investment and operational cost in comparison with other physi-
cochemical methods [9,10]. In this way, the thermo-chemical
mechanism like pyrolysis and gasification are recommended,
where an organic compounds and gases mixture is expected,
becoming a promising source for hydrogen production and hy-
drocarbon recovery as a liquid fuel in crude oil refineries [11,12].
Gasification is a promising clean technology for thermochemical
conversion of solid fuels into syngas with a considerable chemical
energy content and minimum environmental impacts [13].
Generally, gasification process is used to produces a syngas-
enriched with H,, CO and CH4 mostly, resulting in a potential fuel
gas with relatively high calorific value (>8.5MJ/m> at 0°C and
100 kPa) [14]. Accordingly, produced syngas could be burned either
in an engine/gas turbine or co-fired in a boiler for energy recovery,
aiming heat production and electrical power generation [15].
Nevertheless, chemical composition and energy content of pro-
duced syngas is intensely influenced by feedstock, gasifier design,
gasifying agent, as well as operational conditions like pressure and
gasification temperature [16,17]. It is well known that gasification
temperature represents one of the most important operating var-
iables in the performance of integrated biomass gasification and
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Abbreviations

A Pre-exponential factor from Arrhenius's equation (1/
s)

BOS Biomass-to-oil sludge ratio

BTX Benzene Toluene Xylene

ER Equivalence ratio

Eai Activation energy (kJ/kmol)

Keq Equilibrium constant (—)

el Electrical energy

LHV Lower heating value

HHV Higher heating value

HDT Hydro-desulfurization technology

HSD High sulfur diesel

0S Oil Sludge

PAH Polycyclic aromatic hydrocarbon

R Ideal gas constant (8.3145 kJ/kmol-K)

I Chemical reaction rate (mol/m3-s)

SARA Saturated aromatic resins asphaltenes

SOS Steam-to-oil sludge ratio

SS Steam-to-syngas ratio

SAMR Steam-to-air mass ratio

TPH Total petroleum hydrocarbon

T Absolute temperature (K)

To Reference temperature (298 K)

th Thermal energy

WGS Water—gas shift reaction

[CxHy] Molar concentration of hydrocarbon (mol/m?)
[Hy] Molar concentration of hydrogen (mol/m?)

[07] Molar concentration of oxygen (mol/m?)

[H,0] Molar concentration of water (mol/m?)

[CO;] Molar concentration of carbon dioxide (kmol/m?)
[C12HgS] Mass concentration of hydrocarbon

dibenzothiophene (ppm)

Greek letter

a Order of chemical reaction with respect to
hydrocarbon (—)

B Order of chemical reaction with respect to hydrogen
(=)

Y Order of chemical reaction with respect to oxygen (—)

) Order of chemical reaction with respect to water (—)

e Order of chemical reaction with respect to carbon
dioxide (—)

0 Index of temperature intensity in chemical kinetic

power generation plants as demonstrated by Aziz et al. [18]. They
reported a power generation efficiency increase from 11.2 to 24.6%
when gasification temperature was increased from 800 to 1000 °C,
However, Prabowo et al. [19] showed that power generation effi-
ciency for an integrated biomass gasification and gas turbine sys-
tem could be increased up to 39% as the CO; recycling to the gasifier
and high temperatures at turbine inlet are taken into account,
particularly for CO, to biomass molar ratio of 0.55 and 1200 °C,
respectively. From operational and maintenance point of view, one
of the main advantages of gasification process over direct com-
bustion is related with retention of some chemical species like
oxides of alkali and alkaline-earth metals, which promote corrosion
at high temperature and serious fouling problems during direct
combustion of solid fuel [14].

On the other hand, gasification performance parameters like
cold-gas and hot-gas efficiency indicate how well solid fuel was
gasified from the viewpoint of energy recovery and total energy
efficiency. Energy and exergy integrated analysis is a thermody-
namic tool to evaluate the potential efficiency for a specific process.
Exergetic component based on the second law of thermodynamics
could give a better description, where the performance of thermo-
chemical conversion process is degraded by the presence of irre-
versibilities. Eftekhari et al. [20] propose energy and exergy ana-
lyses to study the effect of operational parameters on coal
underground gasification performance, using steam/oxygen mix-
tures as gasifying agents. The authors showed that an exergetic
efficiency close to 50% could be achieved when a steam to oxygen
molar ratio of 2.5 was used at low pressures (300 kPa). Similarly,
Maneerung et al. [21] evaluated an integrated downdraft gasifica-
tion and power generation system, using redwood pellets as
feedstock. From thermodynamics analysis and taking into account
both electricity and heat generated, the authors found that
maximum energy and exergy efficiencies of the integrated plant
were 31.9% and 15.6%, respectively. Likewise, Darmawan et al. [22]
considered an exergetic analysis to evaluate an integrated system of
black liquor evaporation, gasification process, and combined cycle
for power generation, where three BL evaporation technologies
were considered. Exergetic analysis showed that the integrated

system based on exergy recovery can perform a net energy effi-
ciency of about 34.5%, which was reasonable higher than multi-
effect scenarios (24.5%) and conventional boiler (14.7%). He et al.
[23] accomplished a steady state kinetic model for fixed-bed coal
gasifier, which was used to evaluate the effect of oxygen/coal and
steam/coal mass ratio on gasification performance. Furthermore,
exergetic analysis based on the second law of thermodynamics was
approached, indicating that the highest global exergetic efficiency
of coal gasification system was 72.4%, considering an oxygen/coal
ratio of 0.19 and a steam/coal ratio of 0.85.

Thermodynamic analysis based on energy quality concept can
be extended to other processes like anaerobic digestion of munic-
ipal solid waste (MSW) or biorefinery as demonstrated by Agh-
bashlo et al. [24]. They carried out an exergetic analysis in a
lignocellulosic biorefinery annexed to a sugar mill for simultaneous
lactic acid and electricity production using sugarcane bagasse and
brown leaves as feedstock. The study allowed to identify the main
sources of thermodynamic inefficiencies linked to biorefinery
refereed, showing that steam generation unit corresponds to the
major source of overall exergy destruction (63.32%), while universal
and functional exergetic efficiencies for lignocellulosic biorefinery
close to 53% and 45%, respectively, were estimated. Similarly, Barati
et al. [25] performed a thermodynamic analysis to study the exer-
getic performance of an integrated anaerobic digestion and gas-
engine system to power generation and biofertilizer production
from the organic fraction of MSW. They demonstrated that overall
exergetic efficiency of the integrated plant was 72.8%, while the
contributions of electricity and biofertilizer to the overall exergetic
efficiency were found to be 15.4% and 84.6%, respectively. Addi-
tionally, gas engine generator achieved the major exergy destruc-
tion rate, resulting in a contribution close to 65% of the total
irreversibilities associated to the integrated system.

Limited information is available about the thermodynamic
evaluation for OS thermo-chemical conversion by using the steam
gasification process. Consequently, the energetic/exergetic analysis
conducted herein is expected to contribute to the thermodynamic
knowledge, giving a broad new information about syngas produc-
tion from OS gasification and its potential use in a power generation
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system. This information could be useful for the waste-to-energy
plants' development, with a reasonable thermodynamic perfor-
mance. In this sense, this work provides an energy and exergy
analysis based on energy conservation from the first law of ther-
modynamics, as well as, the energy quality through the second law
of thermodynamics. For this purpose, a simulation for OS gasifi-
cation processes by using air/steam mixture was done. Kinetic
parameters to describe the main gasification chemical reaction
were considered in the simulation model, which was used to study
the influence of gasifying agents on different gasification perfor-
mance parameters like syngas yield and ashes specific production,
lower heating value (LHV) and syngas chemical composition.
Moreover, the simulation model was validated and subsequently
used to perform the energy and exergy analysis for syngas pro-
duction, mainly considering cold-gas, hot-gas and exergy
efficiencies.

Energy and exergy analyses were extended to integrated OS
gasification and power generation system based on a conventional
gas engine. Thermo-chemical conversion of oily waste into useful
energy like electrical power is accompanied by an irreversible in-
crease in entropy, which leads to a decreasing in exergy. Therefore,
even though the energy is conserved its quality is reduced and less
useful work can be produced. Thermodynamic analysis approached
in this study offers a better understanding of OS thermochemical
conversion process with potential energy recovery, becoming an
added value technological alternative for OS treatment in crude oil
refineries.

2. Oil sludge thermo-chemical conversion and modeling
description

2.1. Syngas production from oil sludge gasification process

In this study, OS production from the refining of crude oil,
syngas production through OS gasification using steam/air mixture
as gasifying agents and power generation from syngas system were
simulated by chemical process simulator Aspen-Hysys 8.6%. Fig. 1

described the simplified layout of integrated OS thermo-chemical
conversion and power generation plant. Produced gas is previ-
ously cooled down and cleaned, before combustion process with
preheated air in a gas engine for power generation. Electrical power
generated could be returned to the crude oil refinery or addressed
to the electrical network.

In order to simulate syngas production from OS gasification
process, two different stages were considered: (i) Oil crude refining
for OS production and (ii) OS thermo-chemical conversion process,
which consists of four gasification regions: oxidation zone, pyrol-
ysis/gasification zone, char gasification and reduction zone, as
shown in Fig. 2. The simulation model was done considering crude
oil refining capacity of about 1000 t/h (WTI at 39.6 °API; stream 1),
while OS production (stream 7) was calculated as an amount
equivalent to 0.20 wt.% of crude oil refined [2]. Others products
from crude oil refinery (streams 2—6) were simulated taking into
account an energy consumption (Q1) and conversion index re-
ported by Brazilian statistical yearbook on oil, natural gas, and
biofuels [26,27].

Petroleum sludge is addressed to gasification system after
pumping (stream 8), where one part of it is burned in oxidation
zone (stream 10) whit a proper equivalence ratio (ER) to supply the
thermal energy requirements for the subsequent stages of OS
conversion (stream 9). Oxidation zone is simulated through con-
version reactor, where partial oxidation reactions between heavy
hydrocarbons and air supplied (stream 12) take place to produce
combustion gases (stream 14) and char/coke residues (stream 15).
Pyrolysis/gasification zone is simulated with an isothermal piston
flow tubular reactor, where superheated steam (stream 11) is used
as gasifying agent to ensure thermal cracking and steam reforming
reactions of heavy organic compounds producing light hydrocar-
bons (stream 13). Thermal energy requirements for endothermic
reactions in this gasification region are provided by oxidation zone
through stream Q2. Furthermore, char gasification zone is simu-
lated by using a conversion reactor, where heterogeneous and
endothermic chemical reactions in solid/gas phase take place to
generate ash (stream 17), non-condensable gas and steam mixture
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Fig. 1. Simplified layout of the integrated oil refinery, syngas production from oil sludge gasification and power generation plant.
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Fig. 2. Scheme of syngas production from oil sludge gasification using steam/air as gasifying agents.

(stream 16). Additionally, for char gasification zone thermal energy
requirements are attended by excess energy from oxidation and
pyrolysis/gasification zone. Finally, reduction zone is simulated by
adiabatic piston flow reactor, where homogenous chemical re-
actions take place, mostly methane steam reforming and water gas
Shift reactions to produce a fuel gases mixture of CHy4, CO, and H,
(stream 18). This gasification region is considered thermally self-
sufficient.

2.2. Integrated sludge gasification process and power generation
system

Syngas production from OS gasification process is extended to
power generation by using a conventional gas engine with previous
syngas cooling and cleaning process, as recommended by Valder-
rama et al. [17]. Initially, produced gas from gasifier (stream 19)
passes through the cyclone separator, where fly ash and particulate
matters greater than 5 pum are removed (stream 20), shown in Fig. 3.
The partially cleaned hot gas (stream 21) is passed through a
cooling system to reduce the temperature in the range of 50—150 °C
[28,29]. The cooled gas (stream 22) is addressed to cleaning system
(based on component splitter), where the remaining tar and liquid
impurities are drained (stream 23), while produced gas relatively

Oil Sludge Gasification Process

cleaned and dried (stream 24) is injected into gas engine to be with
preheated air (stream 30) in the range of 50—250°C by energy
recovery from exhaust gases (stream 27) as suggested by Raman
et al. [29]. To ensure a complete combustion of fuel syngas com-
pounds (CO, CHy, and Hy), stoichiometric air into the gas engine is
supplied (stream 29).

For gas engine was considered a conversion rector, where three
stoichiometric reactions related to complete oxidation of CO, CHy,
and H, were added. When homogenous reactions take place into
the gas engine, an energy flow is released from the combustion
process, then chemical energy is converted into mechanical energy,
later a generator device enables the mechanical energy conversion
into electrical power as indicated by the stream (W2). Energy
conversion efficiency in the gas engine was set to 25%, generating
two streams: combustion gases and liquid-solid material from
produced gas oxidation, which are described by stream 25 and 26,
respectively. Preheating of atmospheric air was accomplished by a
heat exchanger, where exhaust gases from syngas combustion
process are used for recovery energy before being emitted to the
atmosphere. In addition, a description of main operation units and
Aspen-Hysys objects considered in the simulation model are
shown in Table 1.

Power Generation System
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Fig. 3. Scheme of power generation with syngas production from oil sludge gasification process.



Table 1

A. Martinez Gonzalez et al. / Energy 169 (2019) 1175—1190 1179

Description of main operation units and Aspen-Hysys objects for the simulation model.

Operation Unit

Aspen-Hysys Object

Description

Oil Refinery

Steam/Air to Gasification

ER
Oxidation Zone

Pyrolysis - Gasification

Char Gasification
Reduction Zone
Solids Separation

Syngas Cooling
Syngas Cleaning

Component Splitter

SET

Tee

Conversion Reactor
Plug Flow Reactor
Conversion Reactor
Plug Flow Reactor
Cyclone

Cooler
Component Splitter

Simplified simulation of OS production from crude oil refinery (1000 t/h). Energy flow from the external
source is required.

It was added this object to establish the mass flow of steam and air for OS gasification process.

This object adjusts OS fraction to combustion and gasification process according to ER ratio.

This reactor models OS partial conversion to produce energy demands by pyrolysis-gasification zone.
An adiabatic reactor was chosen to models OS thermo-chemical decomposition into light hydrocarbons.
This adiabatic reactor models heterogeneous reactions between char/coke and steam/CO, mixtures.
This adiabatic reactor models methane steam reforming and Shift reaction by rigorous kinetic model
It was selected a cyclone with high efficiency to separates solids particles from syngas at pressure and
temperature.

This object was chosen for temperature reduction of produced gas after solids particle separation.
This component models the fuel gas separation from liquid and tar. Energy flow from the external source

is required.

Gas Engine Conversion Reactor

This adiabatic reactor models the syngas conversion to obtain an energy flow from the combustion

process, aiming to electrical power generation.

Air to Gas Engine SET
produced gas.
Heat Exchanger Heat Exchanger

the gas engine.

It was added this object to establish the molar flow of air into the gas engine for complete combustion of

This object was considered to simulate the air preheating by recovery energy from exhaust gasses from

2.3. Chemical reactions and kinetic parameters for oil sludge
gasification

In order to describe crude oil refining products and oily waste
compounds in the proposed simulation modeling, hypothetical
model components were chosen from Aspen-Hysys database.
Table 2 shows ultimate/proximate analysis and calorific value for
OS gasification process, taking into account the hypothetical
chemical composition in Ref. [27].

Chemical reactions and kinetic parameters were taken from
literature according to the main selected OS compound. Table 3
indicates the steam catalytic reforming, thermal cracking and par-
tial oxidation reactions considered for each OS gasification zone
considered in Figs. 1 and 2. The overall reaction rate for each one of
chemical reactions was performed as described by Eq. (1), which
consider a product of two mathematical expressions, one of them
represents an Arrhenius function, while the second one corre-
sponds to concentration function. Table 4 shows the main kinetic
parameters for each chemical reaction, such as pre-exponential
frequency factor of Arrhenius function (A;), activation energy (Ey;),
temperature intensity index (0) and chemical reaction order (o, B, ¥,
9, €).

—E..
f = Avexp () (G| [Hal (057 01O, T (1)
Table 2
Ultimate and proximate analysis and calorific value of oil sludge [27].
Ultimate analysis (wt.%) on dry basis 0il Sludge
Carbon 79.22
Hydrogen 6.15
Oxygen 213
Nitrogen —
Sulfur 1.25
Proximate analysis (wt.%) on dry basis
Ash 11.25
Volatile Matter 21.13
Fixed Carbon 67.62
Calorific value (MJ/kg) on dry basis
HHV 39.93%
LHV 38.49°

2 Estimated by Aspen-Hysys according to the hypothetical chemical compo-
sition of oil sludge used in the simulation.

On the other hand, Table 5 shows the main input parameter
taken into account for OS gasification process and subsequent
electrical power generation. The reactor size was defined according
to OS gasification capacity (2000 kg/h) with steam/air mixture as
gasifying agents.

3. Thermodynamic analysis

3.1. Energy analysis for syngas production and potential use for
power generation

A preliminary energy balance for syngas production from OS
gasification based on the first law of thermodynamics is described
by Eq. (2). Energy content associated with gasifying agents was
considered, while heat losses to surrounding were estimated by
difference.

Eos + Eair + Esteam = Esyn + Esen + Eash + Eloss (2)

Where Eos, Eair, Esteam, Esyn, Esen, Eash, Eloss, indicate the energy flow
rate (kW) of oil sludge, air/steam gasifying agents, produced syn-
gas, heat sensible of syngas, ash and heat losses, respectively. En-
ergy content in oil sludge was estimated by Eq. (3), while energy
flow related to gasifying agents were evaluated as sensible heat by
Egs. (4) and (5), respectively at reference temperature of 25 °C.

Eos = r‘nos 'LHVOS (3)
Tajr

Eair = l:air' (Hair - HO) = l:air' J Cpair(T) -dT (4)
T’ref

Esteam = Msteam " (Hss - Ho) (5)

Where, Mg, Fair, Msteam, are the mass flow of oil sludge (kg/s), molar
flow of air (kmol/s) and mass flow of steam (kg/s); LHVys, Cpair, Hss,
and H, are the lower heating value of oil sludge (kJ/kg), molar heat
capacity of air as a temperature function (kJ/kmol-K), specific
enthalpy of superheated steam (at 150 °C, 200 kPa) and specific
enthalpy of water at reference conditions (25 °C, 100 kPa) in kJ/kg,
respectively. On the other side, energy flow associated to stream
leaving of gasifier can be estimated by Egs. (6)—(8).
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Table 3

Chemical reactions considered for oil sludge gasification simulation [27].
T Chemical reaction Stoichiometry Stoichiometric AH(K]/mol) Zone?
I Phenol partial oxidation CgHgO + 40, — 6CO+ 3H,0 —1300 0z
Iy Naphthalene partial oxidation CioHg + 50, — 10CO + 4H, —2200 (074
I3 Benzene partial oxidation CgHg + 4,50, — 6CO + 3H,0 —1500 oz
Iy Toluene partial oxidation C7Hg + 3,50, — 7CO + 4H, —1800 0z
I's Xylene partial oxidation CgHjo + 40, — 8CO + 5H, —2100 0z
I'e Anthracene partial oxidation Ci4H10 + 70, — 14CO + 5H, —3000 (074
r7 Phenanthrene partial oxidation Cyi4H10 + 70, — 14CO + 5H, —3000 (074
I's Pyrene partial oxidation Cy6Hj0 + 80, — 16CO + 5H, —3200 0z
Ig Chrysene partial oxidation CygHi2 + 90, — 18CO + 6H, —3700 (074
1o Partial oxidation of char (C) 2C+ 0,—2C0 -110 CG
I Total oxidation of CO 2C0O0 + 0, —2C0, —283 0o/D
12 Hydrogen oxidation 2H, + 0, —2H,0 —240 Oo/D
I3 Partial oxidation of nitrogen N; + 0, — 2NO +181 O/D + RZ
4 Thermal cracking of phenol CgHgO— CO+ 0.4 CioHg + 0.15CgHg + 0.10CH4 + 0.75H, +51 PG
I1s Thermal cracking of naphthalene CioHg— 6.5C+ 0.5C¢Hg + 0.5CH4 + 1.5H, -150 PG
I'1e Benzene steam reforming CgHg + 2H,0— 1.5C+ 2.5CH4 + 2CO -7.8 PG
17 Toluene steam reforming C7Hg + 2H,0— 2C+ 3CH4 + 2CO -12 PG
I'1g Xylene steam reforming CgHyp + 2H,0— 2C0O+ 0.556CsHg + 2.667CH4 +90 PG
I'1g Anthracene steam reforming Cyi4Hj0 + 2H,0— 2CO+ 0.10CgHg + 0.4CHy4 + 3.7H; + 0.55C;9Hg + 5.5C +94 PG
20 Phenanthrene steam reforming Cy4Hq10 + 2H,0— 2CO+ 0.10CgHg + 0.4CH4 + 4.7H, + 0.30CoHg + 8C +79 PG
I Chrysene steam reforming CygHyz + 2H,0— 2CO+ 0.13CgHg + 0.33CH4 + 4.43H; + 0.63C1oHg + 8.59C +81 PG
22 Pyrene steam reforming Cy6H10 + 2H;0— 2CO+ 0.1CgHg + 0.3CH4 + 5.7H; + 0.1CyoHg + 12.1C +38 PG
23 Hydrogenation of char C+ 2H, — CHy -75 CG
Ta4 Boudouard reaction C+ CO,—2C0 +170 CG
I'25 Gasification of char C+ H,0—-CO+ H, +130 CG
I'g CaCO3 Formation Ca0 + CO, —CaCos —-170 O/D + CG
a7 Methane steam reforming CH4 + H,O— CO+ 3H, +206 Rz
I2g Shift reaction CO+ H,0—H;, + CO, —41 RZ
4 Gasification zone: O/D: Oxidation/Decomposition Zone; PG: Pyrolysis-Gasification; CG: Char/Coke Gasification; RZ: Reduction; OZ: Oxidation Zone.

Table 4

Kinetic parameters of the main chemical reactions for oil sludge gasification [27].
r;(mol/m>-s) A; E,i(k]J/kmol) o B Y d € 0 Reference
I 0.655 x 10° 80235 0.5 0 1.0 0 0 1 [30]
I 0.6546 80235 0.5 0 1.0 0 0 1 [31]
I3 24 x 10" 1.26 x 10° —0.1 0 1.85 0 0 0 [32]
I4 2.4 x 10" 1.26 x 10° -0.1 0 1.85 0 0 0 [32]
I's 20.7 8.02 x 10* 0.5 0 1.0 0 0 1 [32]
Is 20.7 8.02 x 10* 0.5 0 1.0 0 0 1 [33]
7 207 8.02 x 10* 05 0 1.0 0 0 1 [33]
Is 2.08 x 1016 1.65 x 10° 0.5 0 1.0 0 0 1 [33]
To 2.08 x 1016 1.65 x 10° 0.5 0 1.0 0 0 1 [33]
I'1o 3.70 x 10'° 1.50 x 10° 1.0 0 0 0 0 0 [34]
1 3.98 x 10%° 1.67 x 10° 1.0 0 0.25 0 0. 0 [35]
2 2.19x 108 1.09 x 10° 0 1. 1.0 0 0 0 [35]
i3 1.81 x 10™° 5.59 x 10° 1.0 0 0 0 0 0 [36]
g 1.0 x 107 1.0 x 10° 1.0 0 0 0 0 0 [37]
Is 1.0x 10" 3.5x% 10 1.6 -05 0 0 0 0 [38]
I'ie 2.0x 106 443 x10° 13 -04 0 0.2 0 0 [30]
r17 3.3 x 10'° 247 x 10° 1.0 0.5 0 0 0 0 [39]
s 3.3 x 10" 247 x 10° 1.0 0.5 0 0 0 0 [38]
I'io 1.7 x 10" 3.50 x 10° 1.6 -05 0 0 0 0 [38]
I20 1.7 x 10" 3.50 x 10° 1.6 -0.5 0 0 0 0 [38]
I 1.7 x 10" 3.50 x 10° 1.6 -05 0 0 0 0 [39]
o 1.7 x 10" 3.50 x 10° 1.6 -0.5 0 0 0 0 [39]
a3 5.03 x 10" 1.0 0 0 0 0 0 [34]
g 1.05 x 103 1.35 x 10° 1.0 0 0 0 0 0 [34]
25 2.0x10° 49887 1.0 0 0 1.0 0 0 [40]
o 10.2 1.86 x 10° 1.0 0 0 0 0 0 [41]
1y 3.0 x 108 1.25 x 10° 1.0 0 0 1.0 0 0 [33]

I2g 2.78 x 10° 12600 1.0 1.0 0 1.0 1. 0 [33]

? For Eq. (1) the concentration [CxHy|* is equivalent to [C]* = [CO]* = [N;]* = [C;oHgS]*.
b Reaction rate for reforming methane (kmol/m?-s).

¢ Shift reaction rate: r; = A;-exp <_Eai> . {[CO]O‘-[HZO]a _l

R-T

CO,J° [Hp)”
K

eq

} (kmol/m3-s); In(Keq) = — 3.54+
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Table 5
Main input parameter for the operational units considered in the simulation model.
Input Parameter Value Units
Oil Refinery
Vapor Fraction for all products 0.0 -
Pressure 100 kPa
Splits for petrochemical products 1.0 -

Crude oil composition (Stream 1)
Oil Sludge Pump

Taken from Ref. [27]

Pressure outlet 200 kPa
Adiabatic efficiency 75% %
Oxidation Zone
Pressure drop 25.0 kPa
Reaction temperature 25.0 °C
Set - Air 5.285 kg Air/kg OS
Pyrolysis - Gasification
Pressure outlet 250 kPa
Length of reactor 6.0 m
Diameter of the reactor 1.8 m
Set - Steam 0.30 kg Steam/kg OS
Char Gasification
Pressure drop 25.0 kPa
Reaction temperature Evaluated °C
Reduction Zone
Pressure outlet 25.0 kPa
Length of reactor 6.0 m
Diameter of the reactor 1.8 m
Cyclone
Particle efficiency 98% %
Particle density 1642 kg/m>
Particle diameter 1.0 mm
Syngas Cooling
Pressure drop 5.0 kPa
Temperature outlet 50 °C
Syngas Cleaning
Temperature 50 °C
Pressure 145 kPa
Splits for CO, CO,, CHy4, Hy, and N, 1.0 —
Gas Engine
Pressure drop 5.0 kPa
Reaction temperature 250 °C
Set - Air Injection 1.85 kmol Air/kmol
Syngas
Set - Generator 0.25 kWe/[kWy,
Heat Exchanger
The pressure drop from tube 5.0 kPa
and shell side
Temperature of preheated air 50 °C
Esyn = Nsyn'LHVsyn (6)
n Tsyn
Esen = l:syn' (Hsyn - Ho) = l:syn' ZYi' l Cpi,syn(T) -dT
i=1 T’ref i
i
(7)
n Tash
Eash = Fash - (Hash — Ho) = Fysn- in' J Cpi,ash (T)-dT (8)
i=1 Tl‘ef

1
Where Ngyn, Fsyn, Fash correspond to volumetric flow of pro-
duced syngas (m>/s at 0°C and 100kPa), molar flow of syngas
(kmol/s) and molar flow of solid waste generated as ash (kmol/s);
LHVsyn and Cpjash are the lower heating value of syngas (kJ/m® at
0°C and 100 kPa) and the molar heat capacity for each ash com-
pound (kJ/kmol-K), respectively. The syngas molar fraction
component is represented by y; while x; express the molar fraction
of each compound present in produced ash. Considering the
chemical energy in produced gas as useful energy available from OS

gasification process, the cold-gas efficiency (ncoid) can be calculated
by Eq. (9). However, when chemical energy and sensible heat from
produced syngas are considered, the hot-gas efficiency (npot) is
evaluated trough Eq. (10). Both cold and hot gas efficiencies are
related to total energy content in OS sample, while any energy
contributions by gasifying agents was neglected.

Ncold = 7100 9
EOS
Thor = -7 EE1. 100 (10)
EOS

On the other hand, energy balance for integrated gasification
and power generation plant include electric power produced (Wge)
in the gas engine, energy losses by exhaust gasses from syngas
combustion (Eexn) and energy dissipation from syngas cooling and
cleaning (Escc), as shown by Eq. (11). Energy flow associated to
exhaust gasses and syngas cooling was evaluated as sensible heat.

EOS + Eair + Esteam = Wge + Eexh + ESCC + Eash + Eloss (1 1)

3.2. Exergy analysis for syngas production and potential use for
power generation

Exergy analysis is based on the second law of thermodynamics
and is defined as a measure of useful energy available to produce
work, considering the irreversibilities related to a specific system.
The loss of quality energy is caused mainly by both destruction and
dissipation exergy between, specific system at temperature (Tj) and
the surroundings at reference temperature (Ty), which are
described by terms (Eq) and cCTO %J z in Eq. (12), respectively
[42—44]. Therefore, exergy balakce for/a specific system in a tran-
sient state can be written by Eq. (12), where (dE/dt) represents the
exergy changes of control volume with respect to time, (Wg.) cor-
responds to electrical power generation, while (Qj) indicate exergy
rate accompanying heat transfer at temperature (Tj), which corre-
sponds to instantaneous temperature on the system boundary.

% = Zmi-exi — Z m;-ex; + ZQJ — ZTO' <(,1%J> — Wee
inlet outlet j 5% J
— Eq4
(12)
Exergy analysis in this work was performed in a steady stated
for both syngas production and power generation scenarios.
Moreover, exergy rate related with heat transfer to surroundings in
these both cases was neglected. For OS gasification process and
syngas production, specific total exergy associated to material
stream flow (i) can be estimated by Eq. (13), where, ex™", exP", exXi
and exP° are the specific chemical, physical, kinetic and potential
exergy (kJ/kmol), respectively. Global exergy rate balance for syn-
gas production from OS gasification and electrical power genera-
tion scenarios was accomplished by Egs. (14) and (15), respectively
[45].

Ex; = my- [exfh + ex%’h +exid 4 exP (13)

Exos + EX,ir + EXsteam = EXsyn + EXash + Eq (14)
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Exos —+ EXail‘ + EXSteam = Wge + EXaSh + EXtar —+ EXexh —+ Ed
(15)

Where Exos, EXair, EXsteam, EXsyn, Eash, Ed, indicate the exergy flow
rate (kW) of oil sludge, air/steam gasifying agents, syngas, ash, and
exergy destruction by irreversibilities, respectively. Wige, EX¢ar, and
EXexn, in Eq. (15) correspond to exergy flow rate (kW) associated to
electrical power generated (kW), tar/liquid mixture and exhaust
gases from gas engine after heat recovery, respectively. Generally,
exergy rate balance, universal exergy efficiency and the exergetic
improvement potential rate for specific process in the integrated OS
gasification plant could be written by Egs. (16)—(18), respectively,
in concordance with Aghbashlo et al. [24].

Erk = Epk + Eqx (16)
E E

oK = ( “‘) -100 = (1 ‘“<> -100 (17)
Erk Erx

IP=(1-og)- (EF,K - EP,K) (18)

Where EEK, and ERK corresponds to the total fuel and product
exergy rate of Kth component (kW), respectively, while Eq is the
exergy destruction rate of the k-th component (kW), ¢k indicates
the universal exergy efficiency and IP denotes the exergy amount
that could be enhanced (kW) of each component in the integrated
system. To evaluate exergy flow related to oil sludge, physical
exergy (exP"), kinetic exergy (ex!) and potential exergy (exP°) were
neglected, thus, only specific chemical exergy term (ex") was taken
into account, which was calculated from oil sludge LHV and the
factor f, as showed by Egs. (19)—(21) [42,45].

EXos = Ms-exh (19)

exOS = LHV,s- B (20)

1.044 +0.016- (%) — 03493- (%2) - [1+0.0531- (3) | +0.0493- (3)

Tgas
n n
Sy (Hy — Ho) = 3y j Cpy(T)-dT (24)
i=1 i=1 T .
n n Tgas C (T)
Soviesi=So) = > v | [ Frlar (25)
i=1 i1 T .
rel l

1 1
exg?eam = M'{ {GHZO(I) - GH20<g)] + R-Tpe-In <%> } (26)

Where (yi) and (e?) represents the molar fraction and standard
chemical exergy (kJ/kmol) for gas-phase compounds; H;, Si, Ho, So
are the specific enthalpy and entropy at operational conditions,
specific enthalpy, and entropy at reference conditions (kJ/kmol-K)
of gas-phase compounds, respectively. For steam chemical exergy
calculation, a mole fraction of water vapor (yf,o) of 0.0250 in
reference environment was considered. (M) corresponds to mo-
lecular weight of water and (R) indicates to ideal gas constant,
while Gupo() and Grpo(g) represents the Gibbs function of water
formation at 298 K and 100 kPa for liquid and gas phase, respec-
tively. Regard to specific total exergy in solid-phase, Song et al. [47]
proposed an unified simple correlation for estimating specific
chemical exergy for solid and liquid fuels, including inorganic
matter and ash. In this study, chemical and physical exergy
contribution from ash composition were taken into account by
using Eqs. (22)—(25) according to main ash inorganic compounds.
In order to evaluate the molar heat capacity for each component
involve in this thermodynamic analysis, a general polynomial as a
temperature function Cp;(T) in kJ/kmol-K was considered. Table 6
shows the correlation parameters for molar heat capacity accord-
ing to Eq. (27), where temperature is given in K, furthermore,
Table 7 indicate the standard chemical exergy (kJ/kmol) for gas and
solid phase compounds used in this work, as well as the Gibbs
function of water formation at 298 K and 100 kPa.

1-0.4124- (X—)

For gaseous streams like gasifying agents (superheated steam
and air) and produced syngas, specific total exergy involved was
calculated by using Egs. (22)—(26) [42,46]. In case of air, total
exergy (kJ/kmol) is calculated considering only chemical exergy
contribution; nevertheless, for specific total exergy related to su-
perheated steam (kJ/kg) and produced syngas (kJ/kmol), both
physical and chemical exergy terms were taken into account.

gas ZY1 €7 + R-Tper- ZY1 In(y;) (22)
i=1 i=1

exgaS

Zyl (H; — Ho) —

Tref- ZY1 (Si = So) (23)

(21)

D.
Cp;(T) = A; + Bi~T+ciAT2+T—21 (27)

4. Results and discussion

Influence of air equivalent ratio (ER) and superheated steam to
sludge ratio (SOS) on different OS gasification performance pa-
rameters like the calorific value of produced gas, chemical compo-
sition and syngas yield, energy, and exergy efficiencies were
evaluated. Initially, Aspen-Hysys model for OS thermo-chemical
conversion process was validated by using extra-heavy oil (Ori-
mulsion TM) as feedstock in the present simulation. Table 8 shows
the main operating conditions and feedstock characteristic consid-
ered for simulation model validation, while Table 9 shows the
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Table 6

Parameters of molar heat capacity correlation in Eq. (27).
Components A B C D Temperature (K) References
Cp-H, 34.62 3.40x 1073 0 0 273-2500 [48]
Cp-0, 34.62 1.08 x 1073 0 —7.86 x 10° 300-5000 [48]
Cp-CH,4 2235 4.80 x 1072 0 0 273-1200 [48]
Cp-CO 27.62 5.00x 103 0 0 273-2500 [48]
Cp-CO, 4328 1.14x 1072 0 —-8.18 x 10° 273-1200 [48]
Cp-H,0_steam 344 6.28 x 1074 520 %107 0 300-2500 [48]
Cp-N, 27.21 420x 1073 0 0 300-5000 [48]
Cp-SO, 4738 6.66 x 103 0 0 298-2000 [49]
Cp-Benzene -1.713 3.25x 107! ~1.10x 104 0 298-1500 [49]
Cp-Toluene 2411 391 x 107! -130x 104 0 298-1500 [49]
Cp-CxHy 17.04 417 x 107" ~139%x 1074 0 298—1500 [49]
Cp-Carbon 14.73 6.41 x 1073 0 0 298-2000 [49]
Cp-S 34.21 ~1.44x 1072 0 0 298-2000 [49]
Cp-Ca0 50.75 368 x 107> 0 0 298-2000 [49]
Cp-CaCO0s 104.53 219 %1072 0 0 298—1200 [49]

Table 7 Table 8

Standard chemical exergy for each component considered in gas-solid phase. Operating conditions for extra-heavy oil gasification used in Aspen-Hysys model
Component (e?) - kJ/kmol ~ Molar Mass (e?) - kj/kg References validation.

(kg/kmol) Parameter Value Units

H, 2.36 x 10° 2.0 1.18 x 10° [42] Equivalence ratio 0.4 -
0, 3.97 x 10° 32.0 1.24 x 10? [42] Gasification pressure 18.75 atm
CHy4 8.32 x 10° 16.0 5.20 x 10* [42] Gasifying agent Oxygen -
co 2.75 x 10° 28.0 9.83 x 10° [42] Gasifying agent temperature 25 °C
Co, 1.99 x 10% 44,0 4.52 x 10? [42] Feedstock temperature (Orimulsion ™) 25 °C
H,0 9.50 x 10° 18.0 5.28 x 10? [42] Higher heating value of feedstock 29.76 MJ/kg
N, 7.20 x 10? 28.0 2.57 x 10! [42] Ultimate Analysis of the Feedstock
SO, 3.13 x 10° 64.0 4.90 x 103 [50] Carbon 84.28 %
Benzene 3.30 x 10° 78.0 4.24 x 10* [50] Hydrogen 10.33 %
Toluene 3.94 x 10° 92.0 429 x 10* [51] Oxygen 0.55 %
Phenol 3.13 x 10° 94.0 3.33 x 10* [51] Nitrogen 0.64 %
o0-Xylene 4.57 x 10° 106.0 431 x10* [51] Sulfur 3.95 %
Anthracene 7.22 x 10° 178.0 4.06 x 10* [51] Proximate Analysis of the Feedstock
Chrysene 7.20 x 10° 228.0 3.16 x 10* [51] Water 28.80 %
Pyrene 7.22 x 10° 202.0 3.57 x 10* [51] Ash 0.18 %
Phenanthrene  7.20 x 10° 178.0 4.05 x 10* [51] Residual carbon 12.84 %
Naphthalene 5.26 x 10° 128.0 411 x10* [51] Total sulfur 2.81 %
Carbon 4.10 x 10° 12.0 342 x 10* [51] Volatiles 55.37 %
S_Rhombic 6.10 x 10° 32.0 1.91 x 10% [51]
Ca0 1.10 x 10° 56.0 1.97 x 103 [51]
CaCO3 1.00 x 10° 100.0 1.00 x 10" [51] ) )
? Guzoq) 237 x10° 18.0 ~132x10*  [50] observed in Table 10, where an ER and SOS ratio of 0.30 and 0.50 as
> GH20(g) -229x10° 18.0 —-127x10*  [50] gasifying agents were used, respectively.

@ Gibbs function of water formation (liquid-phase) at 298 K and 100 kPa.
b Gibbs function of water formation (gas-phase) at 298 K and 100 kPa.

comparison between simulation results from Aspen-Hysys model in
this work and some references about experimental/theoretical
studies for thermo-chemical conversion of extra-heavy oil. Fuel gas
composition in produced syngas like Hy, CO, CHy, process temper-
ature, calorific value of gas and H,/CO ratio were compared.

According to comparative analysis reported in Table 9, pure
oxygen as gasifying agent tend to promote thermal cracking and
steam reforming reactions of heavy hydrocarbon. As a result, a
greater concentration of CO and Hj in produced gas is attained, and
some differences between references reviewed and proposal
Aspen-Hysys model could be expected, mainly in hydrogen
composition. Nevertheless, when other gasification parameters
were compared, significant differences between simulation model
and references were not observed.

The evaluated alternative in this work get relatively close results
from the referred papers, which could be considered as a reason-
able validation. Furthermore, a mass and energy balance for inte-
grated plant of OS gasification process (based on capacity of
2000 kg/h of OS feed) along with power generation system can be

4.1. Syngas calorific value and gas yield from oil sludge gasification

In a general way, Fig. 4 shows a decreasing trend of syngas lower
heating value (LHV) as ER and SOS ratios were increased. It was
found a significant value of syngas LHV close to 30 MJ/m> (at 0°C
and 100 kPa) for ER ratios <0.15, due to produced pyrolysis-gas
from thermo-chemical decomposition of heavy hydrocarbons at
lower temperatures. This is due to the considerable extent of
organic compounds like phenol, benzene, toluene, and xylene with
meaningful calorific content are generated. Nonetheless, when
steam was supplied into gasifier at SOS ratios >0.2, a reduction of
syngas LHV from 30 to 10 MJ/m> was observed. Lower amounts of
air as gasifying agent constrain oxidation reaction (exothermic re-
actions) and consequently, thermal cracking and steam reforming
reactions (endothermic reactions) are limited too. Thus, lower
gasification temperature is promoted as SOS ratios are increased,
which leads to syngas production with lower energy content, as
shown in Fig. 4. To achieve higher thermo-chemical conversion
efficiencies (up to 90%), higher gasification temperatures (1300 °C),
ER and SOS ratios of 0.30 and 0.50, are required respectively, as a
result, a syngas production with relatively higher calorific value
could be obtained, in concordance with [27].
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Table 9

Comparative results between Aspen-Hysys simulation and experimental/theoretical studies for extra-heavy oil gasification.

A. Martinez Gonzalez et al. / Energy 169 (2019) 1175—1190

References Experimental Theoretical Studies

[52] [53] [54] [55] [56] [57] [58] This Work
Thermal conversion process oG oG oG oG oG oG oG oG
Syngas components
CO (vol.%) 38.70 39.83 36.14 36.25 36.20 39.24 35.23 40.57
CO; (vol.%) 8.67 8.90 10.93 9.07 9.12 10.11 10.09 8.71
H; (vol.%) 39.40 39.77 37.53 38.26 40.24 40.40 39.26 45.64
CHg4 (vol.%) 0.08 0.01 0.10 1.09 0.08 0.01 1.09 1.96
Others. (vol.%) 0.38 0.15 0.40 0.94 1.95 0.44 0.94 0.27
H,/CO Ratio 1.02 1.00 1.04 1.06 1.11 1.03 1.11 1.12
Calorific value of syngas
HHV (MJ/kg) 105 103 10.0 11.2 125 10.7 11.2 12.1
LHV (M]/kg) 9.7 9.5 9.2 104 11.7 9.9 10.4 111

OG: Gasification process with pure oxygen as gasifying agent; n.a: not available.

Table 10

Mass and energy balance for syngas production from oil sludge gasification.

Stream Name Vapor fraction Temperature (°C) Pressure (kPa) Molar flow (kmol/h) Mass flow (kg/h) Energy flow (kJ/h)
1 Petroleum 0.0 25 150 6375 1.0 x 10° —-2.05 x 10°
2 GLP 0.0 —42 100 1358 59900 ~1.73 x 108
3 Gasoline 0.0 125 100 2005 229 x 10° —4.46 x 10®
4 Kerosene 0.0 173 100 339 48200 —8.43 x 107
5 0il 0.0 285 100 2305 5.214 x 10° —6.80 x 10°
6 Other Products 0.0 458 100 330 1.395 x 10° —8.29 x 107
7 0il sludge (OS) 0.0 86 100 38 2000 ~7.67 x 10°
8 0S feed 0.0 86 200 38 2000 —7.67 x 10°
9 OS gasification 0.0 86 200 27 1400 —5.37 x 10°
10 OS oxidation 0.0 86 200 12 600 —2.30 x 108
11 Steam gasification 1.0 150 200 33 600 —7.92 x 10°
12 Air gasification 1.0 25 200 110 3171 -1.78 x 10°
13 Pyrolysis/gasification 0.7 1366 175 117 2000 —5.96 x 10°
14 Oxidation gases 1.0 25 175 120 3376 —3.75 x 10°
15 Oxidation solids 0.0 25 175 19 395 —5.65 x 10°
16 Char gasification 1.0 468 175 242 5417 —~1.30 x 107
17 Ash/coke mixture 0.0 468 175 11 354 —2.31x10°
18 Produced gas 1.0 537 150 242 5417 —1.30 x 107
19 Produced gas/Ash mix. 1.0 529 150 253 5771 —1.54 x 107
20 Ash removed 0.0 529 150 11 345 —2.17 x 108
21 Hot produced gas 1.0 529 150 242 5426 —1.32 x 107
22 Cooled produced gas 1.0 50 145 242 5426 —1.71 x 107
23 Tar/liquid mixture 0.0 50 145 7 197 —1.74 x 10°
24 Cleaned Syngas 1.0 50 145 235 5229 —1.57 x 107
25 Combustion gases 1.0 250 140 617 17781 —5.43 x 107
26 Solids material 0.0 250 140 0 0 0.0

27 Exhaust gases 1.0 250 140 617 17781 —5.43 x 107
28 Exhaust gases cooled 1.0 234 135 617 17781 —5.47 x 107
29 Ambient air 1.0 25 150 435 12553 —-5.28 x 10°
30 Preheated air 1.0 50 145 435 12553 3.14x 10°
Q1 Crude Oil Refinery - - - — — 5.74 x 108
Q2 Pyrolysis - Gasification - - - - — —7.09 x 10°
Q3 Syngas Cooling — - - — — 3.94 x 10°
Q4 Syngas cleaning - - - - - —2.77 x 10°
w1 0S pumping — - — - — 2.72 x 10?
W2 Electrical Power — - - — — 9.75 x 10°
Qc Combustion Heat - - - - - —3.90 x 107

When ER ratio was increased (ER > 0.25), syngas LHV shows a
reduction from 10 to 5MJ/m>3, where a continues air supplying
promotes exothermic reactions and gasification temperature in-
creases. Then heavy hydrocarbons reforming reactions into lighter
compounds like CO, CHg, and H are favored as superheated steam
is supplied. For a particular case of ER=0.30 and SOS=0.20, a
calorific value of produced gas close to 9.7 MJ/m? could be obtained.
Nevertheless, if both ER and SOS ratios values further increase,
syngas LHV shows a slight decreasing trend, which could be
decrease close to 22% (7.7 MJ/m>), as presented in Fig. 4. Moreover,
Fig. 5 shows the variation of syngas yield from OS gasification
process with ER and SOS ratios. It was demonstrated an increasing

trend when ER and SOS ratios were increased from 0.05 to 0.6 and
0.2 to 1,5, respectively. Heavy hydrocarbons decomposition and
reforming reactions are encouraged as superheated steam is sup-
plied into reactor. As a result, a significant amount of produced gas
close to 4.0 m3/kg OS (at 0 °C and 100 kPa) is generated, resulting in
an increase in syngas yield of about 51% in comparison with syngas
obtained at lower ER and SOS ratios. Although, ER ratios >0.40 leads
to higher nitrogen content and consequently a notorious reduction
in lower energetic value of produced gas is attained.
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Fig. 4. Syngas LHV profile form OS gasification process considering different ER and
SOS ratios.
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Fig. 5. Syngas yield from OS gasification process at different ER and SOS ratios.

4.2. Syngas chemical composition from oil sludge gasification

Fig. 6 shows the molar composition of produced syngas from OS
thermo-chemical conversion at different ER ratios and considering
a SOS ratio of about 0.5 kg steam/kg OS. In a general way, increasing
of ER ratio favors thermal cracking, partial oxidation, and steam
reforming reactions, which reduces the molar concentration of
CxHy and light hydrocarbons. The highest molar concentration of
H,, CHy4, CO and CO; in produced syngas was reached by ER ratios in
the range between 0.25 and 0.35, in concordance with Ruta et al.
[59] and Martinez et al. [27].

Accordingly, to simulation results, a considerable increase of
hydrogen molar concentration in produced gas from 8.7 to
24.8 mol.% was noted as ER ratio was increased from 0.10 to 0.30,
respectively, which is in agreement with Maoyun et al.'s results
[60]. It could be explained due to high temperature steam and air
mixtures as gasifying agent, which promote steam reforming re-
actions of heavy hydrocarbons into CHg4, CO, light hydrocarbons and
H,. When OS gasification process is carried out at ER > 0.30 light
hydrocarbons like methane are reformed or partially oxidized,
enhancing CO and H; production, however, an increase of ER ratio
leads to reduction of syngas energetic quality by dilution effect,
mainly by nitrogen content.

4.3. Influences of gasifying agents on energy and exergy efficiency

Fig. 7 shows the variation of cold-gas efficiency with different ER
and SOS ratios. This parameter allows measuring the OS gasification
performance, taking into account syngas chemical energy (chemi-
cal contribution of fuel gases like H,, CO, CH4, and CxHy) and total
energy content from OS fed to gasifier. It was demonstrated a
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Fig. 6. Chemical composition of produced syngas at different ER ratios and SOS of 0.5.
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Fig. 7. Cold gas efficiency from OS gasification process at different ER and SOS ratios.

decreasing trend of cold-gas efficiency as ER ratio was increased,
considering different SOS ratios. This could be explained by
encouragement of hydrocarbons partial oxidation and reforming
reactions as steam/air mixtures were supplied, which leads to fuel
gases production with lower chemical energy content than OS
volatile organic compounds.

Furthermore, the air continuous supply into gasifier and nitro-
gen presence conducts to syngas dilution effect. As a result, fuel
gases content in produced gas is reduced and cold-gas efficiency
decreases from 83.3% to 57.5%, mainly for ER ratios in the range of
0.10 and 0.60. Nevertheless, continues increases of superheated
steam (SOS ratios > 0.20), a decreasing trend in cold-gas efficiency
with ER ratio was observed, as shown in Fig. 6. In this case, steam
reforming reactions of CO, CH4 and light hydrocarbons are favored
to hydrogen production, which improves the syngas chemical en-
ergy, however, excess amount of steam into gasifier leads to gasi-
fication temperature reduction, which restrict thermal cracking
and endothermic reactions and syngas energy quality could be
diminished by dilution effect.

Hot-gas efficiency presented a more stable behavior than cold-
gas efficiency as ER and SOS ratio was increased. In general way, it
was found values of hot-gas efficiency close to 85% when ER < 0.25
and ER > 0.45 ratios were used, though, hot-gas efficiency was
reduced to 75% as superheated steam was supplied into gasifier (SOS
ratios >0.20), as shown in Fig. 8. When lower ER ratios are consid-
ered, oxidation and thermal cracking reactions in OS gasification
process take place, then a reasonable amount of organic volatile
compounds and light hydrocarbons are generated at moderated
temperatures, resulting in an increases of syngas chemical energy,
which leads to higher hot-gas efficiencies for OS gasification process.

For higher ER ratios (up to 0.45) supplied into gasifier, hydro-
carbons partial oxidations and exothermic reactions are promoted
before steam reforming reaction take place. Then, higher
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Fig. 8. Hot gas efficiency from OS gasification process at different ER and SOS ratios.

temperature in reduction zone could be achieved and thus syngas
sensible heat becomes a remarkable thermal contribution on hot-
gas efficiency, even though decreasing of syngas calorific content.
When steam/air mixtures were considered into OS gasification
process, an increasing on hot-gas efficiency were observed,
particularly for SOS ratios from 0.2 to 1.5 and ER ratios in the range
of 0.25—0.35. For this operational conditions, simultaneous thermal
cracking and steam reforming reactions are encouraged, where a
large extent of fuel gases such as CO, Hy, CHy, and light CxHy are
produced at higher temperature, therefore, a considerable sensible
heat from produced gas could be expected, giving an increase in
hot-gas efficiency, as shown in Fig. 8.

Fig. 9 shows the behavior of functional exergy efficiency from
syngas production with different ER and SOS ratios. It was observed
a decreasing trend as ER ratio was increased, where oxidant excess
reacts with fuel gases produced in gasification previous stages,
restraining the steam reforming reactions in reduction zone.
Moderate steam/air mixtures favor exothermic reactions like par-
tial oxidation or water gas Shift reaction, where gasification tem-
perature is enhanced. As a result, endothermic reaction like
hydrocarbon thermal cracking and steam reforming reaction take
place and a considerable amount of light hydrocarbons and fuel
gases are generated, giving a higher exergetic performance.

In this way, when ER ratio of 0.10 was used as gasifying agent,
the highest exergy efficiency (close to 82%) was achieved, however,
significant differences in exergy efficiency were not observed,
mainly for ER ratios in the range of 0.10—0.20 and SOS ratios be-
tween 0.50 and 1.5. Steam reforming reactions at low temperatures
without a proper catalyst do not take place and a lesser amount of
destroyed exergy by irreversibilities is generated. For ER ratio in-
creases, partial oxidation and thermal cracking reactions take pla-
ces and more exergy destruction are produced, giving a lower
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Fig. 9. Functional exergy efficiency from OS gasification process at different ER and
SOS ratios.

exergy efficiencies.

For particular case of ER ratios between 0.25 and 0.40, lower
exergy efficiencies between 69 and 78% were reached, however, the
influence of SOS ratio on exergy efficiency was more significant
than ER ratios in the range between 0.10 and 0.2. Superheated
steam supply at higher gasification temperature promote thermal
cracking and steam reforming reactions of heavy organic com-
pounds, becoming it more predominant than partial oxidation re-
actions, then light fuel gases like Hy, CHy4, and CO are produced with
lower irreversibilities than products obtained from oxidation re-
action of C—H compounds. As ER ratio was increased from 0.40 to
0.60, exergy efficiency was stabilized in a value close to 68% at
different SOS ratios.

Fig. 10 shows the variation of energy efficiency (based on hot-
gas efficiency), exergy efficiency and the exergy destruction from
syngas production with steam to air mass ratio (SAMR). It was
observed a slightly decreasing of 3.6% on energy efficiency when
SAMR ratio was increased from 0.10 to 0.20. It could be explained by
exothermic and endothermic reactions synergy, where thermal
energy released from OS partial oxidation is used for thermal
cracking reactions, resulting in a high presence of heavy hydro-
carbons in gas-phase at low gasification temperature. Therefore, a
decreasing on sensible heat of produced gas and energy efficiency
are expected. Otherwise, exergy efficiency showed an increase of
5.3% when SAMR ratios was increased from 0.10 to 0.20. Steam
presence as gasifying agent promote heavy hydrocarbon reforming
and carbon gasification reactions, which leads to increase of
organic compound in gas-phase, thus syngas chemical energy
content and exergy efficiency are enhanced.

SAMR ratio increases from 0.20 to 0.60, an increasing trends for
both energy and exergy efficiencies was found, in concordance with
Zhang et al. [42]. Progressive steam supplies increases to OS gasi-
fication process, which favor to heavy hydrocarbon conversion into
slight fuel gases (like CO, CH4, and H;) and water gas Shift reaction
(exothermic reaction). As a result, a produced syngas with higher
calorific content and remarkable sensible heat at gasifier outlet is
obtained. In this way, a reasonable OS gasification conversion can
be achieved at SAMR ratio around 0.30. On the other hand, for
SAMR ratio increases, an opposite behavior of exergy destruction
was observed, where a reduction of about 39.0% could be reached,
mainly by using a SAMR ratio close to 0.60, while SAMR ratio be-
tween 0.30 and 0.60, both energy and exergy efficiencies are rela-
tively stabilized around of 86.0% and 82.0%, respectively. Moreover,
exergy destruction associate to irreversibilities during syngas pro-
duction from OS gasification process trends to stabilized too,
achieving a value close to 17.0% of total exergy entering to OS
gasifier.
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Fig. 10. Cold-gas and exergy efficiency and irreversibilities at different SAMR ratios.
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4.4. Integrated oil sludge gasification and power generation system

Considering that the highest hydrogen concentration in pro-
duced syngas was obtained at ER and SOS ratios of 0.30 and 0.50,
respectively, Fig. 11 shows the distribution for both energy and
exergy rate balances to syngas production from OS gasification
process. It was found that produced gas showed a higher contri-
bution of the gasifier energy/exergy input (70—80%), while energy
losses and exergy destruction demonstrated a lower contribution
close to 20.0% and 23.0%, respectively. Ash production presented
the lowest contribution of total energy/exergy at gasifier inlet
(0.5—5.0%), while overall universal exergy efficiency from OS gasi-
fication process was estimated in 77.6%, considering the exergy rate
from syngas production and inorganic solid waste.

Electricity consumption linked to pumping and thermal energy
flows from exothermic and endothermic reactions for energy/
exergy rate balances were neglected. Nonetheless, it was taken into
account for thermo-chemical conversion, process of hydrocarbon
compounds through oxidation and pyrolysis-gasification zone,
respectively. Thermo-chemical conversion of petroleum residues
leads to enthalpy rate increasing of produced syngas, which is
transformed into useful energy by integrated gasification-power
plant as shown in Fig. 12. It was noted that enthalpy rate and
process temperature of integrated plant ranged
between —8.0—8.0 MW and 50—1300 °C, respectively.

Thermodynamic analysis was extended to syngas use in a power
generation system. Fig. 12 shows the distribution percentages of
total energy/exergy input, where exhaust gases showed a lower
contribution on exergy rate balance, achieving 7.0% of total exergy
input. Furthermore, tar/liquid mixture from cleaning system and
ash production achieved about of 10.0% of total exergy input
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(18.1 MW). From energy conservation, the greatest extent of energy
dissipated is associated with energy losses during electrical power
generation from syngas combustion, resulting in 68.1% of total
energy input. According to energy quality point of view, the major
component on exergy rate balance corresponds to exergy
destruction related to irreversibilities during power generation in
gas engine, resulting in 64.4% of total exergy input. Hence, when
produced gas was extended to power generation, an increase of
about three times of exergy destruction for syngas production was
observed, as shown in Fig. 13. Taking into account the net electricity
produced, it was estimated an electric generation index of about
1.35kWh/kg OS by integrated gasification-power scheme. This
energetic indicator is close to results obtained by Orhan et al. [61]
and Domenichini et al. [62] from a thermodynamic analysis of in-
tegrated gasification-gas turbine system for power generation.
They reported 1.54 kWh/kg feedstock and 1.90 kWh/kg feedstock,
when petroleum coke and heavy oil as feedstock processes were
used, respectively.

Fig. 14 depicts the Grassmann diagram for exergy rate balance of
the integrated gasification-power generation plant, where elec-
tricity generation in syngas-engine had the highest exergy
destruction rate (7.4 MW) in the integrated plant, resulting in 60.7%
of the total irreversibilities occurred. OS gasification process and
syngas production performed a lower contribution than power
generation, giving a value of about 33.6% (4.1 MW) of the total ir-
reversibilities in the integrated system. Moreover, syngas treatment
through cooling/cleaning system achieved the lowest exergy
destruction rate (0.1 MW), which corresponds to 5.7% of total
destroyed exergy. It was noted that 3.8% and 6.9% of the total input
exergy supplied to integrated OS gasification-power generation
system was lost to the environment through cooling/cleaning sys-
tem and exhaust gases, respectively. This close to results reported
by Barati et al. [25], where 7.1% of total input exergy supplied to the
integrated plant (biogas engine-coupled anaerobic digestion) was
lost to surroundings through hot flue gas.

Fig. 15 illustrates the universal and functional exergetic effi-
ciencies for each intermediary process of the integrated
gasification-power plant. It was noted that syngas treatment
reached the highest universal and functional exergetic efficiencies
in the range 87—99%. On the contrary, syngas combustion during
power generation achieved lower universal and functional exer-
getic efficiencies than other operational units of the integrated
plant, giving values of about 35% e 24%, respectively. Taking into
account the total exergy destruction of the integrated plant, overall
universal exergy efficiency was found to be 35.6%, while overall
functional exergy efficiency was calculated close to 15.0%, based on
the net electricity generated (2.7 MW).

On the other hand, it was observed that overall exergetic
improvement potential rate of the integrated plant was found to be
5.8 MW, which corresponds to 32.0% of total exergy rate supplied to
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gasification-power system. Power generation showed the highest
exergetic improvement potential rate (4.9 MW) due to high rate of
generated irreversibilities during syngas combustion. The exergetic
enhancement potential rate for this process represents 26.9% and
84.2% of the total exergy input to integrated system and the total
exergetic improvement potential rate, respectively, demonstrating
a considerable opportunity for improvement from the thermody-
namic viewpoint. Lower exergetic improvement potential rate in
OS gasification was identified (912 kW), which is equivalent to
15.8% of the total exergetic improvement potential rate. The results
obtained through exergy analysis indicate that upcoming works
should be mainly focused on the improvement of the syngas
combustion and power generation, followed by OS gasification
process.

5. Conclusions

This study considered the possibility of thermochemical con-
version of petroleum sludge from crude oil refinery, aiming at en-
ergy recovery through the use of produce gas in a power generation
system, based on conventional gas engine. To evaluate the effect of
gasifying agent on OS gasification process, a simulation model with
air/steam mixture was done, by using Aspen-Hysys 8.6 software, as
well as an energy and exergy analysis based on the first and second
law of thermodynamics was accomplished, respectively. Results
from simulation showed a decreasing trend of produced syngas LHV
when ER and SOS ratios are increased, reaching values between 5
and 10 MJ/m> (at 0°C and 100 kPa) for ER > 0.30 ratios and SOS
between 0.50 and 1.5. It was found that syngas yield increase as ER
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and SOS ratio were increased, then values between 2.0 and 5.0 m?/
kg OS (at 0 °C and 100 kPa) could be obtained. Hydrogen content in
syngas produced from OS gasification achieved a molar concentra-
tion of about 20—25% (mol.%) when ER > 0.25 ratios were used.

From thermodynamic analysis to syngas production from OS
gasification, a cold-gas and hot-gas efficiencies in the range of
57—84% and 75—87% were estimated, respectively, by considering
ER > 0.10 and SOS>0.2 ratios. With respect to exergy efficiency from
syngas production, it was observed a decreasing trend from 82% to
68% as ER ratio was increased. The highest exergy destruction
associated to syngas production were estimated close to 24% of
gasifier exergy input at lower SAMR ratio (<0.16), which indicates
that lower SOS and higher ER are not recommended to OS con-
version. Otherwise, the exergy destruction is stabilized when SAMR
ratio was increased, achieving a lower percentage around 18% of
total exergy at gasifier inlet by using a SAMR ratio value higher than
0.40. This indicates that superheated steam supplied to gasifier
enhances the syngas production from OS thermo-chemical con-
version with lower exergy destruction.

Thermodynamic analysis for syngas production from OS gasifi-
cation showed how well OS gasification process was carried out,
considering the exergy destruction associated to irreversibilities
from OS thermo-chemical conversion and subsequent power gen-
eration. In addition, thermodynamic analysis for integrated gasifi-
cation and power generation system showed a significant increase
of exergy destruction (almost three times of exergy destruction in
syngas production from OS gasification process), which represent
close to 64.4% of total exergy input. Energy and exergy analyses
addressed in this study allowed locating and quantifying the main
resources of energy dissipation and exergy destruction related to
integrated plant. This demonstrated that syngas combustion and
power generation showed the highest exergetic improvement po-
tential rate (4.9 MW), which represents 26.9% and 84.2% of the total
exergy input to integrated system and the total exergetic
improvement potential rate, respectively. Thus, a better perfor-
mance for OS thermo-chemical conversion and power generation
could be reached as energetic critical points identified by thermo-
dynamic analysis can be overcome. In this way, energy recovery
from OS gasification could be represent a promising technological
alternative for management and treatment of petroleum waste
from the refining of crude oil before final disposal, where a fuel
syngas with reasonable higher calorific content could be produced
and eventually to be used in a power generation system. In addi-
tion, future works that include gasification of biomass/OS mixture
and combine-cycle power plant based on gas turbine to increase
power generation index are recommended. Similarly, exergy based
studies like exergoeconomic and exergoenvironmental performed
in Refs. [63,64], as well as life cycle assessment, are suggested to
explore the most cost-effective and eco-friendly technologies for
OS treatment, considering some issues like energy recovery and the
potential reduction of greenhouse gas emissions. These comple-
mentary analyses will allow evaluating the sustainability of inte-
grated OS gasification and power generation plant proposed in this
study, as a strategy for oily waste management from crude oil
refineries.
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