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RESUMO

A industria de cimento ¢ um dos setores responsaveis pelas maiores emissdes de didxido de
carbono (CO2) do mundo. Ao longo dos anos, vérias medidas vém sendo tomadas com o
objetivo de reduzir as emissdes de CO> dessa industria. Tecnologias de captura de CO; para
armazenamento e/ou utilizagdo sdo apontadas como as alternativas mais relevantes para
mitigacao significativa de gases de efeito estufa. Dentre as tecnologias de captura de CO», a
oxy-fuel combustion tem se destacado por apresentar maior eficiéncia de captura. Para
utilizagdo de CO2, uma opgao ¢ a aplicagdo da tecnologia power-to-gas. Este trabalho avaliou
a captura, armazenamento e utilizacdo do CO: produzido pela indistria de cimento. A
tecnologia oxy-fuel combustion foi empregada para a captura do CO; e a tecnologia power-to-
gas foi aplicada para utilizagdo do gas capturado. O processo convencional de clinquerizagao,
o processo de clinquerizagdo com captura de CO2 por meio da oxy-fuel combustion e a
integragcdo das tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas foram analisados mediante
simulagdo computacional realizada no sofiware comercial Aspen Plus®. A substitui¢do de parte
do combustivel fossil por combustiveis alternativos se mostrou satisfatoria: houve reducao das
emissdes de CO», tanto para o processo convencional, quanto para o processo com captura de
CO; por meio da oxy-fuel combustion. As taxas de recirculacdo do gés de exaustdo calculadas
por meio das simulagdes variaram entre 54 e 56%. Para o processo de captura de CO> por meio
da oxy-fuel combustion, o consumo de O> obtido variou entre 243,4 e 254,4 kgoo/tonciinguer. O
consumo de energia elétrica devido a integragdo das tecnologias oxy-fuel combustion e power-
to-gas foi bastante elevado. No entanto, foi possivel produzir até 304,7 kgsnc/telinquer atendendo
aos padrdes requeridos pela legislagdo brasileira, assumindo que 100% do CO; foi destinado

para utilizagao.

Palavras-chave: producdo de clinquerizagdo, emissdoes de didxido de carbono, captura de
dioxido de carbono, armazenamento de dioxido de carbono, utilizacdo de didxido de carbono

oxy-fuel combustion, power-to-gas, combustiveis alternativos, simulagdo computacional



ABSTRACT

The cement industry is one of the world's largest carbon dioxide (CO>) emitters. Over the years,
a number of measures have been conceived to reduce its CO: emissions. CO; capture
technologies for storage and/or utilization are pointed out as the most relevant alternatives for
significant greenhouse gases mitigation. Among CO; capture technologies, oxy-fuel
combustion has stood out due to its greater capture efficiency. For CO; utilization, one
alternative is to apply the power-to-gas technology. This work evaluated the CO; capture,
storage and utilization in the cement industry. In the simulated scenarios, oxy-fuel combustion
technology was employed to CO; capture and power-to-gas technology was applied to CO>
utilization. The clinker conventional process, the oxy-fuel combustion clinker process and the
integration of oxy-fuel combustion and power-to-gas technologies was analyzed through the
steady-state modeling and simulation in the commercial flowsheet simulation software Aspen
Plus®. The obtained results have shown that alternative fuels contribute to the reduction of CO,
emissions in the oxy-fuel combustion clinker process as well as in the conventional process.
The calculated values of flue gas recirculation ranged from 54 to 56%. The obtained values for
O consumption in oxy-fuel combustion ranged from 243.4 and 254.4 kgoo/tciinker. The electric
energy consumption by the oxy-fuel combustion and power-to-gas technologies integration was
rather high. However, values as high as 304.7 kgsnc/teiinker could be produces, which is well
within the standards imposed by Brazilian laws, assuming that all CO> was destined for

utilization.

Keywords: cement clinkering, carbon dioxide emissions, carbon dioxide capture, carbon
dioxide storage, carbon dioxide utilization, oxy-fuel combustion, power-to-gas, alternative fuel,

computer simulation
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1. INTRODUCAO

A industria de cimento ¢ um dos setores mais intensivos em consumo energético e
emissao de dioxido de carbono (CO2) do mundo (CARRASCO-MALDONADO et al., 2016).
Estima-se que cerca de 5% das emissdes antropogénicas mundiais de CO; sejam geradas pelas
industrias cimenteiras (IEA e WBCSD, 2009; IEAGHG, 2013). Aproximadamente metade de
todo o CO» produzido durante a fabricagdo de cimento ¢ origindria da calcinagdo de calcario,
enquanto que uma outra grande parte tem origem na queima do combustivel que ¢ necessario
para o piro-processamento da matéria-prima (= 40%) e o restante, por meio de processos que
utilizam energia elétrica e de processos de transporte (= 10%) (BENHELAL e RAFIEL 2012;
USON et al., 2013; ATSONIOS et al., 2015; MIKULCIC et al., 2016). No total, a produgdo de
um kg de cimento libera cerca de 0,66 - 0,80 kg de CO2 (IEA e WBCSD, 2009).

Ao longo dos anos, a industria do cimento estabeleceu varias medidas para reduzir suas
emissdes de CO». Essas incluem a substitui¢do de combustiveis fosseis por combustiveis
alternativos, aumento da eficiéncia energética do processo, substituicdo dos componentes do
clinquer, recuperacdo de calor residual, entre outras. Apesar de efetivas, essas medidas
isoladamente ndo sdo suficientes para atingir os indices de redugdo de emissdes de CO»
estabelecidos. Tecnologias de captura de CO; para armazenamento e/ou utilizacdo sdo
apontadas como as alternativas mais relevantes para mitigagao significativa de gases de efeito
estufa e para tornar os processos mais sustentaveis em termos econdmicos em um periodo de
longo prazo (IEA e WBCSD, 2009; ATSONIOS et al., 2015; WBCSD, 2015; CARRASCO-
MALDONADO et al., 2016; CORMOS e CORMOS, 2017).

Existem trés métodos potenciais para capturar o CO> de fontes estaciondrias de
emissoes, sendo classificados como: pré-combustdo, pds-combustdo e oxy-fuel combustion.
Para a industria do cimento, os métodos de captura pds-combustdo e oxy-fuel combustion sao
os mais adequados. Isto, porque a rota de pré-combustdo tem a desvantagem de ndo capturar o
CO; produzido durante o processo de calcinagdo (MADLOOL et al., 2013; CARRASCO-
MALDONADO et al., 2016; CORMOS e CORMOS, 2017). Entre duas opcdes mais
vantajosas, a oxy-fuel combustion possui a vantagem de ter maior eficiéncia de captura que a
técnica de pos-combustdo (ECRA, 2012). Na oxy-fuel combustion o ar ¢ utilizado como
comburente na queima do combustivel € substituido por uma mistura de oxigénio (O2) e de gas
de exaustdo a ser recirculado no processo (principalmente CO, e H»O) (CARRASCO-
MALDONADO et al., 2016).



18

Apods capturado, o CO», agora concentrado, pode ser armazenado em depdsitos
subterraneos ou pode ser utilizado para a producdo de combustiveis, produtos quimicos,
materiais, entre outros. A tecnologia power-to-gas ¢ uma opgao de utilizagdo de CO, na qual
gas natural sintético (Synthetic Natural Gas — SNG), rico em metano (CHay), € produzido a partir
da reacdo de CO; com hidrogénio (H2), produzido por meio da eletrolise da dgua. Além de
contribuir para a reducdo das emissdoes de COz, 0 power-to-gas tem um papel importante no
setor energético. A produgdo de energia edlica e solar mundial tem crescido nos Gltimos anos,
no entanto, essas fontes de energia sao flutuantes e intermitentes, e precisam ser equilibradas a
fim de atingir estabilidade do sistema elétrico. Essa estabilidade pode ser atingida por meio do
armazenamento do excesso de eletricidade produzido. O power-to-gas permite, mediante
conversao em gas metano, o armazenamento de excesso de eletricidade produzido por fontes
de energia renovavel (GARCIA-GARCIA et al., 2016; GOTZ et al., 2016; LEONZIO, 2017).
Para converter eletricidade em SNG por meio do power-to-gas € necessaria uma fonte de CO>
como unidades de biogés, gaseificacdo de biomassa, estacdes de tratamento de esgoto, usinas
de energia de combustiveis fosseis ou processos industriais (ferro gusa e ago, cimento, celulose,
aluminio) (BAILERA et al., 2015; GOTZ et al., 2016). No entanto, o SNG ndo é o tnico
produto do power-to-gas, sendo também produzido oxigénio (O2) durante a etapa de eletrolise
da dgua (SCHIEBAHN et al., 2015). Uma possibilidade para utilizar o Oz produzido e para
obter CO2 em elevadas concentragdes ¢ integrar o power-tfo-gas com o processo de captura de
COz oxy-fuel combustion. Na oxy-fuel combustion uma mistura de oxigénio e gas de exaustio
da combustdo recirculado atua como comburente. Oxigénio em elevadas concentracdes (= 95
vol%) pode ser obtido por meio de uma unidade de separacdo de ar (Air Separation Unit —
ASU), no entanto esse processo ainda possui custos bastante elevados (CARRASCO-
MALDONADO et al., 2016). Assim, a integracdo do power-to-gas e da oxy-fuel combustion
poderia eliminar a necessidade de uma ASU para produgdo de Oz e o CO; concentrado seria
capturado e utilizado para produzir SNG, rico em metano. Além de permitir a captura e
utilizacdo de CO» e o armazenamento de excesso de eletricidade, a integracdo dos processos
oxy-fuel combustion e power-to-gas possibilitaria uma economia circular, na qual recursos
poderiam ser gerados a partir de residuos. Devido ao grande volume de CO, gerado durante a
producdo de clinquer, a industria de cimento ¢ apontada como uma o6tima candidata para
implantagao da oxy-fuel combustion e integracdo com o power-to-gas.

As tecnologias para captura, armazenamento e utilizacdo de didxido de carbono

(Carbon Capture, Utilization and Storage - CCUS) estdo em fase de pesquisa e muito ainda
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deve ser realizado com o objetivo de atingir precos competitivos e torna-las comercialmente
disponiveis. Granados et al. (2014) analisaram o efeito da recirculacdo do gas de exaustdo da
combustdo no forno rotativo de clinquer mediante um modelo de fluidodinamica computacional
(Computational Fluid Dynamics - CFD). O efeito da recirculacdo do gas de exaustdo da
combustdo também foi examinado por Hokfors er al. (2015) por meio de simulagdo
computacional com Aspen Plus®. Zheng et al. (2016) avaliaram a qualidade do cimento
produzido sob atmosfera oxy-fuel e constataram que ele possui composi¢do quimica similar ao
cimento produzido de maneira convencional. Carrasco-Maldonado et al. (2017) investigaram o
novo design para queimador do forno de clinquer que seria utilizado na oxy-fuel combustion.
Leonzio (2017) realizou uma anélise tecno-econdmica para uma unidade de power-to-gas a ser
implantada na Alemanha. Garcia-Garcia et al. (2016) investigaram o uso de 6xido de aluminio
(Al203) como suporte de catalisadores para serem usados durante a etapa de metanagdo do
power-to-gas. Em diversos trabalhos Bailera e colaboradores apresentaram a integragdo de
power-to-gas € oxy-fuel combustion para unidades de geracdo de energia (BAILERA et al.,
2015; BAILERA et al., 2016; BAILERA et al., 2017b). Entretanto nenhum trabalho foi
realizando integrando os dois processos com a indistria de cimento.

Esse trabalho propde-se a avaliar a captura de CO: para industria de cimento
empregando a oxy-fuel combustion e a utilizagdo do CO; para producdo de SNG por meio do
power-to-gas. A integra¢do dos processos foi analisada mediante simulagdo computacional

realizada no software comercial Aspen Plus®.

1.1. Objetivos

Os objetivos desse trabalho sdo apresentados na sequéncia.

1.1.1. Objetivo geral

O objetivo geral do trabalho foi realizar uma avaliacdo da captura, utilizagdo e

armazenamento de didxido carbono na industria de cimento por meio da integragdo das

tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas, utilizando simulagdo computacional
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1.1.2. Objetivos especificos

a) Desenvolver um modelo para integragdo das tecnologias oxy-fuel combustion e power-
to-gas no software Aspen Plus®;

b) Avaliar a influéncia da utilizacdo de combustiveis alternativos sobre as emissoes de CO»
da industria de cimento no processo convencional de producdo de clinquer e no processo de
produgdo de clinquer com captura de CO; por meio da oxy-fuel combustion;

¢) Avaliar a influéncia da utilizagdo de combustiveis alternativos sobre paradmetros
operacionais do processo de captura de CO> por meio da oxy-fuel combustion na industria de
cimento;

d) Avaliar o consumo de energia elétrica para utilizagdo do CO> capturado na industria de

cimento e a capacidade de producdo de SNG por meio da tecnologia power-to-gas.

1.2. Justificativa

O crescimento da populagdo, praticas agricolas intensificadas, desmatamento,
industrializacdo e o uso predominante de energia associada a fontes de combustiveis fosseis
vem alavancando o aumento das emissdes de CO>. Do inicio do periodo industrial (1750) até o
ano de 2016, houve crescimento de 145% nas emissdes globais de CO, (WMO, 2017). A
industria de cimento ¢ um dos setores que mais contribui para esse panorama. Em recente
relatorio, Lubin ef al. (2017) mostraram que 250 empresas de diversos setores (petroleo, gas,
mineragdo, energia, aco, cimento € transporte) sao responsaveis por um ter¢o do didxido de carbono
emitido no mundo. Desse grupo, cinco empresas sdo as maiores produtoras globais de cimento
(LafargeHolcin, Anhui Conch Cement, China National Building Materials, HeidelbergCement,
CEMEX) (SAUNDERS, 2015). Esse cendrio alerta para a necessidade de adog¢do de praticas
de captura de CO», assim como, para armazenamento e utilizagdo desse gas, especialmente em
setores industriais como o de fabricagdo de cimento, visto que elas sdo apontadas como as
tecnologias mais eficientes para reduzir o CO2 emitido em todo o mundo (IEA e WBCSD,
2009).

Contudo, para que as tecnologias de CCUS possam ser implementas de maneira segura
e eficiente pelas industrias de cimento, ¢ necessario que sejam feitas avaliacdes de modificagdes
que devem ser realizadas no processo clinquerizagao e implicagdes que elas podem causar sobre

o desempenho dos equipamentos e produtos. Assim, o uso de ferramentas de simulagdo
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computacional para andlise de processos vem a contribuir diretamente na andlise técnica para
que a CCUS se torne cada vez mais vidvel e para que as metas de redugdo de emissdes de CO>

possam ser alcangadas.

1.3. Estrutura do trabalho

O presente trabalho estd dividido em capitulos assim distribuidos:

Capitulo 1: apresenta a introdugdo do assunto dissertado neste trabalho.

Capitulo 2: apresenta a revisao da literatura existente sobre os assuntos abordados neste
trabalho, como o processo de fabricacdo de cimento, emissdes de CO2 no processo fabril,
consumo energético e redugdo das emissdes de CO; na industria de cimento, tecnologias oxy-
fuel combustion e power-to-gas, e simulagdo computacional do processo de clinquerizagao.

Capitulo 3: detalha a metodologia empregada na andlise preliminar da captura,
armazenamento e utilizagdo de CO; na industria de cimento por meio da integracdo das
tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas.

Capitulo 4: expde e discute os resultados obtidos por meio da execucao da metodologia
do capitulo anterior.

Capitulo 5: apresenta as principais conclusdes deste trabalho.

Capitulo 6: apresenta sugestoes para trabalhos futuros.
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2. REVISAO DA LITERATURA

2.1. A Industria de Cimento

A producdo mundial de cimento cresceu em torno de 92% entre os anos de 2004 ¢ 2014,
saltando de 2,19 bilhdes de toneladas para 4,19 bilhdes de toneladas (CEMBUREAU, 2017b),
destacando a relevancia do setor e a importancia da reducdao das emissdes de CO> da industria
cimenteira.

A fabricagdo de cimento ndo ¢ uniformemente distribuida no mundo todo, ela depende
de fatores econdmicos, sociais e geograficos. As industrias de cimento estdo, geralmente,
localizadas proximas as matérias primas, minas de calcario e argila, evitando altos custos de
transporte. Em 2015, a producdo de cimento mundial foi estimada em 4,6 bilhdes de toneladas,
sendo que 51% foram produzidas pela China (2,35 bilhdes de toneladas). Outras regides e paises
que produziram grande parcela do cimento mundial foram India, Estados Unidos, Brasil,
Turquia, Japdo e parte da Europa (USON et al., 2013; CEMBUREAU, 2017a). Na Tabela 1
pode-se observar a producdo de cimento (milhdes de toneladas) entre os anos de 2010 e 2015

dos maiores produtores mundiais.

Tabela 1 — Maiores produtores mundiais de cimento

Producéo de Cimento (milhdes de toneladas)

PAIS 2001 2007 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015
China 661,0 1361,2 13884 1644,0 1881,9 2063,2 2137,0 2420,0 2480,0 2350,0
India 102,9 1705 1850 2050 220,0 240,0 270,0 280,0 260,0 270,0
EU28* 225,6  269,1 2508  209,0 192,1 191,6 172,6 166,6 166,88 1672
EUA 88,9 95,5 86,3 63,9 65,2 68,6 74,9 77,4 83,2 83,4
Turquia 30,0 49,3 51,4 54,0 62,7 63,4 63,9 72,7 71,2 72,8
Brasil 39,4 45,9 51,6 51,7 59,1 63,0 68,8 70,0 72,0 72,0
Federaciao Russa 28,7 59,9 53,5 443 50,4 56,1 53,0 72,0 68,4 69,0
Indonésia 31,1 35,0 38,5 36,9 39,5 45,2 32,0 56,0 65,0 65,0
Coréia do Sul 52,0 52,2 51,7 50,1 47,4 48,2 48,0 473 63,2 63,0
Japao 79,5 71,4 67,6 59,6 56,6 56,4 51,3 57,4 53,8 55,0
Arabia Saudita 20,0 30,3 37,4 37,8 42,5 48,0 50,0 57,0 55,0 55,0
México 33,2 38,8 37,1 35,1 34,5 35,4 35,4 34,6 35,0 35,0
Alemanha 32,1 33,4 33,6 30,4 29,9 33,5 32,4 31,5 32,1 311
Italia 39,8 47,5 43,0 36,3 34,4 33,1 26,2 23,1 24,0 20,8

* EU28 - 28 paises da Unido Europeia

Fonte: CEMBUREAU (2017a)
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Ao longo dos anos a industria de cimento tem crescido e se desenvolvido com um foco
crescente em uma producdo mais sustentavel, economicamente e energeticamente viavel.
Pesquisas extensas vem sendo realizadas visando produtos de elevada qualidade, melhor

utilizacdo de energia, redugdes de emissdes de COx.
2.2. Processo de fabricacio de cimento

O processo de producdo de cimento, conforme apresentado por CIMA (2015), ¢ dividido
em trés etapas principais: preparo da matéria-prima, processo de clinquerizacdo e preparo do

cimento. O esquema do processo, conforme apresentado na Figura 1, serd detalhado a seguir.

Figura 1 — Processo de fabricacdo de cimento

PRE- e o=

HOMOGENEIZACAO
> = > ADITIVOS
: ALO; Fe,0, SiO,

Ada

EXTRAGCAO DO
CALCARIO A x x
COMINUIGAO '
) MOAGEM DA ;
| HOMOGENEIZAGAO
(Britagem) MATERIA-PRIMA | &
ARMAZENAMENTO DE Lo, T
CLINQUER PRE-AQUECEDOR / PREPARO DO
semmms RESFRIAMENTO DO CALCINADOR COMBUSTIVEL
v CLINQUER

b pTTTTTmmmsmssmssmssmeeees " y | ‘Combustivel
: : - Féssil

v : PP ) o 3 L Lol
S S . ¥ FORNO -f """ Combustivel
...( . y ROTATIVO ’ Alternativo

ADITIVOS ARMAZENAMENTO DE

. T

| (gesso, eseéria, CIMENTO EMPACOTAMENTO  TRANSPORTE
’ cinzas)

; Q ‘ MOAGEM DE

: CIMENTO

Y YN

Fonte: Adaptado de CIMA (2015).

O clinquer ¢ tipicamente produzido a partir de duas matérias-primas diferentes,
carbonato de célcio ou calcdrio (CaCOs) e aluminossilicatos ou argilas (Al03-2Si102-H>0).
Muitas vezes, os dois componentes primarios ndo possuem a composicdo desejada para a

produgdo de cimento. Por esta razdo, outros materiais como minério de ferro, bauxita, laterita
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e areia sdo adicionados. Esses materiais contém minerais como 6xido de ferro (Fe>O3), 6xido
de aluminio (Al,O3) e dioxido de silicio (Si02) (BHATTY et al., 2004; CEMBUREAU, 2013;
GAO et al., 2016).

Apds a extracdo, o calcario ¢ transportado por meio de correias mecénicas para
britadores primarios e secundarios. A fim de se obter uma granulometria ideal para o processo
de clinquerizagdo, a britagem tercidria também pode ser utilizada (INGRAM e DAUGHERTY,
1991; MADLOOL et al., 2011; RAHMAN et al., 2015b; GAO et al., 2016).

As caracteristicas quimico-mineraldgicas das principais matérias-primas (calcério e
argila) podem variar significativamente. Portanto, pré-homogeneizar esses materiais €, muitas
vezes necessario apos a britagem secundaria (BHATTY et al., 2004). Em seguida, o material
pré-homogeneizado e os aditivos (minério de ferro, bauxita, laterita e areia) sdo dosados com
base em parametros quimicos preestabelecidos, dando origem a farinha crua.

Ap0s a dosagem, a farinha crua ¢ conduzida para a moagem e secagem, na qual sdo
utilizados, normalmente, moinhos de bolas e moinhos verticais. A matéria-prima entra imida
no moinho e a secagem ¢ feita utilizando gases de exaustdo do forno. Apds moida a farinha
crua seca ¢ conduzida para peneiras, com o objetivo de realizar a classificagdo granulométrica.
O material que atingiu a granulometria desejada ¢ encaminhado para os silos de
homogeneizagdo. As particulas com tamanho superior ao desejado retornam para processo de
moagem (GAO et al, 2016). Um sistema continuo de silos ¢ utilizado durante a
homogeneizagio da farinha. E extremamente importante que todo material seja adequadamente
homogeneizado a fim de se obter uma composi¢do quimica uniforme e o clinquer possa ser
produzido com a qualidade pretendida (RAHMAN et al., 2015b).

A etapa seguinte ¢ o processo de clinquerizagao, na qual a farinha crua passa por reagdes
quimicas e fisicas se transformando em clinquer. Essa etapa inclui a torre de pré-aquecimento,
calcinador, forno e resfriador e ¢ onde se tem o maior consumo de energia térmica.

A torre de pré-aquecimento consiste em uma série de ciclones verticais que funcionam
como trocadores de calor contracorrente. A farinha escoa em sentido descendente enquanto o
gas quente que sai do forno flui em sentido ascendente. No calcinador, em temperaturas
proximas a 700 °C o carbonato de calcio (CaCO3) comeca a se decompor e 6xido de célcio
(Ca0) e dioxido de carbono (CO,) sao formados. A calcinagao ¢ uma reagao endotérmica e
necessita de calor para que possa acontecer. Aproximadamente 80 - 95% da farinha ¢ calcinada
antes de ser alimentada no forno (MADLOOL et al., 2011; CAMPANARI et al., 2016;
FERNANDES, 2016; GAO et al., 2016).
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Ap6s passar pelo calcinador a farinha passa por uma série de reacdes no forno rotativo
em que o 6xido de célcio reage com dioxido de silicio (Si0z), 6xido de aluminio (Al2O3), 6xido
de ferro (Fe2O3) formando os principais componentes do clinquer, silicato bicalcico (CaS),
silicato tricalcico (CsS), aluminato tricalcico (C3A), ferro aluminato tetracdlcico (Cs4AF).
Dentro do forno, solidos e gases escoam em diregdes contrarias com o objetivo de se obter
melhor eficiéncia de troca de calor. A inclinacdo e a rotagdo do forno fazem com que a farinha
se mova em dire¢do as zonas mais quentes e atinja temperaturas superiores a 1450 °C.
Geralmente, coque de petrdleo e carvao mineral sdo utilizados como combustiveis, mas a chama
que ird aquecer os gases também pode ser produzida por meio de gis natural, oleo e
combustiveis alternativos (USON et al., 2013; RAHMAN et al., 2015b; GAO et al., 2016;
MIKULCIC et al., 2016).

O clinquer deixa o forno com temperatura em torno de 1500 °C e ¢ resfriado até
aproximadamente 150 - 200 °C. O objetivo do resfriamento ¢ diminuir a temperatura do
clinquer e parar rapidamente reagdes que ainda estdo acontecendo. Além disso, deseja-se
recuperar energia térmica. O ar que sai do resfriador pode ser injetado no forno (ar secundario)
e/ou no calcinador (ar terciario) e utilizado na combustdo (BHATTY et al., 2004; MADLOOL
etal,2011).

A etapa final da producdo de cimento ¢ a adi¢do e mistura de aditivos no clinquer e a
posterior moagem. Cerca de 4 - 5% de gesso ¢ adicionado para controlar o tempo de
solidificacdo do cimento final. Também sdo acrescentados escoria, cinzas, materiais ceramicos
e pozolanicos. A composi¢ao final depende do tipo de uso que o cimento terd. A moagem,
usualmente, ¢ feita em moinhos de bolas, moinhos verticais, roller press ou na combinagao
deles. O produto final ¢ homogeneizado, armazenado em silos e distribuido para os

consumidores (USON et al., 2013; SALAS et al., 2016).

2.3. Consumo energético

A industria de cimento ¢ um dos maiores consumidores de energia do mundo. Em torno
de 12 - 15% de toda a energia consumida pelo setor industrial ¢ utilizada para a produgdo de
cimento (MADLOOL ef al., 2011). Em uma planta tipica aproximadamente 25% da energia
utilizada ¢ elétrica e 75% ¢é térmica (KARELLAS et al., 2013), sendo que os custos com energia

térmica representam 20 - 25% dos custos totais de producdo (MADLOOL et al., 2011).
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De acordo com a base de dados Getting the Numbers Right — GNR (CSI, 2015), a
demanda média global de energia térmica para produgdo de clinquer no ano de 2015, excluindo
a secagem de combustiveis, foi de 3.510 MJ/tciinguer. Essa demanda variou entre 3.000 MJ/tciinguer
em processos bem eficientes (matérias-primas com baixa umidade e boa capacidade de queima,
fornos com sistema de pré-aquecimento e alta capacidade produtiva) e 5.700 MJ/tciinguer €M
processos menos eficazes.

De acordo com CSI e ECRA (2017), as reacdes endotérmicas que ocorrem com as
matérias-primas durante a formag@o do clinquer governam o consumo de energia térmica. Do
ponto de vista tedrico, uma faixa entre de 1.650 a 1.800 MJ/tclinguer 30 necessarios para o
processamento de cimento, mas dependendo da umidade da matéria-prima esse valor pode ser
adicionado em 200 a 1.000 MJ/tciinquer da energia requerida em relagdo a base seca, atingindo
uma demanda de 1.850 a 2.800 MJ/tciinquer para secagem e reacdes quimicas e mineralogicas.
Também deve-se considerar a energia térmica extra que deve ser utilizada devido a perdas
térmicas do processo. Apesar disso, os fornos de cimento tém elevada eficiéncia térmica quando
comparados com equipamentos térmicos presentes em outros processos industriais. O calor do
gés de exaustdo do forno, do ar de exaustdo do resfriador sdo comumente reaproveitados em
outras etapas do processamento, como na secagem de matérias-primas e combustiveis.

O carvao ¢ o combustivel mais utilizado pela inddstria de cimento, consumindo cerca
de 4% da produ¢ao mundial (330 Mt/ano). Para cada tonelada de cimento produzido cerca de
200 - 450 kg de carvao sdao consumidos (SAUNDERS e EDWARDS, 2016). Segundo
IEA (2015), entre os paises membros da Organizacdo para a Cooperacdo e
Desenvolvimento Economico (Organisation for Economic Co-operation and Development -
OECD), no ano de 2012, o consumo de carvao representou 41% do consumo de total de energia.
Jé entre os paises ndo membros da OECD esse consumo foi maior, atingindo 70%. No que diz
respeito ao consumo de biocombustiveis solidos e residuos, nos paises membros da OECD esse
consumo representou 14% do consumo total de energia. Entre paises nio membros da OECD
esse consumo foi bastante reduzido, atingindo apenas 2% do consumo de total de energia, como

pode ser visto na Figura 2.
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Figura 2 — Consumo mundial de energia na industria de cimento por combustivel
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Fonte: Adaptado de IEA (2015).

O consumo médio mundial de energia elétrica entre os anos de 2012 e 2014 para o
processamento de cimento foi de 104 kWh/tcimento, variando entre 85 e 129 kWh/tcimento €m
processos mais € menos eficientes, respectivamente (CSI, 2015). Os processos de moagem sao
os que possuem maior demanda de energia elétrica. Na Tabela 2 ¢ apresentada a distribuicao

consumo de eletricidade durante as etapas de producdo de cimento.

Tabela 2 — Consumo de eletricidade por secdo/equipamento na producao de cimento

Secao/Equipamento Consumo de eletricidade (%)
Mina, britagem, empilhamento 2,00
Moagem matéria-prima e transporte 24,00
Alimentagdo do forno, forno e resfriador 29,30
Moinho de carvao 6,70
Moagem cimento e transporte 30,70
Empacotamento 2,00
Iluminagdo, bombas e servigos 5,30
Total 100,00

Fonte: Madlool et al. (2011).

O consumo de energia elétrica depende de fatores como a eficiéncia dos equipamentos,
das propriedades fisico-quimicas das matérias-primas e do clinquer, das tecnologias e técnicas
que estdo sendo utilizadas. As tecnologias de reducdo de emissdes de material particulado
requerem maior consumo de energia, o mesmo acontece com as unidades de controle de

emissdes de NOx e SO,. Por exemplo, a tecnologia de reducgdo catalitica seletiva (Selective
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Catalytic Reduction - SCR) para diminuicdo das emissdes NOx resulta em um aumento na
demanda de energia elétrica de 5 kWh/tciinquer (CSI € ECRA, 2017). As emissdes de NOx e SO»
devem ser controladas, uma vez que esses gases sdo responsaveis por problemas ambientais
graves como formacao de chuva acida e smog fotoquimico (REZAEI et al., 2015).

Devido as melhorias no processo, prevé-se que a demanda de energia térmica do
processo de clinquerizacdo seja reduzida para 3.300 - 3.400 MJ/tciinguer em 2030 e para 3.150 —
3.250 MJ/tclinguer em 2050. Espera-se também uma reducdo do consumo de energia elétrica para
aproximadamente 100 kWh/tcimento em 2030 € 90 - 95 kWh/tcimento em 2050 em média (CSI e
ECRA, 2017).

2.4. Emissoes de CO;

O setor industrial € responsavel por aproximadamente 40% das emissdes mundiais de
CO,. Em 2006, as emissdes industriais diretas! de CO> chegaram a 7,2 Gt e as emissdes
indiretas® a 3,4 Gt. Em torno de um quarto das emissdes diretas do setor industrial, cerca de 1,8
Gt, teve como origem a industria de cimento, tornando-a a segunda maior fonte industrial de

COy, atras apenas da industria de producao de ferro guza e ago (Figura 3) (TAM et al., 2009).

Figura 3 — Emissdes diretas de CO» por setor industrial em 2006
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Fonte: Adaptado de Tam et al. (2009).

! Combustdo de combustivel e processos relacionados com o setor industrial.
2 Emissio relacionada a geracio e uso de eletricidade na indstria.
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A participagdo da industria de cimento para a emissdo total de CO: (processos
industriais, desmatamento, transporte, energia, agropecudria, entre outros) varia de um pais para
outro. Nos Estados Unidos, 2% de todas emissdes de CO, sdo originadas do processo de
producdo de cimento (WORRELL e GALITSKY, 2008). Na Espanha 7% das emissdes totais
de CO, sdo geradas por esta industria (GARCIA-GUSANO et al., 2015), enquanto na
Alemanha as cimenteiras participam com 2,9% das emissdes totais de carbono (BRUNKE e
BLESL, 2014). Na China, maior produtor de cimento e maior emissor de gases de efeito estufa,
as emissodes desse setor representam 15% das emissdes totais de carbono (CHEN et al., 2015).
No Brasil, a industria de cimento foi responséavel por 28,5% das emissdes de CO de processos
industriais em 2014 (BRASIL, 2016).

Nas ultimas décadas, houve uma pequena redu¢do mundial nas emissdes de CO; para
cada tonelada de clinquer produzida pela industria de cimento. No ano de 2015 a emissdo bruta
de CO; foi de 843 kg de CO»/tonelada de clinquer, j& a emissdo liquida foi de 813 kg de
COy/tonelada de clinquer (CSI, 2015). A emissdo bruta contabiliza o CO; gerado durante o
processo de calcinagdo da matéria-prima, pela queima de combustiveis fosseis e pelo uso de
residuos como combustiveis alternativos, enquanto a emissdo liquida exclui o CO; formado
durante a queima de residuos usados como combustiveis alternativos. A exclusao ¢ feita porque
a queima de residuos evita a sua disposi¢ao em aterros e¢/ou incineradores e evita que uma
quantidade equivalente de combustivel fossil seja queimada para produzir clinquer. A diferenca
entre as emissoes brutas e liquidas globalmente sdo de aproximadamente 4% das emissdes
totais, embora haja uma ampla variedade regional (WBCSD, 2009).

Duas fontes principais sdo responsaveis pelas emissdes de CO2 na industria de cimento.
A primeira ¢ a do processo de calcinacdo da matéria-prima, sendo responsavel por
aproximadamente 50% das emissdes. Durante a calcinagdo, o CaCO3 e MgCOs3 sdo
decompostos termicamente em unidades piro-processadoras produzindo CaO, MgO,
respectivamente e CO;. A segunda fonte ¢ a queima de combustiveis que emite em torno de
40% do COas. O restante, cerca de 10%, refere-se a utilizagdo da energia elétrica e das energias
envolvidas nas etapas de transporte das matérias primas e produtos no processo de producao do
cimento (BENHELAL e RAFIEI, 2012; ARACHCHIGE et al., 2013; USON et al., 2013;
ABDUL-WAHAB et al., 2016; MIKULCIC et al., 2016). A Tabela 3 apresenta a emissao de
CO; por GJ de energia para diferentes combustiveis nas industrias de cimento da Europa

(EU27) em 2006.
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Tabela 3 — Emissdes de CO; por GJ de energia na queima de combustiveis fosseis na industria

de cimento
Combustivel kt de CO2/GJ
Coque de petroleo 97,5
Carvao 94,6
Oleo combustivel 77,4
Gaés natural 56,1

Fonte: Pardo et al. (2011).

Em dezembro de 2015, durante a Conferéncia das Nacoes Unidas sobre Mudancas
Climaticas foi aprovado o Acordo de Paris, no qual um dos objetivos ¢ manter o aumento da
temperatura média global abaixo de 2 °C e buscar esforgos para limitar o aumento da
temperatura a 1,5 °C acima dos niveis pré-industriais (UNFCCC, 2015). Nesse mesmo evento,
com o apoio de 16 grandes produtores de cimento, a Low Carbon Technology Partnerships
initiative (LCTP1), liderada pela World Business Council for Sustainable Development
(WBCSD), anunciou um plano de acao visando reduzir entre 20 e 25% das emissdes mundiais
de CO; da industria de cimento até 2030. A reducdo acontecerd, principalmente, por meio de
melhorias do processo de producdo e desenvolvimento de novos cimentos com substitui¢ao

parcial do clinquer por compostos alternativos (MARSH, 2016).

2.5. Reducio das emissdes de CO; da industria de cimento

A industria de cimento tem alto potencial para reduzir as emissoes de COz. Nos ultimos
anos, varios estudos nessa area vém sendo realizados com o objetivo de reduzir os impactos
ambientais, aumentar a eficiéncia energética e operacional do processo de producdo de cimento
(MADLOOL et al., 2011; HILLS et al., 2015; ISHAK e HASHIM, 2015; RAHMAN et al.,
2015b; CARRASCO-MALDONADO et al., 2016; MIKULCIC et al., 2016). Segundo a IEA ¢
WBCSD (2009), diversas melhorias poderiam ser realizadas para diminuir os niveis de
emissdes de CO». Elas foram divididas em quatro principais categorias, a saber: substituicao
dos componentes do clinquer, aumento da eficiéncia energética do processo produtivo,
utilizacdo de combustiveis alternativos, implementacdo de técnicas de captura e
armazenamento de CO». Além disso, tecnologias de recuperagdo de calor residual do sistema

de clinqueriza¢do também podem ser utilizadas (XU et al., 2016).
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2.5.1. Recuperacgdo de calor residual

As unidades de produg¢do de cimento possuem alto potencial para Recuperagao do Calor
Residual (RCR) do processo de clinquerizagdo. Estima-se que em torno de 35 - 40% do calor
utilizado no processo seja perdido para o ambiente. O sistema de RCR pode ser utilizado para
aumentar a eficiéncia energética do sistema e para reduzir as emissdes indiretas de CO»
(MADLOOL et al., 2011; KARELLAS et al., 2013; FERGANI et al., 2016; XU et al., 2016).

O calor residual do gas de exaustdo do pré-aquecimento e do ar de exaustdo do resfriador
podem ser eficientemente utilizados no sistema de RCR para produzir energia elétrica. Assim,
a fabrica de cimento pode ser considerada entdo uma unidade de cogeragdo, onde dois produtos
poderiam ser gerados pelo mesmo processo, eletricidade e clinquer (KARELLAS et al., 2013).
O Ciclo de Rankine Organico (Organic Rankine Cycle - ORC) demonstra ser uma tecnologia
de RCR promissora para ser integrada ao processo de clinquerizagdo. Ele utiliza fluidos
orgénicos (propano, iso-propano, iso-butano) que possuem baixo ponto de ebuli¢do e pressao
de vapor maior que a da 4gua (AMIRI e VASEGHI, 2015). Por isso, correntes de calor a baixas
temperaturas (200 - 400 °C) podem ser utilizadas para produzir vapor e em seguida energia
elétrica (MADLOOL et al., 2011; CAMPANA et al., 2013; XU et al., 2016).

Diversos sistemas de recuperacdo de calor na industria de cimento encontram-se em
operagdo e bons resultados tém sido obtidos. Na Alemanha, um sistema com capacidade de
geracdo de 1,5 MW opera na unidade da Heidelberger Zement (BRONICKI, 2000). Outra
unidade na Alemanha, em Rohrdorf, foi projetada para gerar 6,8 MW de energia (SIEMENS,
2010). Em Narsingarh na India, um sistema com capacidade de geragdo de 12 MW de energia

entrou em operagdo em 2016 (HEIDELBERGCEMENT, 2016).

2.5.2. Aumento da eficiéncia energética do processo produtivo

Diversas medidas podem ser realizadas para aumentar a eficiéncia energética da
industria de cimento. A¢des de melhoria podem ser efetuadas em todas as etapas do processo,
desde a preparacdo da matéria prima até o armazenamento do produto acabado. Algumas
melhorias que podem ser implantadas sdo: utilizacdo de moinhos de rolos para moagem da
farinha e de combustivel solido, uso de separadores/classificadores de elevada eficiéncia para
separagdo granulométrica dos materiais, aumentar o nimero de estagios de pré-aquecimento da

farinha antes de entrar no forno, otimizar a recuperagao de calor do sistema de resfriamento de
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clinquer, instalagdo de ciclones com menor queda de pressdo, substituicdo do sistema de
vedacdo do forno para reduzir perdas de calor e a penetragdo de ar falso, processo de controle
e gerenciamento dos moinhos de cimento, bem como utilizagdo de moinhos verticais para
moagem do cimento (MADLOOL et al., 2011).

A Tabela 4 apresenta um resumo de algumas medidas que podem ser realizadas para
tornar as cimenteiras mais eficientes. Também sdo apresentados os potenciais de redugdo das

emissdes de COz, economia de energia térmica e elétrica no processo produtivo.

Tabela 4 — Medidas para aumento da eficiéncia energética no processo produtivo de cimento

Economia de Economia de Reducio de

Medidas para aumento da eficiéncia energética

energia térmica emissio de CO:

(GJ/tclinquer)

energia elétrica

(kWh/tclinquer) (kgCO2/ tclinquer)

Moinhos de rolos (moagem da farinha) 0,08-0,114 6-11,9 1,24-10,45
Moinhos de rolos (moagem do combustivel sélido) - 7-10%* 0,2-0,3
Separadores/classificadores de alta eficiéncia 0,02-0,057 3,18-6,3 0,51-5,23
Numero de estagios de pré-aquecimento 0,08-0,111 - 8,44-9.3
Recuperagao de calor do sistema de resfriamento de
clinquer 0,05-0,16 - 0,8-40,68
Ciclones com menor queda de pressdo 0,02-0,04 0,66-4,4 0,16-2,67
Sistema de vedagdo do forno 0,011 - 0,3
Controle e gerenciamento dos moinhos de cimento 0,03-0,045 1-4,2 0,9-4,11
Moinhos verticais para moagem de cimento 0,2-0,29 10-25,93 8,82-26,66
Sopradores de alta eficiéncia - 0,11-0,7 -
Motores de alta eficiéncia 0,03-0,31 0-0,25 0-47

* kWh/t carvao

Fonte: Madlool et al. (2013).

Segundo Madlool ef al. (2013), ao aplicar medidas que visam o aumento da eficiéncia
energética pode-se reduzir o consumo de 3,4 Gl/tclinquer de energia térmica, 35 kWh/tciinguer de
energia elétrica e reduzir a emissao de 212,54 kgco/telinquer Na producdo de cimento em uma

fabrica tradicional.
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2.5.3. Utilizacao de combustiveis alternativos na produgdo de cimento

Como as emissdes de CO> relacionadas a queima de combustiveis fosseis representam
aproximadamente 40% das emissdes da industria de cimento, a substituigdo desses
combustiveis por combustiveis alternativos tem se tornado cada vez mais significativa. O
ambiente alcalino, as temperaturas elevadas e o longo tempo de residéncia do forno permitem
que uma grande variedade de residuos seja incinerada (RAHMAN et al., 2015b). Além de
contribuir com a reducdo dos impactos ambientais, a utilizagdo desses residuos diminui os
gastos com combustiveis fosseis, possibilitando também uma maior eficiéncia econdmica da
unidade industrial (STRAZZA et al., 2011; SCHNEIDER, 2015).

Diversas fontes alternativas de combustiveis podem ser coprocessadas na industria de
cimento (RAHMAN et al., 2015b). Entre elas, destacam-se: 6leos usados, solventes, residuos
plasticos, residuos de produtos de origem animal, lodo de esgoto, pneus inserviveis, biomassas,
residuos solidos urbano (RSU), residuos sélidos de aluminio, entre outros. A escolha da fonte
a ser utilizada depende de varios fatores, tais como disponibilidade, prego, facilidade de
transporte € manejo, tempo de armazenamento e estar de acordo com as regulamentagdes
ambientais. Também ¢ importante avaliar o estado fisico do combustivel (s6lido, liquido ou
gasos0), toxicidade (compostos organicos, metais pesados), propriedades fisicas (densidade,
homogeneidade), composicdo quimica, umidade, conteudo de cinzas, poder calorifico (> 14,0
MJ/kg), emissdes de gases que tendem a agravar o efeito estufa e possiveis alteragdes a serem
realizadas na unidade industrial a partir da utilizagdo destes residuos (USON et al., 2013;
RAHMAN et al., 2015b; TSILIYANNIS, 2016; ASAMANY et al., 2017; GEORGIOPOULOU
e LYBERATOS, 2017).

Uma grande preocupacdo ao utilizar combustiveis alternativos ¢ referente ao
conhecimento sobre a sua composi¢do quimica. A utilizagdo de residuos como combustiveis
contendo enxoftre, sddio, potassio e especialmente cloro podem causar sérios problemas ao
processo. Esses compostos volatilizam em temperaturas elevadas e condensam nas superficies
dos equipamentos com temperaturas mais baixas, como por exemplo nos pré-aquecedores,
podendo causar sérias incrustagdes nos mesmos (MUT et al, 2015). Residuos plésticos,
principalmente o policloreto de vinila (Polyvinyl Chloride - PVC), possuem elevado teor de
cloro e uma analise rigorosa deve ser realizada antes de utilizé-los. Um excesso de 0,7% de

cloro pode impactar negativamente a qualidade do clinquer (MURRAY e PRICE, 2008).
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O combustivel alternativo derivado de pneus inserviveis ¢ um dos mais empregados nas
industrias de cimento. Ele possui diversas vantagens como alto poder calorifico inferior (35,6
MJ/kg), baixa umidade, alta quantidade de carbono e baixo grau de diversificagdo do material.
As cintas de aco dos pneus podem ser usadas como substituintes de matéria-prima rica em ferro
e o restante processado como combustivel (KAANTEE et al., 2004; USON et al., 2013;
RAHMAN et al., 2015b). O coprocessamento dos pneus ndo causa diferencas significativas na
composi¢do do clinquer (PUERTAS e BLANCO-VARELA, 2004; NAKOMCIC-
SMARAGDAKIS et al., 2016). Os residuos plasticos também possuem alto poder calorifico
(22 - 42 MJ/kg) e sdo considerados promissores candidatos para substituicdo de combustiveis
fosseis utilizados na industria de cimento (RAHMAN et al., 2015b; ASAMANY et al., 2017).
A Tabela 5 apresenta dados relativos a analise imediata, anélise elementar, poder calorifico de
diferentes combustiveis alternativos e carvao. No entanto, devido ao fato de um mesmo tipo de
combustivel poder ser obtido de fontes diferentes, pode haver varia¢cdes na composi¢ao quimica

e no poder calorifico do combustivel.

Tabela 5 — Andlise imediata, andlise elementar e poder calorifico de combustiveis alternativos

; B Biomassa
Descricido Carvio Pnel,l RPOA* Lodo de RSA**  RSU*** Re,sui.uos Oleo (casca de
Inservivel esgoto Plasticos Usado
arroz)
Andlise Imediata
(% madssica)
Umidade (ar) 3,00 0,62 6,80 0,20 0,60 31,20 0,01 9,10 9,96
Cinzas 11,10 4,78 34,40 20,20 71,00 35,17 0,45 2,37 20,61
Volateis 35,90 66,64 32,70 47,30 4,10 64,83 98,80 - 54,68
Carbono Fixo 53,00 27,96 26,10 32,30 24,30 - 0,74 - 15,02
Andalise Elementar
(% madssica)
Umidade 3,00 0,62 6,80 0,20 0,60 31,20 0,01 9,10 9,96
Cinzas 11,10 4,78 34,40 20,20 71,00 35,17 0,45 2,37 20,61
Carbono 70,6 83,87 35,30 52,50 26,2 34,88 84,65 68,3 34,94
Hidrogénio 4,30 7,09 4,90 6,40 0,30 4,65 13,71 10,5 5,46
Nitrogénio 1,20 0,24 8,40 9,20 0,60 1,02 0,65 4,40 0,11
Enxofre 1,30 1,23 0,50 0,80 0,30 0,15 0,01 0,04 -
Oxigénio 11,8 2,17 - 31,10 1,20 23,11 0,95 4,69 38,86
(por diferenga)
Cloro 0,07 0,149 0,26 - - 1,02 0,03 0,60 -
Poder calorifico
PCI (MJ/kg) 27,40 - 13,06 - 9,29 15,40 29,00 - 40,00 25,90 13,50
PCS (MJ/kg) 28,40 37,80 14,19 25,50 9,36 - - -

*RPOA — Residuos de Produtos de Origem Animal; ** RSA — Residuos Sélidos de Aluminio; “* RSU —
Residuos Soélidos Urbano

Fonte: Rahman et al. (2015b).
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Os residuos so6lidos urbanos (RSU) sdo combustiveis altamente heterogéneos, mas
devido a sua grande disponibilidade o seu coprocessamento tem despertado grande interesse
pela industria de cimento (RAHMAN et al., 2015b). No entanto, a maioria das plantas de
cimento ndo queimam diretamente o RSU. Componentes indesejaveis podem causar problemas
ambientais, técnicos e afetar a qualidade do clinquer (USON et al, 2013). Além disso,
propriedades como poder calorifico e umidade podem apresentar grande variacdo dificultando
o coprocessamento. Uma alternativa a queima direta ¢ a producdo de combustivel derivado de
residuos solidos urbano (CDR). Por meio de uma série de processos como triagem, trituragao,
mistura, secagem, o CDR ¢ produzido a partir do RSU, a fim de se obter um combustivel com
caracteristicas padronizadas, maior homogeneidade, maior poder calorifico (15 - 20 MJ/kg) e
menor umidade que o RSU (RAHMAN et al., 2015b; ASADI, 2016).

Alguns autores reportaram a redu¢@o das emissdes de CO; pelas indistrias de cimento
ao substituir combustiveis fosseis por combustiveis alternativos. Segundo Murray e
Prince (2008), residuos plasticos como poliestireno e polietileno usados como combustivel
alternativo podem reduzir a emissdo de CO> em aproximadamente 1,0 tonelada de CO> por
tonelada de carvao substituido. Também foi relatado que ao usar CDR, ¢ possivel reduzir a
emissdo em 1,61 tonelada de CO: por tonelada de carvao substituido (GENON e BRIZIO,
2008).

Mundialmente, apenas 15% da energia utilizada na industria de cimento ¢ gerada pela
queima de combustiveis alternativos. Em relagdo a industria de cimento, esse cenario ¢ um
pouco melhor em paises desenvolvidos. Na Unido Europeia, estima-se que 64% das fabricas de
cimento ja facam uso das fontes alternativas de combustivel (USON et al., 2013), sendo que na
Alemanha aproximadamente 60% dos combustiveis consumidos sao alternativos (HORSLEY
et al., 2016). Nos Estados Unidos a substituicdo de combustiveis fosseis por alternativos gira
em torno de 20 - 70% (PCA, 2009). Na Unido Europeia estima-se que 64% das plantas de
cimento ja fagam uso das fontes alternativas de combustivel (USON et al., 2013). J4 na China,
maior produtor mundial de cimento, a utilizagdo desses combustiveis ndo chega a 1% (XU et
al., 2014). No Brasil, em 2015, 9,7% da energia térmica utilizada pelas industrias de cimento
foi gerada por combustiveis alternativos (ABCP, 2016).

O custo dos combustiveis alternativos pode aumentar consideravelmente nos proximos
anos devido a taxacao das emissodes de carbono. A utilizagao de combustiveis fosseis se tornaria
mais cara, o que levaria o aumento da procura por combustiveis alternativos, com isso ficaria

cada vez mais dificil comprar combustiveis alternativos a precos aceitaveis. A Agéncia
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Internacional de Energia (International Energy Agency — IEA) prevé que até 2030 serd
economicamente vidvel para a indistria de cimento usar combustiveis alternativos, quando os
precos chegardo a cerca de 30% dos custos de combustiveis convencionais, aumentando para

70% até 2050 (IEA e WBCSD, 2009).

2.5.4. Substituicdao de compostos do clinquer

O cimento Portland padrao contém em sua composi¢ao aproximadamente 95 - 97% de
clinquer e 3 - 5% de gesso (IEA e WBCSD, 2009; MIKULCIC et al., 2016). O percentual de
clinquer utilizado para produzir o cimento pode ser reduzido mediante da adigdo de outros
compostos. Entretanto, essa substituicao parcial do clinquer causa impactos nas propriedades
do cimento, por esse motivo padrdes determinam os tipos e as fragdes de constituintes
alternativos que podem ser utilizados (CEMBUREAU, 2013). Em todo o mundo, o cimento
produzido que contém compostos alternativos em sua composi¢do possui em média 78% de
clinquer, sendo que esse percentual varia de uma regido para outra. Na China em 2010 esse
valor foi de apenas 63,2% (IEA e WBCSD, 2009; XU et al., 2016).

Os principais compostos inseridos ao cimento, em substitui¢do ao clinquer, sdo: escoria
de alto-forno, cinzas volantes, pozolanas, ganga, calcario e cinzas vulcanicas. A disponibilidade
desses materiais que podem ser utilizados em substitui¢do ao clinquer varia consideravelmente.
Em regides onde ha grande produgdo de ferro gusa havera grande oferta de escoria, enquanto,
as cinzas volantes serdo facilmente encontradas em locais préximos a usinas de geracdo de
energia a carvao (CEMBUREAU, 2013).

Ao substituir o clinquer por outros compostos no cimento, as emissdes de CO> por
tonelada de cimento deverdo ser reduzidas devido ao menor percentual de clinquer no mesmo.
Estima-se que 4% dessas emissdes podem ser reduzidas ao diminuir para 70% o percentual de
clinquer no cimento (CEMBUREAU, 2013). Segundo resultados apresentados por Lei et al.
(2011), o potencial de redugdo de emissoes de CO, por meio da substituicdo de clinquer por
outros compostos ¢ maior que o da utilizagdo de combustiveis alternativos, bem como da

melhoria da eficiéncia energética do processo produtivo.
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2.5.5. Captura, armazenamento e utilizagdo de dioxido de carbono — CCUS

Os conceitos de captura, armazenamento e utilizagdo de CO: (Carbon Capture,
Utilization and Storage - CCUS) sdo regularmente usados no contexto da gestdo de carbono e
de mudangas climaticas, podendo ser divididos em duas categorias, captura e armazenamento
de CO; (Carbon Capture and Storage - CCS) e captura e utilizacdo de CO, (Carbon Capture
and Utilization - CCU) (L1 et al., 2016; AL-MAMOORI et al., 2017).

A CCS refere-se a uma familia de tecnologias para separar o CO> produzido pelas
industrias ou por outras fontes de emissdo, transportar o CO; capturado para locais especificos
e armazena-lo permanentemente em depositos subterraneos, como formagdes salinas
profundas, reservatorios esgotados de petréleo ou gas natural, depositos em camadas de carvao
ndo-minaveis e outras formagdes geoldgicas (BRUHN et al., 2016).

A CCS ¢ vista como uma das tecnologias mais promissoras para a mitigacao das
mudangas climéaticas (TAM et al., 2009). Segundo Bennaceur et al. (2008), cenarios mostram
que a CCS pode contribuir com cerca de um quinto da redug¢do de emissdes necessaria para
atingir a meta de 50% de redugd@o das emissdes de CO> até 2050. No entanto, essa motivagao
por tras da CCS ¢ muitas vezes criticada pelo fato de ndo contribuir com a diminui¢do da
geracdo de CO: e ndo reunir esforgos para eliminar o uso de combustiveis fosseis e desenvolver
energias renovaveis (BRUHN et al., 2016; SALAS et al., 2016). Além disso, as incertezas
relacionadas a seguranga e ao armazenamento geoldgico permanente do CO> tem ocasionado
resisténcia publica a esta técnica em alguns paises (STYRING et al., 2011; BRUHN et al.,

2016). Uma representacao da tecnologia CCS ¢ apresentada na Figura 4.
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Figura 4 — Captura e armazenamento de CO; (Carbon Capture and Storage - CCS)
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Fonte: Adaptado de Bruhn et al. (2016).

As tecnologias de CCU transformam o CO:> capturado em produtos de alto valor
agregado como materiais e combustiveis (CUELLAR-FRANCA e AZAPAGIC, 2015;
BRUHN et al., 2016; LI et al., 2016; AL-MAMOORI et al., 2017). A CCU ¢ vista como uma
possivel alternativa ou complemento ao armazenamento geoldgico de CO: e pode aumentar o
valor econdomico do CO; capturado (IEA, 2013). A Figura 5 mostra uma representacdo da

tecnologia CCU.

Figura 5 — Captura e utilizacdo de CO2 (Carbon Capture and Utilization - CCU)
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Enquanto na CCS o CO; pode ser permanentemente armazenado, na CCU o CO» ¢
temporariamente sequestrado. Apos certo tempo, no fim da vida do produto, o CO: incorporado
pode ser novamente langado na atmosfera (BRUHN et al., 2016).

Dessa forma, as tecnologias de CCU, isoladamente, possuem um potencial de reducao
de emissdo de CO; limitado e predominantemente indireto, ndo sendo considerada uma
estratégia primaria para atingir as metas ambiciosas estabelecidas pelo Acordo de Paris
(BRUHN et al.,2016). Apesar de ndo ser apontada como um artificio principal para a mitigagao
das mudangas climaticas, existem bons argumentos para investir na CCU ao lado da CCS
(CCUS). Primeiro a CCU pode ser implantada em paralelo a CCS exercendo um papel
importante em uma estratégia de mitigacdo maior. Em segundo lugar, a CCU pode colaborar
substancialmente para uma economia circular, na qual recursos podem ser gerados a partir de
residuos de emissdes, além de auxiliar na reducdo do consumo de recursos fosseis e no
desenvolvimento de combustiveis alternativos (STYRING et al., 2011; BRUHN et al., 2016;
Ll et al., 2016).

2.5.5.1. Captura de CO>
Trés técnicas vém sendo desenvolvidas para capturar o CO, gerado pelos setores
energético e industrial, sendo elas: pré-combustdo, pds-combustdo e oxy-fuel combustion

(MANN E COLE 2007), conforme apresentado na Figura 6.

Figura 6 — Técnicas de Captura de COa: pré-combustdo, pds-combustdo, oxy-fuel combustion

Pré-combustao
Gaseificagdo, reagdo H, i .
Combustivel ———p deslocamento gas-4gua, Processo industrial /
separago do CO, Al ey combustdo

o.|
: N,, O, H,0 €0

Al =————p Separagdo de Ar N,

Pos-combustao s

Gas de combustdo co, Desidratagdo,
Separacdo do CO, comp o,

transporte,
armazenamento e/ou
Combustivel === processo industrial / utilizagdo de CO,
Ar e combustdo

Oxy-fuel combustion

Combustive| ===

€0, (H,0)

Processo industrial /
combustdo

o I 4 Reciclo CO, (H,0)
2

Al ——— ' Separacio de Ar N,

Fonte: Adaptado de Mann e Cole (2007).



40

As técnicas de captura de CO; possuem conceitos distintos que se diferem em termos
de custo econdmico, nivel de maturidade, penalidade energética, demanda de materiais,
intensidade de emissdo e requisitos de instalacdo e reconfiguracdo (SINGH et al., 2011). A
etapa de captura de CO> ¢ tipicamente a mais cara € com maior consumo de energia, por isso a
selecdo da técnica a ser utilizada depende de consideragdes econdmicas e de confiabilidade

(HILLS et al., 2015; LIANG et al., 2016).
2.5.5.1.1. Pré-combustao

A pré-combustido ¢ um mecanismo de captura de CO; aplicado antes da combustao de
combustiveis fosseis e de biomassa (Figura 7). Usualmente, essa técnica ¢ empregada em ciclo

combinado com gaseificagdo integrada (/ntegrate Gasification Combined Cycle - IGCC).

Figura 7 — Esquema do processo de pré-combustdo para captura de CO;
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Fonte: Adaptado de IEAGHG (2012).

Na pré-combustdo, oxigénio ¢ utilizado no processo de gaseificacdo de combustiveis
fosseis ou de biomassa com o intuito de produzir gas de sintese, constituido principalmente por
H; e CO. Em seguida, o géas gerado ¢ direcionado para o reator no qual ocorre a reagdo de
deslocamento gas-agua, formando CO; e Hz. Apdés o produto formado passar pela
dessulfurizag@o e pela unidade separadora de dioxido de carbono, o CO> podera ser capturado

e o Hx poderé ser utilizado em outros processos de geragdao de energia (THEO ef al., 2016;



41

NEMITALLAH et al., 2017). A concentragdo de CO> na entrada do separador geralmente
encontra-se na faixa de 15 a 60% (base seca e a pressao total ¢ tipicamente 2 - 7 MPa (IPCC,
2005). Existem diversas técnicas para separar o CO. formado durante a rea¢do de deslocamento
gas-dgua, entre elas a separacdo criogénica, absor¢do, adsor¢do e separacdo por membranas.
Cada um desses métodos possui uma série de vantagens e limitagdes, sendo possivel por meio
de uma analise, determinar a melhor técnica a ser utilizada em cada circunstancia
(NEMITALLAH et al., 2017).

No panorama da industria de cimento, os sistemas de pré-combustdo sdo os menos
relevantes, visto que s6 podem ser capturadas as emissdes de CO; provenientes dos
combustiveis. As emissdes de COz oriundas do processo de calcinagdo da matéria-prima
(= 50%) ndo podem ser capturadas (CARRASCO-MALDONADO et al., 2016). Portanto, a
reducdo das emissdes de CO», caso seja aplicada a técnica de pré-combustdo na industria de

cimento, € parcial.

2.5.5.1.2. P6s-combustio

Na tecnologia de pos-combustdo, o CO> gerado por meio da queima completa dos
combustiveis com ar ¢ separado do gas de exaustdo (MADLOOL et al., 2013; CARRASCO-
MALDONADO et al., 2016; LIANG et al., 2016). A principal vantagem dessa técnica ¢ que
ela ndo exige modificacdes no processo de combustdo, sendo que a mesma pode ser
implementada como uma opg¢do de retrofit nos processos ja existentes (WANG et al., 2011;
NEMITALLAH et al., 2017).

Diversas tecnologias de separa¢do de CO; podem ser empregadas para sua captura apos
o processo de pos-combustdo. Estas incluem: adsor¢do; absorcdo fisica; absor¢do quimica;
separagdo criogénica, separacdo por membranas e separacdo bioldgica por meio de algas
(WANG et al., 2011; CARRASCO-MALDONADO et al., 2016). Essas tecnologias se diferem
uma das outras de acordo com a sua complexidade, aspectos econOmicos e grau de
desenvolvimento (NEMITALLAH et al., 2017).

A absor¢do gas-liquido ¢ um método de captura de CO: poés-combustdo bem
desenvolvido e vem sendo utilizado no setor industrial (producdo de amdnia, fertilizantes, entre
outros) durante anos. Apesar de ser uma tecnologia madura em alguns processos quimicos, suas
aplicacdes para captura de CO; no setor de energia sdo bem recentes. Diversos solventes

quimicos vém sendo testados, entre eles monoetanolamina (MEA), dietanolamina (DEA) e
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metildietanolamina (MDEA) (CORMOS, 2015; NEMITALLAH et al., 2017). No entanto, os
processos de separacdo utilizando solventes possuem algumas desvantagens devido a
degradacdo da amina por SO, alta taxa de corrosdo dos equipamentos e alto consumo de
energia durante a regeneracgao do solvente (WANG et al., 2015). Assim como a absor¢ao gas-
liquido, a Ca-looping ¢ uma promissora técnica para reduzir as emissdes de CO-. Ela se baseia
na carbonatacdo/calcinacdo multi-ciclica de CaO em altas temperaturas (PETRESCU et al.,
2017). Entretanto, antes de ser implantada em escala comercial possui desafios importantes a
serem vencidos, sendo um deles a queda da atividade do adsorvente durante os ciclos de
captura/regeneracao (ERANS et al., 2016). Os processos de separagdo por membranas para
captura pds-combustdo sdo convenientes por possuirem um sistema mecanico relativamente
simples, condi¢des operacionais normalmente estaciondrias, facil aumento de escala e
flexibilidade. Por outro lado, existem barreiras relacionadas a potenciais incrustagdes na
superficie das membranas, elevado custo e alto consumo energético de compressores e
capacidade de integracdo com processos de grande escala (BRUNETTI et al., 2010; WANG et
al.,2015; CARRASCO-MALDONADO et al., 2016).

Virios autores avaliaram a aplicacdo de processos de pos-combustdo para captura de
CO; na indtstria de cimento. Cormos € Cormos (2017) compararam o método de absor¢ao gas-
liquido utilizando MDEA como solvente e a tecnologia Ca-looping mediante modelagem e
simulacdo de processo. Os resultados mostraram que o sistema Ca-looping possui significante
vantagem técnica e economica quando comparado a técnica de absor¢do géas-liquido. Scholes
et al. (2014) avaliaram o uso de membranas para separacao de CO; do gas de exaustdo do
processo de producdo de clinquer e compararam com outras tecnologias em termos de demanda
de energia e custo. Os processos utilizando membranas se mostraram competitivos
economicamente quando comparados a técnica de absor¢ado utilizando MEA, no entanto, devido
ao seu custo elevado, as membranas apresentaram desvantagens econdmicas em relacdo ao Ca-
looping. Atsonios et al. (2015) realizaram a simulagdo da integracdo do processo Ca-looping
com uma fabrica de cimento ja existente usando o sofiware comercial Aspen Plus®. As analises
revelaram que o Ca-looping e que absor¢do usando MEA sdo técnicas economicamente
equivalentes, e que o Ca-looping tem potencial para se tomar mais competitivo por meio do

emprego de equipamentos com custos menores.
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2.5.5.1.3. Oxy-fuel Combustion

A oxy-fuel combustion é vista como uma das tecnologias de captura de CO mais
promissoras para reduzir as emissdes de gases causadores do efeito estufa. Na oxy-fuel
combustion, o ar utilizado como comburente na queima do combustivel € substituido por uma
mistura de oxigénio (O2) e de géas de exaustdo recirculado (principalmente CO> e H>0), na qual
a temperatura da combustdo € controlada pela taxa de recirculagdo do gés de combustio (Flue
Gas Recirculation — FGR). A exclusdo do nitrogénio (N2) no processo faz com que seja gerada
uma corrente com elevada concentragdo de CO2 (> 80%), permitindo que este seja capturado
com maior eficiéncia. Essa corrente pode ter suas impurezas e umidade removidas, ser
comprimida e em seguida armazenada ou utilizada em outro processo (TOFTEGAARD et al.,
2010; CARRASCO-MALDONADO et al.,2016; YIN e YAN, 2016; CSI e ECRA, 2017). Para
que a captura seja eficiente e a concentragdo de CO; na saida do sistema atinja os niveis
desejados, ¢ importante que o vazamento de ar falso seja fortemente controlado, impedindo a
entrada de N2 no processo. A presenca de N2 diminui a concentragdo de CO2 no gés de exaustao,
dificultando a captura do CO». No entanto, isso ainda ¢ um problema critico para a aplicagao
de processos de oxy-fuel combustion (CSI e ECRA, 2017).

Duas configuragdes principais de oxy-fuel combustion tém sido propostas para a
indtstria de cimento, parcial e completa. Na configuracdo parcial (Figura 8), a mistura
oxigeénio/gas de exaustdo ¢ utilizada apenas no calcinador. Ja na configurag¢do completa (Figura
9), a mistura ¢ empregada no calcinador e no forno rotativo (CARRASCO-MALDONADO et
al., 2016).



Figura 8 — Configuragao oxy-fuel combustion parcial utilizada na industria de cimento
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De acordo com o /ayout basico proposto por ECRA (2012) e Carrasco-Maldonado et al.

(2016), duas torres de pré-aquecimento sao necessarias para a operagao da oxy-fuel combustion

parcial. Em uma das torres ¢ empregada as condi¢des oxy-fuel e a outra ¢ operada conforme o

modo convencional, utilizando os gases de exaustdo do forno. O material pré-aquecido de

ambas as torres passam pelo calcinador antes de entrar no forno. Uma das vantagens dessa

configuracdo € que apenas a torre de pré-aquecimento € o calcinador necessitam passar por

retrofitting, sendo assim o forno e o resfriador podem ser os que ja sdo utilizados no processo

de operagdo convencional (IEAGHG, 2013). Estima-se que entre 55 ¢ 75% do CO: emitido

durante o processo de clinquerizagdo possa ser capturado ao utilizar a oxy-fuel combustion
parcial (CSI e ECRA, 2017).
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Figura 9 — Configuragao oxy-fuel combustion completa utilizada na industria de cimento
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Fonte: Adaptado de ECRA (2012) e Carrasco-Maldonado et al. (2016).

Na oxy-fuel combustion completa, a torre de pré-aquecimento, o calcinador e a
geometria do forno permanecem inalteradas. Entretanto, os queimadores do forno e o resfriador
precisam ser redesenhados. Neste caso, o resfriador seria dividido em dois estagios, no primeiro
gés de exaustdo ¢ utilizado para o resfriamento. Como a temperatura final do clinquer ndo pode
ser atingida em apenas um estdgio, ¢ necessario um segundo estagio alimentado com ar
ambiente (ECRA, 2012). Unidades de precipita¢do eletrostatica, dessulfurizacdo, reducdo
catalitica seletiva de NOx e condensacdao podem ser instaladas para aumentar a qualidade do
gés de exaustdo e recirculagdo (HU e YAN, 2012). Com o objetivo de aumentar a eficiéncia
energética do processo, também poder ser adicionada uma unidade de recuperagdo de calor
(Ciclo de Rankine Organico - ORC). Prevé-se que essa configuragdo possa capturar mais de
90% do CO» produzido por uma determinada fabrica de cimento (IEAGHG, 2013).

Para a implementagao da tecnologia oxy-firel combustion nos processos de produgao de
cimento € necessario que o Oz utilizado durante a combustao apresente elevado nivel de pureza.
Estima-se que a demanda de oxigénio para uma fabrica de cimento com capacidade de produgao

de 3000 t /d seja em torno de 0,25 - 0,35t /t (CARRASCO-MALDONADO et al.,

clinquer 02 “clinquer

2016). Existem varios processos para a producdo de oxigénio. Os trés principais,
independentemente de utilizar tecnologias convencionais ou emergentes sdo: destilagdo
criogénica, adsor¢do e separacdo por membranas (ZHOU et al., 2015). Outra possibilidade ¢

utilizar o O residual produzido pela tecnologia power-fo-gas durante a etapa de producdo de
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hidrogénio por meio da eletrolise da dgua (BAILERA et al., 2015; CSI e ECRA, 2017). Esta
pode ser uma alternativa promissora, uma vez que possibilita a integragdo das tecnologias oxy-
fuel combustion e a power-to-gas. O oxigénio gerado pelo power-to-gas pode ser utilizado no
processo oxy-fuel combustion para captura de CO2, e o CO; capturado durante esse processo
pode ser utilizado como reagente no processo power-to-gas durante a etapa de metanagao.
Nos ultimos anos, muitas pesquisas relacionadas a operacdo, qualidade do clinquer e
projetos de equipamentos para a tecnologia de oxy-fuel combustion na industria de cimento
foram realizadas experimentalmente e por meio de simulagdes computacionais (ECRA, 2012;
GRANADOS et al., 2014; HOKFORS et al., 2015; ECRA, 2016; WANG et al., 2016; ZHENG
etal.,2016; CARRASCO-MALDONADO et al., 2017). Ainda assim, espera-se que a primeira
instalagdo comercial de produgdo de cimento com oxy-fuel combustion entre em operagao
apenas a partir de 2025. Para 2050, ¢ prevista uma quantidade significativa de industrias de
cimento equipada com essa tecnologia de captura de carbono e que a redugdo das emissdes de
CO; possam chegar a 50 - 60% das emissdes atuais. No que se diz respeito a estimativa de

custos, ainda existe uma enorme incerteza, resultante do desenvolvimento ainda incompleto da

tecnologia (CSI e ECRA, 2017).

2.5.5.2. Armazenamento de CO>

Depois de capturado, o CO> que serd armazenado deve ser transportado para os locais
de armazenamento. As opgdes para o transporte de CO2 em escala comercial sdo caminhdes,
navios e tubulagdes. O transporte por meio de caminhdes ndo € o mais apropriado para projetos
em larga escala como o CCUS, uma vez que ele possui custo elevado, risco de vazamento
relativamente grande e quantidade limitada de transporte por caminhdo. Para transporte de
longa distancia para locais de armazenamento maritimo, os navios podem ser a op¢do mais
interessante. Entretanto, o transporte por tubulagdes € visto como o método de transporte mais
seguro. O transporte por tubulagdes vem sendo utilizado durante anos pela indistria, sendo que
sua maior aplicacdo ¢ em projetos de recuperacdo aprimorada de petréleo (Enhanced Oil
Recovery - EOR) (MING et al., 2014; ZHANG e HUISINGH, 2017).

A tecnologia de armazenamento de CO; se refere a uma variedade de medidas técnicas
para injetar e armazenar o CO; capturado. As técnicas com potencial para realizar o
armazenamento de CO> sdo armazenamento geoldgico subterraneo, armazenamento oceanico

profundo e carbonata¢do mineral (mineralizagdo) (BRUHN et al., 2016) .



47

A carbonatacdo mineral e métodos de produ¢do industrial aprimorada como EOR
podem ser classificados tanto como tecnologias de armazenamento quanto de utilizag¢do de CO».
IPCC (2005), Ming et al. (2014) e Zhang e Huisingh (2017) especificaram ambos os métodos
como tecnologias de armazenamento de CO». De maneira oposta, Cuéllar-Franca e Azapagic
(2015) e Al-Mamoori et al. (2017) os classificaram como tecnologias de utilizagdo de CO». Ja
Stryring et al. (2011) categorizaram como tecnologias de armazenamento de CO2 os métodos
de producao industrial aprimorada e como tecnologia de utilizacdo de CO, a carbonatagdo
mineral. Neste trabalho, os métodos de produgdo industrial aprimorada como EOR serdo
classificados como tecnologias de armazenamento de CO; e a carbonatacdo mineral como
tecnologia de utilizagdo de COx.

O armazenamento geoldgico subterraneo inclui uma série de opgdes, como aquiferos
salinos profundos, reservatorios de petroleo e gas natural empobrecidos, depdsitos de carvao
ndo-minaveis, e produ¢do industrial aprimorada (AMINU et al., 2017). O armazenamento
geoldgico subterrdneo ¢ tido como uma das técnicas de sequestro mais eficientes quando
comparado com armazenamento ocednico e carbonatagdo mineral, devido a fatores como
acessibilidade, seguranca, aspectos econdomicos e impactos ao meio ambiente (AMINU et al.,
2017). A técnica de armazenagem geologica de CO; associada a produg¢ao industrial aprimorada
tem um grande potencial para melhoria do processo, pois permite o armazenamento em grande
escala, favorecendo a reducdo das emissdes de CO2 e ao mesmo tempo contribuindo com o
aumento da produgdo industrial. Esta abordagem inclui a recuperagdo aprimorada de petréleo
(Enhanced Oil Recovery - EOR), a recuperagdo avangada de metano em camadas de carvao
(Enhanced Coal Bed Methane Recovery - ECBM), entre outras (ZHANG e HUISINGH, 2017).
A inje¢do de CO; em reservatdrios empobrecidos de petroleo e em leitos de carvao faz com que
0 CO; seja fisicamente adsorvido, fazendo com que o petroleo e o metano presos nas formagdes
geologicas sejam expelidos. A ECBM se encontra em fase de pesquisa e ainda ndo esta
comercialmente disponivel. A EOR ¢ uma tecnologia relativamente madura e vem sendo
utilizada ha muitos anos (MING et al., 2014; CUELLAR-FRANCA e AZAPAGIC, 2015;
ZHANG e HUISINGH, 2017).

O armazenamento de CO; em reservatorios oceanicos profundos desperta bastante
interesse em razao da sua grande capacidade. Os oceanos ocupam a maior parte da superficie
terrestre, no entanto existe uma resisténcia em relagdo a sua utilizagdo devido a potenciais
impactos ambientais relacionados a acidificacdo da 4gua do mar nos pontos de inje¢cdo de CO»

(HOFMANN e SCHELLNHUBER, 2010; MING et al., 2014).
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As principais preocupacdes com o armazenamento de CO, estdo relacionadas a
potenciais danos ao meio ambiente, caso ocorra vazamento de uma determinada corrente
concentrada de CO». Além disso, pode acontecer asfixia e morte de pequenos animais, alteragao
do pH da 4gua ou do solo (CUELLAR-FRANCA e AZAPAGIC, 2015; ZHANG e HUISINGH,
2017). Existe ainda preocupagdes relacionadas ao alto custo, consumo energético, seguranca,
confiabilidade e incertezas politicas que podem prejudicar a implantacdo de projetos de

armazenamento de CO2 (ZHANG e HUISINGH, 2017).

2.5.5.3. Utilizagdo de CO:

Nos ultimos anos, possibilidades de utilizagdo de CO2 em processos industriais vém
sendo discutidas e desenvolvidas por centros de pesquisa e pela comunidade industrial. O CO>
capturado pode ser utilizado em diversos processos obtendo uma série de produtos. Alguns
exemplos sdo a conversdao do CO; em combustiveis e produtos quimicos por meio de processos
quimicos e bioldgicos, bem como a carbonatagio mineral (CUELLAR-FRANCA e
AZAPAGIC, 2015; AL-MAMOORI et al., 2017).

A conversao quimica de CO; em combustiveis ¢ considerada umas das possibilidades
mais promissoras para reducdo de emissdes de COz em processos industriais por meio de sua
utilizacdo. Metano, metanol e géds de sintese sdo alguns dos compostos que podem ser
produzidos por meio da utilizagdo do CO; capturado como matéria-prima. A hidrogenagao e a
reforma a seco do metano (Dry Reforming of Methane - DRM) sdo rotas mais significantes para
producdo de combustiveis por meio da utilizagdo do CO; produzido nos processos industriais.
Além de possibilitar a produgao de combustiveis que podem ser utilizados como substitutos de
combustiveis fosseis, a hidrogenagdo de CO> pode ser uma solugdo a questdo do
armazenamento de excedentes de energia elétrica gerados por fontes renovaveis de energia ao
ser integrada ao processo de produ¢@o de hidrogénio via eletrélise da d4gua na tecnologia power-
to-gas. A DRM também ¢ considerada uma das tecnologias mais importantes para a sintese de
metanol por meio do processo Fischer-Tropsch e para a sintese de outros combustiveis (AL-
MAMOORI et al.,, 2017). Uma das desvantagens da conversdo quimica de CO; em
combustiveis ¢ que, devido a elevada instabilidade termodindmica do CO», ela requer o
desenvolvimento de catalisadores de alta seletividade. Além disso, os combustiveis produzidos
oferecem periodos de armazenamento limitados para o CO: capturado, pois ao serem

queimados, ocorrera nova liberagdo de CO2 (CUELLAR-FRANCA e AZAPAGIC, 2015).
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Por meio de transformagdes quimicas, uma diversidade de produtos pode ser obtida
utilizando CO; como matéria-prima. Os produtos mais importantes a serem produzidos por
meio da transformacdo quimica de CO; sdo: a ureia, carbonatos, poliuretano, acido acrilico e
acrilatos (STYRING et al., 2011; BOOT-HANDFORD et al., 2014). Eles podem ser aplicados
em produtos farmacéuticos, agroquimicos, polimeros, lubrificantes e revestimentos. Os maiores
desafios desses processos de conversdo estdo relacionados as altas temperaturas e pressdes de
operagao e ao uso de catalisadores no processo (AL-MAMOORI et al., 2017).

A biotecnologia de algas ¢ outra possibilidade para utilizacdo de CO mediante
biofixa¢do do CO; e da produg@o de combustiveis renovaveis. As microalgas tém a capacidade
de converter CO; (da atmosfera ou de gases de exaustdo de processos industriais) em compostos
organicos contendo carbono e biomassa, com elevada capacidade energética como lipidios,
carotenoides, acetona e bioetanol (ZHU et al., 2017). A biomassa cultivada deve passar por um
processo de secagem antes de ser convertida termoquimicamente ou bioquimicamente em
combustivel. A conversdo termoquimica inclui processos de gaseificacao, liquefacdo e pirolise.
J4 a conversdo bioquimica depende de processos bioldgicos e quimicos, tais como: digestao
anaerobica, fermentacao alcoolica e esterificagdo (BRENNAN e OWENDE, 2010). Lara-Gil et
al. (2014) avaliaram a toxicidade do gés de exaustdo da industria de cimento para a utiliza¢ao
de sistemas de microalgas como o objetivo de fixar o CO, mostrando resultados que a
utilizagdo direta, sem pré-tratamento, ¢ possivel. A tecnologia ainda se encontra em estagio de
desenvolvimento e o principal desafio para tornd-la comercialmente disponivel e viavel ¢é
alcangar a producdo de algas em grande escala com custos competitivos (STYRING et al.,
2011).

A carbonatacdo mineral ¢ um processo de mineralizacdo no qual o CO; reage com
oxidos de metais alcalinos-terrosos, como célcio e magnésio, formando carbonatos. Estas
reacdes podem acontecer naturalmente, uma vez que elas sdo termodinamicamente favorecidas,
porém sob condi¢des ambientais o processo ¢ muito lento dificultando a sua aplicacdo em
grande escala. A carbonatacdo mineral possibilita o armazenamento de CO por longos
periodos de tempo com baixo risco de vazamento do gés, no entanto, apesar de esforcos
consideraveis para acelerar essa reacdo, a cinética lenta ainda € a principal desvantagem da
comercializa¢do do processo de carbonata¢cdo mineral (HERZOG, 2002; IPCC, 2005; ZHANG
e HUISINGH, 2017).

Nos tltimos anos, ocorreram progressos na concepg¢ao € no desenvolvimento de novas

tecnologias de fabricacdo de produtos de valor agregado a partir do CO;. Apesar disso, poucas
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aplicacdes foram implantadas em escala industrial, sendo que a maioria das opcdes de
tecnologias consideradas atualmente ainda estdo em fase de desenvolvimento em laboratorio.
Os custos elevados e a baixa eficiéncia dessas técnicas sdo os principais fatores para um
progresso tdo lento. No entanto, as expectativas futuras relacionadas a utilizagdo do COz pelas
industrias sdo bastantes positivas. Para os proximos anos, espera-se que a continuidade das
pesquisas viabilize o desenvolvimento e a comercializa¢do dessas tecnologias com desempenho
satisfatorio e pregos competitivos para a reducao de emissdes de CO2 nos processos produtivos

(AL-MAMOORI et al., 2017).

2.6. Power-to-gas

A produgdo de energia elétrica por meio de fontes renovaveis, como solar e edlica, tem
se intensificado nos ultimos anos em todo o mundo, inclusive no Brasil. No entanto, essa
geracdo ¢ flutuante e intermitente, devendo ser equilibrada a fim de se garantir uma estabilidade
do sistema elétrico. Logo, o armazenamento com grande capacidade e a longo prazo de
excedentes de energia renovavel faz-se necessario. O power-fo-gas tem se destacado como uma
solucdo para essa condi¢do desfavoravel, por permitir que o excesso de eletricidade gerado
possa ser armazenado por meio da transformacgdo de energia elétrica em gas metano (CHa4). No
power-to-gas, hidrogénio (Hz) ¢ produzido por eletrdlise da dgua e em seguida ¢ combinado
com uma fonte residual externa de CO/CO; produzindo gés metano por meio do processo de
metana¢do. O metano resultante das reagdes envolvendo CO; e Hz, conhecido como gas natural
sintético (Synthetic Natural Gas — SNG), pode ser injetado em redes de distribuicdo de gases
existentes, ser utilizado no transporte rodoviério ou ser armazenado para uso posterior (GOTZ
etal.,2016; BAILERA et al., 2017c; LEONZIO, 2017). A Figura 10 apresenta um esquema da

tecnologia power-to-gas.



Figura 10 — Esquema da tecnologia power-to-gas
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Fonte: Adaptado de Gétz ef al. (2016).

Na Europa, podem ser encontradas diversas unidades piloto da tecnologia power-to-gas,
sendo que a maioria delas estdo localizadas na Alemanha. A maior instalacdo empregando a
tecnologia power-to-gas foi desenvolvida pela Solar Fuel GmbH e construida em Werlte
(Alemanha). Esta unidade tem uma capacidade elétrica de 6,3 MW, produzindo 360 Nm3/h de
metano que ¢ injetado na rede local de distribuicdo de gas (LEONZIO, 2017).

Além de ser uma promissora maneira de armazenamento de excedentes de energia
elétrica, o power-to-gas apresenta outras vantagens importantes. A tecnologia power-to-gas,
por requerer grandes quantidades de CO; de uma forma continua, pode ser integrada a diversas
outras tecnologias, como por exemplo, os processos de captura de CO,, como pds-combustio
e oxy-fuel combustion, assim contribuindo para uma economia circular, na qual as emissoes de
CO: podem ser convertidas em recursos energéticos de maior valor agregado e mais
ambientalmente sustentaveis. Além disso, pode ser um componente estratégico importante para
a mitigacdo das mudangas climdticas por utilizar uma fragdo de CO: que seria lancada na
atmosfera e por produzir um gas com alto potencial para substitui¢do dos combustiveis fosseis
(BRUHN et al., 2016; BAILERA et al., 2017¢). O Oz produzido pela eletrolise da dgua pode
ser ainda utilizado para aumentar a eficiéncia econdomica dos sistemas de oxy-fuel combustion
(GOTZ et al., 2016). Para cada kg de H> produzido sdo gerados 8 kg de O,. Outras opgdes de
valorizacdo do O, seria usa-lo em alto-fornos ¢ em fornos a arco elétrico da industria
siderurgica, derretimento de vidros, processos de gaseificagdo e para fins médicos (KATO et

al., 2005). Em uma série de trabalhos, Bailera e colaboradores modelaram e analisaram a
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integragdo do power-to-gas e da oxy-fuel combustion em caldeiras utilizando o sofiware Aspen
Plus®, apresentaram perspectivas e aplicagdes futuras para o sistema hibrido, bem como
investigaram os beneficios da integragdo térmica do calor no processo de metanacao
(BAILERA et al., 2015; BAILERA et al., 2016; BAILERA et al., 2017a; BAILERA et al.,
2017b). Nenhum trabalho foi encontrado na literatura propondo a integragdo da tecnologia

power-to-gas a industria de cimento.

2.6.1. Eletrdlise da agua

A eletrolise da 4gua ¢ um processo de dissociagdo das moléculas da 4gua em hidrogénio
e oxigénio utilizando energia elétrica (Equacdo 1). Essa reacdo eletroquimica pode ser
segmentada em duas etapas. No catodo ocorre a reagdo de reducdo (Equacdo 2) e no anodo
ocorre a reacdo de oxidagdo (Equacdo 3). Dependendo da tecnologia empregada, o

transportador de carga pode ser OH", H30*, 0% (SHEN et al., 2011; GOTZ et al., 2016).

H,0() = Hy(g + 10y  AHC =+ 2858 ki/mol (1
H,0 + 2¢ = H, + O (2)
0" 210, +2¢ 3)

Trés tecnologias de eletrolise diferentes podem ser empregadas no power-to-gas,
eletrolise alcalina, membranas eletroliticas poliméricas (Polymer Electrolyte Membrane -
PEM) e célula eletrolitica de 6xido sélido (Solid Oxide Electrolysis Cell - SOEC) (SHEN et al.,
2011; GOTZ et al., 2016). Entre essas tecnologias, a eletrolise alcalina ¢ apontada como a mais
desenvolvida e hd anos encontra-se comercialmente disponivel. Na eletrolise uma solugao
aquosa alcalina de hidroxido de potassio (KOH) ou hidréxido de sodio (NaOH) € utilizada como
eletrolito (GOTZ et al., 2016).

De acordo com os fabricantes, eletrolisadores alcalinos podem ser operados com a
capacidade de projeto variando entre 20 e 100%, sendo possivel uma sobrecargada de 150%.
Pelo fato do power-to-gas ser uma fonte de energia flutuante e intermitente, essa flexibilidade
de operacdo da eletrolise alcalina faz com ela seja uma boa opcdo para o armazenamento de
energia. Contudo, para que isso se confirme, os eletrolisadores devem ser operados de maneira

continua. Uma grande desvantagem da eletrolise alcalina ¢ que os eletrolitos alcalinos usados
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sdo altamente corrosivos, gerando altos custo de manutencao. Estima-se que o tempo de vida
de um eletrolisador alcalino seja de aproximadamente 30 anos, sendo considerado elevado
quando comparado as outras tecnologias de eletrolise da 4gua. Mesmo sendo bem desenvolvida,
nos ultimos anos, a processo de eletrolise alcalina vem sendo otimizado, principalmente no que
se refere a eficiéncia e ao investimento total (GOTZ et al., 2016).

A eletrélise por membrana eletrolitica polimérica (Polymer Electrolyte Membrane -
PEM) se baseia em um eletrolito polimérico solido (Nafion®, fumapem®), sendo responsavel
por gerar alta condutividade e alta pressdo de operagdo, sem requerer o uso de reagentes
quimicos de elevado risco (CARMO et al., 2013). As células PEM possuem aproximadamente
um ter¢o do volume das células de eletrolise alcalina, possuem répido tempo de resposta e
melhor comportamento dindmico, podendo ser bem integrada a fontes flutuantes de energia
(FERRERO e SANTARELLLI, 2017). Contudo, um meio altamente corrosivo combinado a alta
tensdo elétrica (= 2,00 V) exige o uso de materiais nobres e caros, como catalisadores (platina,
iridio e ruténio) e coletores de corrente a base de titanio. Para que a PEM posso contribuir para
uma economia baseada em hidrogénio, mais pesquisas devem ser realizadas visando & maior
durabilidade do sistema e custos reduzidos (CARMO et al., 2013).

A célula eletrolitica de oxido solido (Solid Oxide Electrolysis Cell - SOEC) ¢ a
tecnologia mais recente para eletrdlise da dgua e ainda se encontra em escala laboratorial.
Quando comparada com os sistemas de eletrdlise anteriores, a SOEC possui maior eficiéncia
de conversdo, menor demanda de energia e opera sob uma diferenca de potencial reduzida
(= 1,07 V). Os maiores desafios relacionados ao desenvolvimento da SOEC sdo rapida
degradacdo do material empregado e baixa estabilidade quando combinado a fontes flutuantes
e intermitente de energia. Além disso, devido a temperatura elevada, o produto da eletrolise ¢
uma mistura de hidrogénio e vapor, e requer processamento adicional, aumentando ainda mais

os custos (LAGUNA-BERCERO, 2012; CARMO et al., 2013; GOTZ et al., 2016).

2.6.2. Metanacdo

A metanagdo ¢ a etapa do processo power-to-gas na qual se objetiva produzir metano a
partir de hidrogénio e 6xidos de carbono. Diversas reagdes acontecem durante essa fase, a
principal delas ¢ a hidrogenag¢ao do CO., também conhecida como reacdo de Sabatier (Equagao
4). E resultado de um mecanismo de dois passos, a reagio inversa de deslocamento gas-agua

(Equacao 5) e a hidrogenagao do monodxido de carbono (Equagdo 6). Adicionalmente a reagao
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de Boudouard (Equagdo 7) também pode ocorrer (GARCIA—GARCIA et al., 2016; GOTZ et
al., 2016).

COy (g +4 Hy (9= CHy () +2 HyO AH; = — 165,1 kJ/mol 4)
COy () + Hy (g = CO () + Hy0 AH; = + 41,2 kJ/mol )
CO (g + 3 Hy (g = CHy ) + H,0 ) AH; = — 206,3 kJ/mol (6)
2C0 5 =C )+ COy AH} = — 172,5 kJ/mol (7

O equilibrio quimico das reagdes de hidrogenacdo de CO e CO: ¢ influenciado pela
pressdo e temperatura. Altas pressdes favorecem a formagao de CHa, por outro lado, devido a
natureza exotérmica dessas reagdes, temperaturas elevadas limitam a formacdo de metano
(GAO et al., 2015; GOTZ et al., 2016; RONSCH et al., 2016). Na Figura 11 é mostrada a
interferéncia da pressao e temperatura na composi¢ao de equilibrio da reagcdo de metanagdo do
CO; e da reagdo inversa de deslocamento gas-agua. A temperatura de referéncia ¢ de 300 °C
(grafico a direita), pressdo de referéncia € 1 bar (grafico a esquerda) e a composi¢do do gés de

entrada ¢ yn> = 0,8 € yco2 = 0,2.

Figura 11 — Influéncia da pressao e temperatura na composicao de equilibrio da reagdo de

metana¢do do CO» e da reacdo inversa de deslocamento gas-agua
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Fonte: Adaptado de Ronsch ef al. (2016).

A conversdo de H e CO2 em CH4 pode ser realizada por dois métodos diferentes, a
metanac¢do biologia e a metanacgdo catalitica. A metanacdo bioldgica ¢ um processo anaerobio

em que microrganismos do grupo hydrogenotrophic methanogenic archaea sdo usados sob
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condi¢des mesofilicas e termofilicas de temperatura (entre 20 e 70 °C) e geralmente em pressao
ambiente. A eficiéncia de conversdo depende de fatores como o tipo de microrganismo,
concentragdo das células, tipo de reator, pressdao, pH e temperatura. No entanto, esse processo
é complexo e ainda nio se encontra bem desenvolvido (GOTZ et al., 2016; RONSCH et al.,
2016; LEONZIO, 2017).

A metanagdo catalitica ¢ um processo mais conhecido e vem sendo utilizado ha muitos
anos em vdrias aplicagdes industriais, usando catalisadores a base de Ni, Fe, Co, Ru, Rh, Pt, Pd,
W, Mo em suportes 6xidos de TiO, Si02, MgO, Al>O3, SiC, ZrO,, CeO2, CexZr1xO2 (BROOKS
etal.,2007; GAO et al., 2015). Habitualmente, os reatores de metanacao catalitica sdo operados
em temperaturas entre 200 e 500 °C e em pressdo entre 1 e 100 bar (GOTZ et al., 2016). Na
teoria, catalisadores devem possuir alta atividade em baixas temperaturas (200 e 300 °C) e
elevada estabilidade em altas temperaturas (500 e 700 °C). Por esta razdo ¢ um desafio
desenvolver um catalisador que opere de maneira estavel em temperaturas em que nao ocorre
limitag¢ao termodinamica da reagdo (GAO et al., 2015).

Ao longo dos anos, varias configuracdes de reatores de metanacdo catalitica foram
desenvolvidas, como reatores de leito fixo, leito fluidizado, estruturados, trés-fases. Os reatores
de leito fixo se encontram em estado bem avancado de desenvolvimento e estao comercialmente
disponiveis, enquanto os outros reatores ainda se encontram em escala de demonstracdo e em
fase de pesquisa (GOTZ et al., 2016; RONSCH et al., 2016). Um dos reatores de leito fixo
comercialmente disponivel é a configuragdo TREMP® que foi criada pela empresa
dinamarquesa Haldor Topsee.

Na configuragio TREMP® a reagdo de metanagdo acontece em um conjunto de reatores
adiabaticos de leito fixo, nos quais as temperaturas variam entre 250 e 700 °C. Devido a
natureza exotérmica da reagdo de metanacdo, no primeiro reator ha uma recirculacdo de gas
para controlar o aumento da temperatura. O gés de saida do primeiro reator ¢ resfriado e vapor
superaquecido ¢ produzido. Em seguida, o gas entra nos estagios subsequentes da metanagao.
O gas que deixa o processo apresenta em sua composi¢ao entre 94 e 98% de CHs. O niimero de
reatores e o arranjo do processo podem variar dependendo da aplicacdo (TOPSQE, 2009). A

Figura 12 mostra uma representagio esquematica da configuragio TREMP®.
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Figura 12 — Exemplo de metanagdo em reator de leito fixo com resfriamento intermediério e

recirculagdo de gas (Topsee TREMP®)
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Fonte: Adaptado de Topsee (2009).

2.7. Simula¢io computacional do processo convencional de clinquerizacao

A modelagem de um reator contracorrente com diversas reagdes quimicas combinadas
com transferéncia de calor e massa em um sistema heterogéneo e multifasico ainda ¢ um
problema ndo completamente resolvido (MEYER et al., 2016). Ao longo de décadas, trabalhos
vém sendo desenvolvidos com o objetivo de solucionar esse problema, mas devido a
complexidade do forno rotativo de clinquer ainda existem muitas barreiras a serem
ultrapassadas para que esse processo possa ser simulado da maneira mais préxima possivel da
realidade. Uma dessas barreiras ¢ a escassez de dados experimentais termodindmicos e cinéticos
para representar as transformagdes quimicas e fisicas da matéria-prima que ocorrem durante o
processo.

Mediante um modelo tridimensional baseado em fluidodindmica computacional
(Computational Fluid Dynamics - CFD), incluindo o médulo para célculo de radiagdo pelo
método de Monte Carlo, Mastorakos et al. (1999) modelaram o processo de formacgdo de
clinquer em forno rotativo. Para o calculo das reagdes quimicas em fase sélida, foi utilizado o

modelo cinético com a equacdo de Arrhenius. Os fatores pré-exponenciais € a energia de
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ativacdo foram definidos por tentativa e erro até atingir a composi¢do quimica do clinquer
esperada na saida do forno. No entanto, varios pesquisadores modelaram e simularam o
processo.

Mintus et al. (2006) desenvolveram um programa para simulagdo do processo imido de
produgdo de clinquer utilizando modelo unidimensional. Foram consideradas as transferéncias
de massa e de energia entre as fases. As expressdes de Arrhenius utilizadas para o célculo
cinético foram propostas por Spang (1972), Guruz e Bac (1981) e Specht (1993).

Mujumdar e Ranade (2006) apresentaram um modelo unidimensional para simular as
reacdes que ocorrem na fase solida. A variacdo da altura do leito e a formagao da fase liquida
proxima a regido do queimador foram levadas em consideragdo. O balanco de energia,
incluindo transferéncia de calor por conveccao, conducdo e radiagdo, foi resolvido com base na
aproximagao de estado pseudo-estacionario. No célculo do balango de massa, para a reagdo de
calcinagdo foi utilizado os pardmetros cinéticos propostos por Rao (1996) e para as reacdes de
formacao de C;S, CsS, C3A e C4AF foram empregados os dados definidos por Mastorakos et
al. (1999) por meio de tentativa e erro.

Para simular os processos que ocorrem em fornos rotativos de cimento, Mujumdar ef al.
(2006) utilizaram um modelo unidimensional composto por trés submodelos. Um modelo foi
desenvolvido para simular a varia¢do da altura do leito no forno, um modelo para simular
reagOes e transferéncia de calor na regido do leito e um modelo para simular combustao de
carvao e transferéncia de calor na regido entre a parede do forno e o leito sélido (freeboard). A
formagao da fase liquida e a formagao de colagem dentro do forno foram contabilizadas. Assim
como Mujumdar e Ranade (2006), Mujumdar et al. (2006) utilizaram os pardmetros cinéticos
apresentados por Rao (1996) e Mastorakos ef al. (1999).

Com o objetivo de construir um simulador integrado, Mujumdar et al. (2007)
desenvolveram modelos matematicos para a torre de pré-aquecimento, calcinador, forno
rotativo e resfriador e em seguida os conectou. Para a torre de pré-aquecimento, modelos foram
implementados para simular a transferéncia de calor e o contato entre as fases gas e solido. O
calcinador foi modelado considerando, simultaneamente, a combustao de particulas de carvao
e a calcinagdo de farinha crua. Trés submodelos acoplados entre si foram utilizados para
modelar as reagdes e a transferéncia de calor que acontecem dentro do forno rotativo. O
resfriador de clinquer foi simulado mediante um modelo bidimensional, no qual foi considerada
a transferéncia de calor entre o ar e clinquer quente. Os modelos individuais foram acoplados

entre si e as equacdes foram resolvidas iterativamente.
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Fidaros et al. (2007) desenvolveram um modelo numérico para descrever os processos
de fluxo de calor e transporte que ocorrem no calcinador. O modelo numérico baseia-se na
solucdo das equagdes de Navier-Stokes para o fluxo de gas e na dindmica lagrangiana para as
particulas discretas (BIRD et al., 2002). Foram calculadas as distribui¢des das velocidades dos
fluidos, temperaturas e concentragdes dos reagentes e produtos, bem como as trajetérias de
particulas e a sua interacdo com a fase gasosa.

Em recente trabalho Meyer et al. (2016) aplicaram equagdes de balango de massa e
energia combinadas a calculos de “equilibrio termodindmico (minimizac¢do da energia livre de
Gibbs) e a calculos cinéticos para simular transformagdes quimicas e de fase, bem como de
fluxos de massa e calor dentro do forno rotativo de clinquer. Os parametros termodindmicos
foram determinados por meio da base de dados comercial FactSage (BALE et al., 2002), de
dados experimentais (TAYLOR, 1997) e de ajustes por tentativa e erro. Os parametros cinéticos
foram ajustados por tentativa e erro atingindo a composi¢cdo mineraldgica esperada para
clinquer na saida do resfriador.

Softwares comerciais para simulagio de processos, como Aspen Plus® e Aspen
HYSYS®, foram utilizados por alguns autores para simular o processo completo de produgio
de clinquer ou parte dele (KAANTEE et al., 2004; ZHANG et al., 2011; BENHELAL e
RAFIEI 2012; KADDATZ et al., 2013; RAHMAN et al., 2014; RAHMAN et al., 2015a).
Esses simuladores se baseiam em unidades modulares ou médulos sequenciais que, para cada
operagao unitaria, contém um modelo matematico e um algoritmo computacional desenvolvido
especificamente para resolver esse modelo. Em geral, as equagdes matematicas desse modelo
englobam balangos de massa e energia; relacdes termodinamicas, como equilibrio de fases e
equilibrio quimico; correlagdes de taxa de transferéncia de calor, de massa e de momento;
estequiometria de reacdo e dados cinéticos; e restricdes fisicas impostas ao processo (AL-
MALAH, 2016; ADAMS, 2018).

A queima do combustivel foi simulada no simulador comercial Aspen Plus® por meio
de dois moédulos de operagdo, sendo um reator RYIELD e um reator RGIBBS, por
Zhang et al. (2011), Rahman et al. (2014) e Rahman et al. (2015a). O modulo de reator
RYIELD foi utilizado para realizar os célculos de decomposi¢do do combustivel e o modulo de
reator RGIBBS foi utilizado para calcular a composicdo de equilibrio dos produtos da
combustdo por meio da minimizacdo de energia livre de Gibbs. Zhang et al. (2011) e Rahman
et al. (2014) simularam a reagdo de calcinacdo da matéria-prima por meio de um reator

estequiométrico (RSTOIC). Para a simulacdo do forno de clinquer, Rahman et al. (2015a)
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utilizaram trés reatores estequiométricos (RSTOIC) em série. No entanto, seu trabalho ndo
considerou escoamento contracorrente entre o solido e o gés, fazendo com que na simulacdo a
temperatura do clinquer na saida do forno e a temperatura do gas do forno fossem a mesma. E
esperada uma diferenca de temperatura proxima a 400 °C (KADDATZ et al, 2013;
FERNANDES, 2016; MEYER et al., 2016). Benhelal e Rafiei (2012), ao simular o processo
no software Aspen HYSYS®, utilizaram apenas um reator em seu modelo e também néo
consideraram escoamento contracorrente entre o solido e o gas. O resfriador de clinquer foi
simulado por meio de um moédulo de trocador de calor por Rahman et al. (2015a).

As descrig¢des das unidades modulares utilizadas por esses autores sdo apresentadas no capitulo

seguinte, na Tabela 8.
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3. METODOLOGIA

A execucdo do trabalho foi dividida em trés etapas principais, conforme apresentado na
Figura 13, sendo elas: (1) simulacdo computacional do processo convencional de
clinquerizagdo; (2) simulacdo computacional do processo de clinquerizacdo com captura de
CO; por meio da oxy-fuel combustion; (3) simulagdo computacional do processo de
clinquerizagdo com captura, armazenamento e utilizacdo de CO: por meio da integracdo das
tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas; e anélises de todos os cenarios simulados no

decorrer do desenvolvimento de todas as etapas. Essas trés etapas sdo detalhadas a seguir.

Figura 13 — Etapas realizadas durante a execucdo do trabalho

12 Etapa
Simulagdo computacional do processo Simulagdao computacional do processo
convencional de clinquerizagdo - convencional de clinquerizagao
utilizando combustivel féssil utilizando combustivel féssil e
(caso base) combustiveis alternativos
22 Etapa l l

Simulagdao computacional do processo
de clinquerizagdo com captura de CO,
por meio da oxy-fuel combustion
completa utilizando combustivel féssil
e combustiveis alternativos

32 Etapa l

Simulagao computacional do processo
de clinquerizacdo com captura,
armazenamento e utilizagdo de CO, por
meio da integragdo das tecnologias
oxy-fuel combustion e power-to-gas

Simulagdo computacional do processo
de clinquerizacdao com captura de CO,
por meio da oxy-fuel combustion
completa utilizando combustivel féssil

Anilises de
todos os

cenarios
simulados

Fonte: Elaborado pela autora.

A execucgdo do trabalho seguiu uma linha principal, que corresponde na Figura 13 aos
trés quadros a esquerda sombreados, na qual as andlises de todos os cendrios simulados e
avaliados foram realizadas baseando-se na utilizagdo de combustivel fossil (carvao). Durante a
primeira etapa, desenvolveu-se um modelo para simulagdo do processo convencional de
clinquerizagdo utilizando combustivel fossil (Modelo 1) no simulador comercial Aspen Plus®.
Em seguida, na segunda etapa, com base no Modelo 1, desenvolveu-se um modelo para
simulagdo computacional do processo de clinquerizagdo com captura de CO; por meio da oxy-
fuel combustion utilizando combustivel fossil (Modelo 2). Na terceira etapa, a partir do Modelo

2, foi desenvolvido um modelo para simulagdo computacional do processo de clinquerizacao
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com captura, armazenamento e utilizagdo de CO; por meio da integrag¢do das tecnologias oxy-
fuel combustion e power-to-gas (Modelo 3). Concomitantemente, o estudo seguiu uma linha
secundaria, com o objetivo de analisar o impacto da utilizacdo dos combustiveis alternativos
sob as emissdes de CO2, na qual, durante a primeira etapa a partir do Modelo 1, desenvolveu-
se um modelo para simula¢do do processo convencional de produgdo de clinquer utilizando
combustivel fossil e combustiveis alternativos (Modelo 4). Com base no Modelo 4, durante a
segunda etapa, desenvolveu-se um modelo para simulacdo computacional do processo de
clinquerizagdo com captura de CO> por meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel
fossil e combustiveis alternativos (Modelo 5). Durante as andlises com combustiveis
alternativos, ndo foi realizada simula¢do computacional do processo de clinquerizacdo com
captura, armazenamento e utilizagdo de CO> por meio da integracdo das tecnologias oxy-fuel
combustion € power-to-gas (terceira etapa), uma vez que uma parcela do CO> capturado ¢
destinada para utilizagdo por meio da tecnologia power-to-gas, sendo a outra parcela destinada
para o armazenamento. Logo, a redu¢@o nas emissdes de CO> devido ao uso de combustiveis
alternativos ndo teria impacto nos cendrios simulados para utilizagdo de CO, por meio da
tecnologia power-to-gas.

As simulagdes realizadas neste estudo tiveram o proposito de quantificar as emissoes de
CO; e avaliar variaveis do processo de clinquerizagdo. Dessa forma, por simular processos
baseando-se em balangos de massa e de energia, o software comercial Aspen Plus® foi
selecionado para realizagdo de uma anélise global do processo de clinquerizagdo.

Um resumo dos processos de clinquerizacdo simulados e os principais objetivos

relacionados as simulagdes realizadas sdo apresentados na Tabela 6.
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Tabela 6 — Processos de clinquerizacao simulados e principais objetivos

(continua)

Processo de clinquerizagao

Objetivo

Convencional utilizando combustivel fossil (1* etapa)

Farinha

Gas de

Crua

Pré-aquecimento

!

Calcinador

I

—]

Precip

Eletrostatico

Combustivel

féssil

1“1 Gas do forno

l

Forno de clinquer

Combustivel

Convencional

Resfriador
Clinquer

Gas para
secagem de
materiais

Clinquer

I

Ar

Convencional utilizando combustivel fossil e combustiveis alternativos

a
(12 etapa)
Farinha o a
Crua Precipitad Gas de
‘ Eletrostatico
2
c
[}
£
8
= Combustivel
= fossil e
@ combustivel
o alternativo

Calcinador |~ 184s doforno

I

Forno de clinquer

Combustivel

Convencional

l

Resfriador
Clinquer

Gas para
secagem de
materiais

Clinquer

I

Ar

Com captura de COz por meio da oxy-fuel combustion utilizando
combustivel fossil (2* etapa)

Recirculagao de

Farinha Gas de C: - oy A
Crua o o Cc e
\ ‘ Eletrostatico
<]
2
c
]
E
©
3
§ ) | CO» | Armazenamento
é Combustivel e Utilizacao
a fossil Gas para
l I | secagem de
= l ‘ materiais
Calcinador "84S do forno
. — i 1 [cli
L Forno de clinquer Res,frladorl ~nduer
——| Clinquer
Combustivel I o
2
AT co,+0,

Oxy-fuel combustion

Apoiar o desenvolvimento dos
modelos das demais simulagdes.

Analisar o impacto da utilizagdo

de combustiveis

alternativos

sobre as emissdoes de CO:z do

Processo

convencional de

clinquerizagao.

Avaliar variaveis do processo,

como:

FGR;

geracao de COg;
consumo de Oz,
concentragdo de CO2
no gas de exaustao;
concentragdo de Oz no
gas que sera utilizado
para  queima do
combustivel.
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(conclusao)

Processo de clinquerizagao

Objetivo

Com captura de COz

por meio da oxy-fuel combustion utilizando

combustivel e combustiveis alternativos (2°* etapa)

Recirculagao de

Farinha Gas de C

Precipitad: Agua

Crua

Pré-aquecimento

!

Eletrostatico Condensador

Combustivel
féssil e
combustivel
alternativo

| €02 Armazenamento
e Utilizacao
Gas para
secagem de

Calcinador .82 do forno

L Forno de clinquer

Combustivel

Oxy-fuel combustion

materiais

l

1
«— Resfriador!
—— Clinquer :

Clinquer

) o,
" C0,+0,

Com captura, armazenamento ¢ utilizacdo de CO2 por meio da integracdo
das tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas (3* etapa)

Farinha Recirculagédo de Gas

de Combustio Precipitador Agua
C
L Eletrostatico Condensador
o Co.
::; co, % Armazenamento
E
o
Q
=]
o
o £
@ Combustivel - ~
a fossil Gas para Utilizagao
l T | secagem de co, (Metanacao) CH,
materiais
q Gas do forno l ‘ Energia elétrica
Calcinador| 1= H; (fontes
M) . «— Resfriador! Clinquer TS
Forno de clinquer |~ Clinquer | Eletrolise fonoiarelle
Combustivel ’ f o, daliaiia Agua
Ar ‘—‘I
CO,+0, Power-to-gas

Oxy-fuel combustion

Avaliar o impacto da utilizagao
de combustiveis alternativos
sobre as variaveis do processo,
como:

FGR;

geracao de COz;
consumo de Oz,
concentragdo de CO:
no gas de exaustao;

e concentragdo de O2no
gas que sera utilizado
para queima do
combustivel.

Avaliar:

e a demanda de energia
elétrica pelo processo
power-to-gas,

e a capacidade de
producgdo de SNG;

e acomposi¢do quimica
do SNG produzido.

Fonte: Elaborado pela autora.

3.1. Configuracio do simulador Aspen Plus®

O simulador Aspen Plus® foi configurado para o desenvolvimento dos modelos e

realizagdo das simulagdes propostas neste trabalho. Foram selecionados o método para calculo

de propriedades termodinamicas e de transporte, os modelos para o calculo da entalpia e da

densidade dos combustiveis solidos e das cinzas, e o0 método numérico para solucdo das

equacdes dos modelos desenvolvidos. Os poderes calorificos dos combustiveis solidos foram

especificados, os componentes do clinquer foram criados e as unidades modulares a serem

utilizadas na modelagem dos processos foram definidas.
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Um grande numero de métodos para célculo de propriedades termodinamicas e de
transporte estdo disponiveis no Aspen Plus® (ASPENTECH, 2017b; a). O método SOLIDS,
por ser indicado para simulacdes envolvendo processamento de carvdo, processos piro-
metalurgicos e diversos outros processos com a presenca de solidos, foi escolhido para o calculo
das propriedades termodinamicas e de transporte da simulacdo do processo de clinquerizagdao
(ASPENTECH, 2017c). Em simulagdes envolvendo solidos, ¢ necessario subdividir as
correntes em subcorrentes e, a cada corrente, associar uma classe de corrente que sera utilizada,
uma vez que as propriedades termodinamicas e de transporte de fases fluidas e sélidas ndo
podem ser calculadas pelos mesmos tipos de modelos. A subcorrente MIXED ¢ utilizada para
componentes liquidos e gasosos. A subcorrente NC (Nonconventional) € utilizada para s6lidos
heterogéneos que ndo possuem massa molar definida. J& a subcorrente CISOLID (Conventional
Inert Solid) ¢ utilizada para sélidos homogéneos que possuem massa molar definida
(ASPENTECH, 2013). Uma classe de corrente define a estrutura de uma corrente em termos
de: nimero de subcorrentes, tipo de componente transportado em cada subcorrente, bem como
especifica se a subcorrente considera ou ndo informagdes relacionadas a distribui¢do
granulométrica das particulas. A classe de corrente MIXCINC, que engloba trés subcorrentes
(MIXED, CISOLID e NC) e ndo considera a distribui¢do das particulas, foi selecionada para
os calculos. Os componentes fluidos, como ar e gas de combustdo, foram destinados a
subcorrente MIXED. Os combustiveis s6lidos juntamente com as cinzas, devido ao fato da sua
caracterizacao ser obtida por andlise elementar da composi¢ao quimica, foram definidos como
s6lidos ndo-convencionais e atribuidos a subcorrente NC. Os demais solidos, como compostos
provenientes das matérias primas e compostos do clinquer, foram definidos como sdlidos
convencionais e alocados na subcorrente CISOLID. Os soélidos ndo-convencionais nao
participam dos calculos de equilibrio quimico e de fases, enquanto os solidos convencionais
podem participar dos calculos de equilibrio quimico e de fases no médulo do reator de equilibrio
RGIBBS, que se baseia na minimiza¢ao da energia livre de Gibbs (ASPENTECH, 2017c¢). Para
que os calculos de equilibrio quimico e de fases envolvendo s6lidos ndo-convencionais possam
ser realizados, € necessario que esses solidos sejam decompostos em componentes individuais,
sendo transformados em solidos convencionais e direcionados para a sub-corrente CISOLID.

Os modelos HCOALGEN e DCOALIGT foram utilizados para o célculo da entalpia e
da densidade, respectivamente, dos combustiveis solidos e das cinzas (ASPENTECH, 2013;
RAHMAN et al., 2015a; ASPENTECH, 2017b). Os poderes calorificos do combustivel fossil
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e dos combustiveis alternativos foram especificados em base seca por meio do pardmetro
HCOMB (ASPENTECH, 2013; 2017b).

Devido a complexidade da composi¢do mineral do clinquer e & escassez de dados
experimentais, os componentes do clinquer CS, C3S, C3A e C4AF ndo faziam parte da base de
dados do sofiware Aspen Plus®. No entanto, o simulador permite que os usudrios criem
componentes por meio da introdu¢do de dados como massa molar, volume molar, entalpia de
formacao e calor especifico. Os componentes do clinquer C>S, C3S, C3A e C4AF foram criados
segundo as propriedades da Tabela 7 e definidos como sélidos convencionais. Os calculos dos
calores especificos dos solidos foram realizados baseados na equacdo Aspen solid heat capacity

polynomial (Equagdo 8) (ASPENTECH, 2017c; b).

Cpf = Cy; + CyT + C3iT? + TL +T—zl + \/_Tl para C;; < T < Cg;

Os coeficientes utilizados para os célculos dos calores especificos (Equagdo 8) sdo

apresentados na Tabela 7.

Tabela 7 — Propriedades dos componentes do clinquer (25 °C e 1 bar) e coeficientes para

calculo do calor especifico (1 bar)

Massa Volume Coeficientes - Calor Especifico
Componentes AH'
Molar Molar Cii Ci Csi
do clinquer (kJ/mol)

(kg/kmol) (cm*/mol) (J/molK) (J/molK?  (J.K/mol)
CaS 172,239 52 -2308 152 0,037 -3,03E+06
CsS 228,317 73 -2931 209 0,036 -4,25E+06
CA 270,193 89 -3561 261 0,019 -5,06E+06
CsAF 485,963 130 -5080 374 0,073 0,00E+00

Fonte: Matschei et al. (2007).

Para resolu¢@o das equacdes dos modelos, foi selecionado o método de Broyden. Esse
método € uma generalizagdo do método da secante para resolucao de sistemas de equagdes nao-
lineares e faz parte da classe de métodos quasi-Newton. O método de Broyden ndo exige o
calculo da matriz Jacobiana J(xx) do método de Newton, ele constroi uma matriz de

aproximagao By que ¢ atualizada a cada iteragdo, conforme a Equagdo 9 (SOUZA, 2015),
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©)

para k > 0, sendo y, = F(x;) — F(xg—1), Sk—1 = Xk — X1 € Bg = J(x0).

O Aspen Plus® possui em sua biblioteca uma quantidade restrita de unidades modulares

de operagdes unitarias, impossibilitando a simulag¢do de alguns processos mediante a utilizagao

de uma unica unidade modular ou médulo. Contudo, esses modulos podem ser interligados e

modelos que representem processos mais complexos podem ser criados a partir dos méddulos

existentes (ZHANG et al., 2011; BENHELAL e RAFIEIL 2012; RAHMAN et al., 2015a). E

importante ressaltar que a simulag@o realizada dessa maneira permite obter resultados bem

proximos aos dados de processos. Para a simulacdo de cada etapa do processo de produgdo de

clinquer, foi utilizado um conjunto de unidades modulares que estd detalhado na Tabela 8 . A

escolha de cada modulo a ser utilizado baseou-se nas especificagdes das unidades modulares e

na disponibilidade de pardmetros operacionais do processo, obtidos na literatura.

Tabela 8 — Unidades modulares do Aspen Plus® utilizadas na modelagem dos processos

(continua)
Unidade Modular Descri¢ao Etapa em que foi utilizada

e Combina correntes de entrada em uma corrente de  © Combustao;

saida. e Recirculacdo do gas de
exaustao;
MIXER e Metanacao.

e Combina correntes de entrada e divide a corrente e Resfriador de clinquer;
resultante em duas ou mais correntes de saida; e Recirculagdo do gas de

e As correntes de saida possuem a mesma exaustio;

FSPLIT composicdo, temperatura e pressdo da corrente e Metanagdo.
resultante.

e Combina correntes de entrada e divide a corrente e Torre de pré-aquecimento;
resultante em duas ou mais correntes de saida e Forno de clinquer;
baseado na divisdo de subcorrentes; o Precipitador eletrostatico.

e A vazdo massica de cada subcorrente na corrente
de saida pode diferir;

SSPLIT o

As subcorrentes das correntes de saida possuem a
mesma composi¢ao, temperatura e pressao que as

subcorrentes de entrada.
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(continuacao)

Unidade Modular

Descriciao

Etapa em que foi utilizada

FLASH2

SEP

HEATER

RSTOIC

RYIELD

RGIBBS

Separa uma ou mais correntes de entrada em duas
correntes de saida baseando-se no equilibrio
liquido-vapor ou no equilibrio liquido-liquido-
vapor. Uma corrente de saida corresponde a fase
vapor e a outra a fase liquida.

Combina uma ou mais correntes de entrada e
separa a corrente resultante em duas ou mais
correntes de saida baseando-se na vazao massica,
molar ou volumétrica especificada ou nas fracdes
de separacdo de cada componente;

A especificagdo de separa¢do de cada componente
pode ser realizada para cada subcorrente.
Combina uma ou mais correntes de entrada e
determina a temperatura e a fase da corrente de
saida;

Assume que todas as subcorrentes da corrente de
saida estdo em equilibrio térmico entre si, estando,
portanto, a mesma temperatura;

Uma carga térmica pode ser fornecida (ou retirada)
da mistura.

Modela rea¢des em paralelo e em série;

A estequiometria e a conversdo ou a extensdo
molar de cada reag@o sao conhecidas;

A cinética da reacdo ndo ¢ requerida.

Indicado para casos em que a estequiometria da
reagdo nao € conhecida ou ndo ¢ relevante;

Os rendimentos dos produtos de cada reacdo
podem ser especificados diretamente na janela
para especificacdes da unidade modular ou por
meio de uma sub-rotina.

Calcula equilibrio quimico e de fases baseando-se
na minimizagao da energia livre de Gibbs;

A cinética da reacdo ndo ¢ requerida.

¢ Condensacdo da agua;

e Metanacgao.

o Eletrolise da agua.

¢ Torre de pré-aquecimento;
¢ Resfriador de clinquer;
¢ Condensacdo da agua;

e Metanacao.

o Calcinador;
e Forno de clinquer;

o Eletrolise da agua.

e Combustéo.

o Combustao;

e Metanacao.
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(conclusao)
Unidade Modular Descri¢ao Etapa em que foi utilizada

e Utilizada para modelar um compressor ou uma e Metanacao.

turbina;
e Trés modelos de compressores: politropico
D centrifugo, politrépico de descolamento positivo e
COMPR isentropico;

e Para modelagem de turbinas, apenas o modelo
isentrépico esta disponivel.

Fonte: Schefflan (2011) e Aspentech (2017c).

A forma como as unidades modulares foram conectadas para o desenvolvimento dos
modelos, as consideragdes realizadas, os dados de entrada dos processos, bem como a descri¢ao

dos cenarios simulados sdo apresentadas nas se¢oes a seguintes.

3.2. Simula¢io computacional do processo convencional de clinqueriza¢io

A simulag@o do processo convencional de clinquerizagdo foi dividida em duas partes.
Inicialmente, foi realizada a simulag@o para o processo utilizando combustivel fossil (carvao)
baseando-se, principalmente, na simula¢do realizada por Campanari ef al. (2016) e também em
simulagdes realizadas por Zhang et al. (2011), Benhelal e Rafiei (2012), Rahman et al. (2014)
e Rahman et al. (2015a). Esses autores simularam o processo de clinquerizagdo completo ou
parte dele, como apresentado no capitulo anterior. No entanto nenhum deles simulou a torre de
pré-aquecimento, o resfriador de clinquer e o fluxo contracorrente dos gases e s6lidos no forno,
como realizado nesse trabalho. Em seguida, com o proposito de avaliar o efeito da utilizagao
de combustiveis alternativos sobre as emissdes de CO: pela industria de cimento, foi realizada
a simulacdo do processo utilizando combustivel f6ssil (carvao) e combustiveis alternativos.
Para esta avaliacdo, foi realizado um levantamento na literatura sobre os principais
combustiveis alternativos utilizados no setor cimenteiro (ARIYARATNE, 2009; RAHMAN et
al., 2015b).
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3.2.1. Simulacao computacional do processo convencional de clinquerizacdo utilizando

combustivel fossil

O processo convencional de clinquerizagdo foi baseado em uma fabrica de cimento
(Figura 14) com capacidade de produgdo de 2.900 tciinguer/d € com consumo térmico de
3.200 kJ/Kgclinquer. Esse processo foi simulado no sofiware Aspen Plus® em regime permanente,

baseando-se em balancos de massa e energia e na estequiometria das reagcdes conhecidas.

Figura 14 - Processo convencional de producao de clinquer
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Fonte: Elaborado pela autora.

O modelo incluiu torre de pré-aquecimento com cinco estdgios, calcinador, forno de
clinquer e resfriador. Considerou-se que o processo era operado sob pressdo atmosférica
(1,01325 bar), que ndo ocorria queda de pressdo nos equipamentos e ainda que o clinquer era
composto pelos componentes CzS, C3S, C3A e C4AF. As transformagdes quimicas e fisicas de
formacao do clinquer que foram consideradas durante a simulac¢do sdo apresentadas na Tabela
9. Para os propositos desse modelo, a distribui¢do granulométrica do material s6lido durante o

processo de producdo de clinquer ndo foi contemplada.

Tabela 9 — Transformagdes quimicas e fisicas de formacao do clinquer



70

Nome da reacao

Faixa de temperatura

Reacio ©C) AH?
Calcinagdo CaCO;3 = CaO + CO, 700 —900 +179,4 kJ/kmol
Formagao de C,S 2 CaO +Si0, — 2Ca0-SiO, 800 — 1250 —135 kJ/kmol
Formagao de CsS 2Ca0-Si0, + Ca0 — 3Ca0-SiO, 1200 — 1280 + 12 kJ/kmol
Formacio de C3A 3 CaO + Al,0;3 — 3Ca0-AlL,04 1200 — 1280 + 19,7 kJ/kmol
Formagao de C4AF 4 CaO + Al,O5+ Fe, 03 — 4Ca0-Al,05-Fe, 05 1200 — 1280 — 40,1 kJ/kmol
Formagdo da fase Clinquer ) — Clinquer, > 1280 + 600 kJ/Kgclinquer

liquida

Fonte: Bhatty et al. (2004); Matschei et al. (2007); Benhelal e Rafiei (2012).

Cada um dos cinco estagios da torre de pré-aquecimento foi representado por meio de
um trocador de calor (HEATER) e um separador (SSPLIT), conforme detalhado na Figura 15.

Considerou-se que ndo ocorreram reagdes quimicas nessa etapa.

Figura 15 — Modelo para representagao da torre de pré-aquecimento da farinha com os gases

de combustao no forno de produgado de clinquer
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Fonte: Elaborada pela autora.
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Os trocadores de calor (HEATER) foram utilizados para representar a troca de calor
entre a fase solida e a fase gasosa e a perda de calor do sistema para o ambiente. Baseado na
simulagdo realizada por Campanari et al. (2016), a perda de calor na torre de pré-aquecimento
foi fixada em 19 kJ/kgciinquer-

Os separadores (SSPLIT) foram utilizados para representar a separagdo solido-gas nos
ciclones. A unidade modular CYCLONE nao foi utilizada para a modelagem dessa etapa do
processo, uma vez que ela requer que dados de distribuicdo granulométrica do material s6lido
sejam especificados, e devido a escassez de dados na literatura, assumiu-se que o modelo do
processo de clinqueriza¢do ndo consideraria a distribui¢ao granulométrica das particulas. Como
a distribuigdo granulométrica das particulas ndo foi considerada, a separacdo solido-gas foi
especificada baseando-se em dados de eficiéncia de separagao apresentados por Campanari et
al. (2016), possibilitando, assim, a representacao dos ciclones por meio de separadores SSPLIT.
E importante ressaltar, que neste processo, os ciclones atuam mais como uma forma de
promover o contato e a transferéncia de calor do que um equipamento de classificagdo de
particulados. Na Tabela 10 sdo apresentadas as eficiéncias de separacdo solido-gas utilizadas

em cada estagio.

Tabela 10 — Eficiéncia de separacgao solido-gés dos ciclones

Ciclones Eficiéncia de separacio (%)
1° estagio 95,20
2° estagio 86,01
3° estagio 85,97
4° estagio 85,74
5° estagio 75,60

Fonte: Campanari et al. (2016).

Essas eficiéncias correspondem a porcentagem de solidos presentes na alimentacdo de
cada ciclone que foi separada e destinada para o underflow, em que o 1° estagio representa o
ciclone do topo da torre de pré-aquecimento e o 5° estagio corresponde ao ciclone proximo ao
calcinador. E importante ressaltar, que os ciclones utilizados no processo tém a funcio de pré-
aquecer a farinha, criando um contato adequado entre as fases (solido e gés), e de separar essas
fases (BENHELAL e RAFIEI, 2012).

A composi¢dao da farinha crua (RAW-MEAL) na entrada da torre pré-aquecimento

utilizada na simulag@o do processo de producdo de clinquer ¢ apresentada na Tabela 11.



Tabela 11 — Composi¢do da farinha crua

Componente Composicao massica (%)
CaCOs 79,47
SiO2 14,34
AlLOs 3,49
Fe20s 2,70

Fonte: Mastorakos et al. (1999).
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O processo de decomposi¢ao da farinha no calcinador foi simulado mediante a unidade

modular RSTOIC, que representa um reator estequiométrico (ZHANG et al., 2011; RAHMAN

et al., 2014). Assumiu-se que nessa etapa acontece a decomposicdo do CaCOs e o inicio da

formacao do C;S. A conversdo da reacdo de calcinacdo foi fixada em 90% (ARIYARATNE,

2009; MADLOOQOL et al.,2011). A taxa de conversado da reagao de formagao do C»S foi ajustada

em 15% com base na faixa de temperatura em que a reag@o ocorre (Tabela 9) e no diagrama de

fases dos componentes do clinquer em funcdo da temperatura (Figura 16). Os 6xidos SiO»,

Al>0O3 e FexOs, presentes na farinha, foram considerados inertes. A perda de calor no calcinador

foi fixada em 43,5 kJ/kgeiinquer (MUTUMDAR et al., 2007).

Figura 16 — Diagrama de fases dos componentes do clinquer em fun¢ao da temperatura
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Fonte: Bhatty et al. (2004).

Clinker
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A queima do combustivel fossil (carvao), tanto no calcinador quanto no forno de
clinquer, foi simulada utilizando dois modulos de reatores (RYIELD e RGIBBS) e um
misturador (MIXER), e baseou-se em calculos de equilibrio quimico e de fases (ZHANG et al.,
2011; ASPENTECH, 2013; RAHMAN et al., 2014; RAHMAN et al., 2015b). A Figura 17

apresenta o fluxograma do modelo para a combustdo no calcinador e no forno.

Figura 17 — Fluxograma representando o modelo para a combustdo: a) calcinador; b) forno
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Fonte: Elaborada pela autora.

O moédulo RYIELD (reator de rendimento) foi selecionado para realizar a decomposi¢ao
do combustivel e o mdédulo RGIBBS (reator de equilibrio) para realizar os célculos da
combustdo. O calculo dos rendimentos no reator RYIELD foram realizados por meio de uma
sub-rotina. Para isso, foi criado um bloco calculadora que se baseou na composicdo quimica
elementar do combustivel (carvao) (ASPENTECH, 2013). A vazdo massica de combustivel
fossil (carvao) utilizada foi calculada com base no consumo térmico do processo de produgao
de clinquer e no poder calorifico do combustivel. A composi¢do quimica elementar e o poder
calorifico do carvao utilizado na simulagdo sdo apresentados na Tabela 12. Assumiu-se que
38% da energia térmica disponivel foi requerida pelo forno e os 62% restantes pelo calcinador
(CAMPANARI et al., 2016). O calor de decomposicao do reator RYIELD e a corrente material
contendo o combustivel decomposto foram transferidas diretamente para o médulo de reator
RGIBBS. Em relagdo a combustdo no calcinador, o reator RGIBBS também foi alimentado
com ar primario e ar de transporte (AIR1), ar tercidrio (TER-AIR) e ar do forno (KILN-GAS).

Em relagdo a combustio no forno, o reator RGIBBS também foi alimentado com ar primério e
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ar de transporte (AIR2) e ar secundario (SEC-AIR). As cinzas foram consideradas inertes

durante a combustao.

Tabela 12 — Anélise imediata, analise elementar e poder calorifico dos combustiveis s6lidos

utilizados durante a simula¢@o do processo de clinquerizagao

Carvio ) Pne1’1 Lodo de esgoto  Casca de RPOA* CDR**
inservivel seco arroz

Analise

. Base Base Base Base Base Base Base Base Base Base Base Base
Imediata o . o .. o ..
. umida seca umida seca umida seca umida seca umida seca umida seca
(% massica)
Umidade 4,1 1,3 4 11,2 1,9 6,45
Cinzas 28,48 29,7 7,01 7,1 31,01 32,3 18,29 20,6 18,44 188 10,99 11,75
Volateis 11,99 12,5 61,39 62,2 52,03 54,2 48,31 544 72,01 734 71,1 76
Carbono Fixo 55,43 57,8 30,3 30,7 12,96 13,5 2272 25 7,65 7,8 11,46 12,25

Analise
Elementar
(% massica)

Carbono 69,43 724 79,22 80,27 29,66 30,9 27,92 3144 4532 46,2 38,12 40,75
Hidrogénio 4,12 43 7,34 7,43 4,42 4,6 423 4,776 6,57 6,7 71,08 17,57
Nitrogénio 1,25 1,3 0,46 0,46 4,32 4,5 0,49 056 9,52 9,7 0,26 0,28

Enxoftre 0,72 0,75 1,56 1,58 1,06 1,1 0,64 0,65 0,5 0,53

Oxigénio 8,25 8,6 3,12 3,16 2544 26,5 37,86 42,64 16,75 17,07 36,1 38,59
Total (com o5 00 9985 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100
halogénios)

Poder

calorifico

PCI (MJ/kg) 26,73 27,98 37,85 38,38 10,43 10,97 10,7 12,36 19,32 19,74 17,22 18,57
PCS (MJ/kg) 27,72 2891 39,48 40 11,49 11,97 11,9 13,4 20,8 21,21 18,92 20,22

*RPOA — Residuos de Produtos de Origem Animal

" CDR — Combustivel derivado de residuos solidos urbano

Fonte: Phyllis2 (2018).

Segundo Wang et al. (2006), os fornos de clinquer podem ser divididos em quatro zonas:

decomposicao, transicao, sinterizagdo e resfriamento (Figura 18). Na zona de decomposicao, a

reacdo de formagao de CaO se completa e se inicia a formagao de C,S, C3A, C4AF. Na zona de

transigdo, a fase solida atinge temperaturas proximas a 1300 °C e os componentes C2S, C3A,

C4AF sdo completamente formados. A zona de sinterizagdo ¢ aquela em que aproximadamente

20 - 30% da fase solida ¢ transformada em fase liquida, a0 mesmo tempo em que ocorre a

formacao do C3S por meio da reagdo do C>S com o CaO livre. A zona de resfriamento ¢ onde
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o clinquer comega a resfriar. No entanto, em processos secos essa regido ¢ muito pequena

(WANG et al., 2006).

Figura 18 — Zonas do forno rotativo de clinquer
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Fonte: Wang et al. (2006).

Devido a escassez de dados cinéticos e termodinamicos das reagdes de formacgao de
clinquer, e por ter sido reportado por outros autores (MASTORAKOS et al., 1999; MEYER et
al., 2016) o ajuste desses parametros por tentativa e erro até se obter a composi¢ao desejada do
clinquer, optou-se por modelar o forno de clinquerizagao por meio de reatores estequiométricos.
Trés reatores estequiométricos (RSTOIC) e trés separadores so6lido-gas (SSPLIT) foram
utilizados para simular as diferentes fases da formacao do clinquer que ocorrem dentro do forno.

Cada zona do forno, decomposig¢ao, transi¢ao, sinteriza¢gdo, conforme descrito por Wang
et al. (2006), foi representada por um reator. A zona de resfriamento, devido ao seu tamanho
reduzido, foi representada juntamente com o resfriador. Os separadores s6lido-gas (SSPLIT)
foram utilizados com o objetivo de representar o escoamento contracorrente entre o solido e o
gés. A corrente de saida do separador SSPLIT contendo sélidos foi direcionada para o proximo
reator e/ou para o resfriador. J4 a corrente de saida do separador SSPLIT contendo gases foi
direcionada para o reator anterior e/ou para a combustdo do calcinador como gases do forno
(KILN-GAS). Dessa maneira, foi possivel assegurar que as temperaturas de saida dos gases e

dos solidos do forno fossem diferentes. A Figura 19 apresenta o modelo do forno de clinquer.
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Figura 19 — Modelo do forno de clinquer
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Fonte: Elaborada pela autora.

A taxa de conversdo de cada reagdo em cada reator foi estimada a partir da composicao
quimica da farinha, da composi¢@o esperada do clinquer, e também a partir do diagrama de
fases dos componentes do clinquer em funcdo da temperatura, apresentado na Figura 16. Apesar
de as cinzas serem reativas em temperaturas elevadas e de exercerem influéncia na composi¢ao
do clinquer, elas foram consideradas inertes (RAHMAN et al., 2015a). A perda de calor no
forno foi fixada em 180 kJ/kgclinquer (CAMPANARI ef al., 2016) e distribuida entre os trés
reatores com base no tamanho de cada zona do forno, conforme as dimensdes apresentadas por
Wang et al. (2006).

O resfriador foi representado por meio de um conjunto de trocadores de calor
(HEATER) conforme Figura 20. Apos a troca de calor, uma parcela do ar utilizado durante o
resfriamento foi separada por um moédulo separador (FSPLIT) dando origem ao ar secundario
e ao ar terciario. A vazdo de ar (AMB-AIR) utilizada para o resfriamento do clinquer e que,
posteriormente, deu origem ao ar secundario e ar tercidrio, foi ajustada de modo que
concentracdo molar de O na corrente de saida do calcinador fosse de 3 = 0,1%, que ¢
geralmente relatado na literatura (ALSOP ef al., 2007; FERNANDES, 2016). As fracdes da
corrente de ar AMB-AIR que originaram as correntes de ar secundario e ar terciario foram
ajustadas de modo que a concentragdo molar de Oz na saida da combustdo do calcinador
(PRODUCT) e na saida da combustao do forno (PRODUCT?2) fossem as mais proximas quanto
possivel. O restante do ar utilizado para o resfriamento do clinquer (EXH-AMB) foi direcionado

para o ambiente, podendo ser utilizado para a secagem de materiais.
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Figura 20 — Modelo do resfriador de clinquer
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Fonte: Elaborada pela autora.

Todas as unidades modulares utilizadas para representar o processo convencional de
producdo de clinquer foram conectadas por meio de correntes de processo, envolvendo massa
e calor. O fluxograma completo desse processo € apresentado no Apéndice A, Figura A-1.

As vazdes massicas e as temperaturas das correntes de entrada do forno para a simulagado
do processo convencional de producdo de clinquer sdo a apresentadas na Tabela 13. As
correntes de ar, AIR1, AIR2, AMB-AIR e AMB-AIR2, foram especificadas com a seguinte

composi¢do molar: 79 mol% de Nz e 21 mol% de Ox.

Tabela 13 — Dados de entrada da simulagdo do processo convencional de producao de

clinquer
Corrente de entrada Vazao Massica (kg/s)  Temperatura (°C)
Farinha (RAW-MEAL) 54,351 60!
Ar primario e Ar de transporte combustao do calcinador 0,74 ! 552
(AIR1)
Ar primario e Ar de transporte combustdo do forno (AIR2) 3,30 ! 552
Ar para resfriamento do clinquer (AMB-AIR) 39,403 552
Ar para resfriamento do clinquer (AMB-AIR2) 39,90 ! 552
Carvio para combustio no calcinador (COAL) 2,423 60!
Carvio para combustio no forno (COAL2) 1,483 60!

Fonte: ! Campanari et al. (2016); 2 Fernandes (2016); * Calculado pela autora.
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O modelo do processo convencional de producdo de clinquer desenvolvido por meio de
unidades modulares no Aspen Plus® foi validado a partir de dados apresentados por Campanari
et al. (2016) e Mastorakos et al. (1999). Os dados pertinentes a validagdo foram a composi¢ao
massica e a temperatura do clinquer na saida do forno, as temperaturas de saida dos ciclones da
torre de pré-aquecimento, as emissdes de CO2 do processo, a concentragdo molar de CO2 no
gas de exaustdo, as temperaturas e as vazoes massicas do clinquer apos resfriamento, do gas de
exaustdo do resfriador, do gas de exaustdo da torre de pré-aquecimento, do gas do forno, da
farinha na entrada do forno, na saida do calcinador, do ar secundario ¢ do ar terciario. Para cada
uma das variaveis de saida analisadas, foi calculado o erro relativo percentual (E;) entre o valor

obtido na simulagdo (Xsimulagio) € 0 valor encontrado na literatura (Xiieratra), de acordo com a

Equacdo 10 (CHAPRA e CANALE, 2016).

|Xsimulagﬁo_ Xliteratura | ( 1 0)

E, (%)= 100

Xliteratura

3.2.2. Simulacao computacional do processo convencional de clinquerizacdo utilizando

combustivel fossil e combustiveis alternativos

Com objetivo de avaliar a influéncia da utilizagdo de combustiveis alternativos por meio
de combustdo direta sobre as emissdes de CO da industria de cimento, foi proposta uma
modificacdo no modelo do processo convencional de producdo de clinquer desenvolvido.

No modelo da combustdo do calcinador e do forno, foi adicionado um modulo de reator
de rendimento (RYIELD) para decomposi¢do do combustivel alternativo (RAHMAN et al.,
2014). O médulo RYIELD foi conectado ao modulo RGIBBS, ja presente na simulagdo para
combustiveis solidos, por meio de uma corrente de material e uma corrente de calor (Figura

21). O fluxograma completo do processo modificado ¢ apresentado no Apéndice A, Figura A-
2.
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Figura 21 - Modelo para representagdo da combustdo com utilizagdo de combustiveis
alternativos no processo de clinquerizagdo: a) calcinador; b) forno
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Fonte: Elaborada pela autora.

Para a andlise da influéncia da utilizagdo dos combustiveis alternativos sobre as
emissdes de CO> pela industria de cimento, foram escolhidos cinco combustiveis, sendo: pneu
inservivel, lodo de esgoto seco, casca de arroz, residuos de produtos de origem animal e
combustivel derivado de residuos so6lidos urbano (CDR). A escolha foi feita com base na
magnitude dos efeitos da utilizagdo de cada um deles sobre a qualidade do clinquer, no poder
calorifico, na disponibilidade e nos requisitos de armazenamento do combustivel (RAHMAN
et al., 2015b). A andlise imediata, a andlise elementar e o poder calorifico dos combustiveis
avaliados foram apresentados na Tabela 12.

Os combustiveis alternativos podem ser alimentados no calcinador e/ou no forno
(queimador principal ou na cdmara de entrada do forno). Ao definir o local apropriado para a
alimentacdo, deve-se certificar de que existam condicdes favordveis para igni¢do e queima do
material, que o tempo de residéncia seja suficiente para a combustdo completa do combustivel
antes da imersdo no leito de material, e que o gas formado possua composicao e temperatura
favoraveis para baixa geragdo de poluentes. No entanto, apesar de intensos esfor¢os por parte
da industria, até agora nao foi possivel definir uma condi¢do de alimentacdo universalmente
ideal dos combustiveis alternativos no calcinador e no forno de clinquer MERSMANN, 2014).
Portanto, o local de alimentagdao de cada combustivel alternativo foi definido de acordo com

Ariyaratne (2009).
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A taxa de substituicdo dos combustiveis alternativos variou de 5 a 35% da energia
térmica necessaria para operagao do sistema (RAHMAN et al., 2015b). A vazdo massica do
combustivel alternativo utilizada durante a combustao foi calculada a partir do poder calorifico
do combustivel e da demanda de energia térmica. Assim como no processo em que foi utilizado
apenas combustivel fossil, a vazao de ar (AMB-AIR) utilizada para o resfriamento do clinquer
e que, posteriormente, deu origem ao ar secundario e ar tercirio, foi ajustada de modo que a
concentracao molar de Oz na corrente de saida do calcinador fosse de 3 £0,1% (ALSOP et al.,
2007; FERNANDES, 2016).

A taxa de substituicdo de cada combustivel alternativo, o local de substituicao ¢ as
vazdes massicas de combustivel fossil (carvao), de combustivel alternativo, de ar secundario e

de ar terciario utilizadas durante a simulagdo sdo apresentadas na Tabela 14.

Tabela 14 — Parametros utilizados durante a simulagdo do processo convencional de

clinquerizagdo utilizando combustivel fossil (carvao) e combustiveis alternativos

Pneu Lodo de Casca de
Combustivel RPOA* CDR**
inservivel  esgoto seco arroz
Taxa da substitui¢do (% em relacio
30 5 20 35 30
ao consumo térmico total) !
Local de substituigao 2 Forno Calcinador  Calcinador Forno Calcinador
Vazdao massica de combustivel
0,82 0,47 1,82 1,82 1,72
alternativo (kg/s)?
Vazdo massica de carvao no
2,42 2,22 1,64 2,42 1,25
calcinador (COAL) (kg/s)
Vazdo massica de carvao no forno
0,31 1,48 1,48 0,12 1,48
(COAL2) (kg/s)?
Vazdo massica de ar terciario
26,79 26,69 25,19 26,79 25,19
(TER-AIR) (kg/s) 3
Vazdo massica de ar secundario
11,11 12,61 12,61 12,91 12,61
(SEC-AIR) (kg/s) *
Vazdo massica de ar secundario +
37,90 39,3 37,8 39,7 37,8

terciario (AMB-AIR) (kg/s) *
*RPOA — Residuos de Produtos de Origem Animal

" CDR — Combustivel derivado de residuos solidos urbano

Fonte: ! Rahman et al. (2015b);? Ariyaratne (2009); * Calculado pela autora.
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Os demais parametros utilizados durante a simula¢do do processo convencional de
producdo de clinquer utilizando combustivel fossil e combustiveis alternativos foram os
mesmos utilizados para a simula¢do do processo convencional de producdo de clinquer
utilizando apenas combustivel fossil.

Analisou-se o efeito da utilizagdo dos combustiveis alternativos selecionados sobre as
emissdes de CO2, o consumo de ar (secundario + terciario), as temperaturas de varios pontos

do processo.

3.3. Simulacio computacional do processo de clinquerizacio com captura de CO; por

meio da oxy-fuel combustion completa

Assim como na simulagdo do processo convencional de clinquerizagdo, a simulagdo
computacional do processo de clinquerizagdo com captura de CO2 por meio da oxy-fuel
combustion completa, em que a mistura de Oz e de gés de exaustdo recirculado ¢ empregada na
queima do combustivel no calcinador e no forno rotativo (Figura 22), também foi dividida em

duas partes.

Figura 22 — Processo de producdo de clinquer com captura de CO> por meio da oxy-fuel

combustion completa
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Inicialmente, foi realizada a simulagdo do processo de clinquerizacdo com captura de
CO; por meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil baseado em simulagdes
realizadas por Granados et al. (2014) e Hokfors ef al. (2015). Em seguida, com o proposito de
avaliar o efeito da utilizagdo de combustiveis alternativos sobre o processo oxy-fuel combustion
para captura de CO; e sobre as emissoes de CO; pela industria de cimento, foi realizada a
simulacdo do processo de clinquerizagdo com captura de CO> por meio da oxy-fuel combustion
utilizando combustivel fossil e combustiveis alternativos. O modelo desenvolvido para a
simulag@o do processo convencional de clinquerizacao foi tomado como base, e a partir dele,
alteragdes no processo foram implementadas para o desenvolvimento dos modelos para
simulacdo do processo de clinquerizacdo com captura de CO2 por meio da oxy-fuel combustion.

Para a simulacdo do processo de clinquerizagdo com captura de CO: por meio da oxy-
fuel combustion no software Aspen Plus®, foram acrescentadas ao modelo do processo
convencional de clinqueriza¢do uma unidade para precipitagao eletrostatica e uma unidade para
condensagdo da agua do gas de exaustdo do processo. Também foi realizada a substituicdo do
ar utilizado durante a combustao no calcinador e no forno por uma mistura de gas de exaustao
do processo recirculado e oxigénio. O CO; capturado foi direcionado para armazenamento e
para utilizagao.

Uma unidade modular de separacdo (SSPLIT) foi utilizada para a modelagem do
precipitador eletrostatico. Considerou-se que a eficiéncia de separacao s6lido-gas foi de 99,9%
(HU e YAN, 2012). O Aspen Plus® possui em sua biblioteca uma unidade para separacdo
solido-gas por meio de precipitacdo eletrostatica (ESP), no entanto esse modulo requer a
distribuicdo granulométrica das particulas solidas. Como as dimensdes das particulas ndo foram
consideradas durante a simulagdo do processo de clinquerizagdo, optou-se por realizar uma
simplificagdo no modelo e utilizar a unidade modular SSPLIT.

A simulagd@o da condensagao da dgua presente no gas de exaustdo foi realizada por meio
de um modulo de trocador de calor (HEATER) e um separador flash (FLASH2). No trocador
de calor (HEATER), o gas de exaustdo foi resfriado até 25 °C, possibilitando assim, no
separador flash (FLASH?2), a condensacao de 60% da dgua presente (TAKAMI et al., 2009).

A corrente correspondente a fase vapor, rica em CO», proveniente do separador
FLASH?2, foi direcionada para um separador FSPLIT e deu origem a duas correntes. A taxa de
separacdo da fase vapor ¢ um pardmetro importante do processo, denominado de taxa de
recirculacdo do gas de exaustdo (Flue Gas Recirculation — FGR). Anélises foram realizadas

para definir qual era a FGR mais adequada para o processo de clinqueriza¢do, como sera
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detalhado adiante. Uma das correntes de vapor, rica em COz, foi recirculada e a ela misturado
oxigénio para resfriamento do clinquer e posterior utilizagdo na combustdo do forno e do
calcinador. A outra corrente de vapor deu origem ao CO; capturado do processo de
clinquerizagdo e direcionado para o armazenamento e utiliza¢do.

A Figura 23 apresenta o modelo para separacdo solido-gas por meio de precipitagdo
eletrostatica, condensacdo da agua e recircula¢do do gas de exaustdo do processo de producao

de clinquer.

Figura 23 — Modelo do precipitador eletrostatico, da condensagdo da dgua e recirculagdo do

gas de exaustdo do processo de produgdo de clinquer
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Fonte: Elaborada pela autora.

No processo convencional de produ¢do de cimento, no qual a combustdo ¢ realizada
com ar, o clinquer ¢ resfriado com ar e parte do calor recuperado ¢ utilizado no forno e no
calcinador por meio do ar secunddrio e ar tercidrio, respectivamente. No processo de oxy-fuel
combustion, o nitrogénio ¢ indesejavel e o ar ndo pode ser usado para fins de resfriamento.
Logo, o resfriador foi dividido em dois estagios. O primeiro estagio foi operado com a mistura
de gas de exaustdo recirculado e oxigénio, que foi posteriormente utilizada para combustao no
forno e no calcinador. O segundo estagio foi operado com ar, que em seguida foi direcionado
para secagem de matérias-primas e/ou preparacdo de combustivel (HOKFORS et al., 2015;
CARRASCO-MALDONADO et al., 2016).

Segundo ECRA (2012) e Zheng et al. (2016), a oxy-fuel combustion ndo causa impactos
significativos na qualidade do clinquer. Por esse motivo, foram mantidas as reagdes quimicas e
respectivas conversdes utilizadas no modelo do calcinador e no modelo do forno do processo
convencional de producdo de clinquer, utilizando ar para a combustdo. Outras varidveis do
processo, como eficiéncia de separagdo solido-gas dos ciclones, composicao e vazao massica

da farinha crua, foram as mesmas utilizadas na simulacdo do processo convencional de



84

producdo de cimento utilizando combustivel fossil. Durante a simulac¢do, ndo foi considerado o
possivel vazamento de ar falso (i. e. N2) para o sistema. O vazamento de ar falso deve ser
evitado, uma vez que a presen¢a de N> reduz a concentragdo do CO2 no gas de exaustdo do

Pprocesso.

3.3.1. Simulacao computacional do processo de clinquerizacdo com captura de CO; por meio

da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil

Com o objetivo de avaliar qual a taxa de recirculacdo do gés de exaustdo (Flue Gas
Recirculation — FGR) mais adequada para o processo de captura de CO; por meio da oxy-fuel
combustion utilizando combustivel f6ssil, foram criados 11 cenarios nos quais diferentes FGR
foram analisadas. As FGR variaram entre 30% ¢ 80% (30%, 40%, 50%, 52%, 53%, 54%., 55%,
56%, 60%, 70% e 80%). A escolha dessas FGR foi baseada em trabalhos realizados por
IEAGHG (2013), Granados ef al. (2014) e Hokfors et al. (2015). Em cada cenério analisado, a
vazao massica de oxigénio que foi misturada ao gas de exaustdo recirculado e posteriormente
utilizado na combustdo do calcinador e do forno, foi ajustada para que a concentragdo molar de
oxigénio na corrente de saida do calcinador fosse de 3 £ 0,1%. Também foram analisados, em
cada cenario, o consumo de oxigénio pelo processo e a concentracdo molar de oxigénio no gas
de recirculagdo. Para a FGR mais adequada para processo, foi analisada a concentragao de CO»
na saida da torre de pré-aquecimento e as emissdes de CO2. A composi¢do, a vazao massica e
a temperatura de entrada da farinha crua, a vazdo massica e o poder calorifico do combustivel
fossil (carvao) foram os mesmos utilizados na simulagdo do processo convencional de
clinquerizagdo utilizando combustivel fossil (Tabela 11, Tabela 12 e Tabela 13). Os demais
dados de entrada para a simulag¢do do processo de clinquerizacdo com captura de CO; por meio

da oxy-fuel combustion sdo apresentados na Tabela 15.
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Tabela 15 — Dados de entrada da simulag@o do processo de clinquerizagdo com captura de

CO; por meio da oxy-fuel combustion

Parametro de entrada

Temperatura (AMB-AIR2) [°C] 550!
Vazio massica (AMB-AIR2) [kg/s] 21,92
Temperatura do O2 (OXYGEN) [°C] 80,0

Fonte: ! Campanari ef al. (2016), 2 Ajustado pela autora, * Bailera et.al. (2017b).

O fluxograma do processo de captura de CO2 por meio da oxy-fuel combustion completa

na industria de cimento ¢ apresentado no Apéndice A, Figura A-3.

3.3.2. Simulacao computacional do processo de clinquerizacdo com captura de CO; por meio

da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil e combustiveis alternativos

Para a avaliagdo do efeito da utilizacdo de combustiveis alternativos sobre o processo
oxy-fuel combustion para captura de CO: e sobre as emissdes de CO> pela industria de cimento,
foram sclecionados os mesmos combustiveis alternativos, as mesmas taxas e o local de
substituicdo de cada combustivel, bem como as mesmas vazoes massicas de combustivel fossil
e alternativos que foram utilizadas durante a simulacdo do processo convencional de
clinquerizagdo utilizando combustivel fossil e combustiveis alternativos. As modificagdes
realizadas no modelo da combustdo também foram mantidas, tanto para a combustdo no
calcinador, quanto para a combustdo no forno, sendo acrescentado um reator de rendimento
(RYIELD) para decomposi¢do dos combustiveis alternativos, conforme apresentado na Figura
21.

Para cada combustivel alternativo utilizado, foram criados seis cenarios para analise da
taxa de recircula¢do do gas de exaustdo (Flue Gas Recirculation — FGR) mais adequada para o
processo de captura de CO, por meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil e
combustiveis alternativos. As FGR analisadas nesses cenarios foram definidas a partir dos
resultados obtidos na simulagao do processo de captura de CO2 por meio da oxy-fuel combustion
utilizando combustivel fossil. Verificou-se a faixa em que se encontrava a FGR mais adequada
para o processo utilizando apenas combustivel fossil e a mesma faixa foi aplicada para o
processo utilizando combustivel fossil e combustiveis alternativos. Para cada combustivel e
para cada cendrio analisado, a vazao massica de oxigénio que foi misturada ao gas de exaustao

recirculado e posteriormente utilizado na combustdo do calcinador e do forno, também foi
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ajustada para que a concentra¢do molar de oxigénio na corrente de saida do calcinador fosse de
3 £ 0,1%. Para a FGR mais adequada para processo, foram analisados, para cada combustivel,
o consumo de oxigénio pelo processo e a concentracdo molar de oxigénio no gas de
recirculagdo, a concentragdo molar de CO;na saida da torre de pré-aquecimento e as emissoes
de CO;. A composicao, a vazao massica e a temperatura de entrada da farinha crua, e a vazdes
massicas e o poder calorifico dos combustiveis alternativos € do combustivel f6ssil (carvao),
foram os mesmos utilizados na simula¢do do processo convencional de clinquerizacio
utilizando combustivel fossil e combustiveis alternativos (Tabela 11, Tabela 12 e Tabela 14).
Os demais dados de entrada para a simulag¢do do processo de clinquerizagdo com captura de
CO; por meio da oxy-fuel combustion foram apresentados na Tabela 15.

O fluxograma do processo de captura de CO2 por meio da oxy-fuel combustion completa
utilizando combustivel fossil e combustiveis alternativos na indistria de cimento ¢ apresentado

no Apéndice A, Figura A-4.

3.4. Simulacdo computacional do processo de clinquerizacio com captura,
armazenamento e utilizacdo de CQO: por meio da integracido das tecnologias oxy-fuel

combustion e power-to-gas

A integracdo das tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas foi realizada por meio
das correntes de CO: e O». O oxigénio gerado no processo power-to-gas por meio da eletrolise
alcalina da 4gua foi utilizado como comburente no processo de captura de CO oxy-fuel
combustion. Parte do CO; capturado no processo de clinquerizagao foi utilizado como reagente
no processo power-to-gas durante a etapa de metanagao. A fragcdo de CO> que nao foi destinada
para utilizagdo por meio da tecnologia power-to-gas foi dirigida para o armazenamento. O
processo de clinquerizagdo com captura, armazenamento e utilizagdo de CO, por meio da

integragdo das tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas ¢ apresentado na Figura 24.
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Figura 24 — Processo de clinquerizagdo com captura, armazenamento e utilizagdo de CO: por

meio da integragdo das tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas
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Fonte: Elaborado pela autora.

Foi desenvolvido um modelo para simulag¢do da tecnologia power-to-gas, e em seguida,
este foi integrado ao modelo do processo de clinquerizagdo com captura de CO> por meio da

oxy-fuel combustion.

3.4.1. Simulacdao computacional da tecnologia power-to-gas

O modelo para simulacdo da tecnologia power-to-gas desenvolvido no software Aspen

Plus® foi dividido em duas etapas: eletrolise alcalina da 4gua e metanagao.

3.4.1.1. Eletrolise alcalina da agua

A eletrolise alcalina da agua foi modelada no Aspen Plus® utilizando um moédulo de
reator estequiométrico (RSTOIC) e um moddulo de separacdo de componentes (SEP), como

apresentado na Figura 25.
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Figura 25 — Modelo da eletrdlise da agua
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Fonte: Elaborada pela autora.

O modulo separador (SEP) foi responséavel por dividir o produto da eletrélise em duas
correntes, uma contendo oxigénio e outra composta por hidrogénio e agua que ndo reagiu
durante a eletroélise.

Baseado na literatura, assumiu-se que a conversdo da dgua em hidrogénio e oxigénio foi
de 99,9%, o consumo de eletricidade pelo eletrolisador foi de 4,3 kWh/Nm?H, e a temperatura
de operacdo do eletrolisador foi 80 °C (HERDEM et al., 2014; BAILERA et al., 2015). Sobre
essas condi¢bes de operagdo, a eficiéncia do eletrolisador (n) foi calculada de acordo com a
Equacgdo 11, onde PCSn2 € o poder calorifico superior do hidrogénio, que sob condi¢des normais
de pressdo € igual a 3,54 kWh/Nm?, e E; é o consumo de energia elétrica (ZHANG et al., 2010;
KOPONEN, 2015).

_ PCSy, (11)
T]E_ ES

O modelo da eletrdlise alcalina da 4gua foi posteriormente conectado ao modelo de

metanag¢do por meio da corrente de hidrogénio (H2).

3.4.1.2. Metanacdo

A simulagdo do processo de metanacdo, baseada na configuragio TREMP® (TOPSQE,
2009), foi realizada no Aspen Plus®. Foram utilizados trés reatores de equilibrio adiabaticos
baseados na minimiza¢do da energia livre de Gibbs (RGIBBS) com estdgios de condensagdo
intermediarios e recirculagdo do gas no primeiro reator (BAILERA et al., 2015; BAILERA et
al.,2016; BAILERA et al., 2017b). O objetivo foi atingir uma concentragdo molar de metano

superior a 85% na saida do processo, que corresponde ao limiar de concentragdo exigida pela
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legislagdo brasileira para injecdo do gas natural na rede de distribui¢do (BRASIL, 2008). A

Figura 26 apresenta o fluxograma representativo do modelo do processo de metanagao.

Figura 26 — Modelo do processo de metanacdo
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Fonte: Elaborada pela autora.

O H; e 0 CO; procedentes da eletrolise da dgua e do processo de producao de clinquer
via oxy-fuel combustion, respectivamente, passaram por dois sistemas de compressao (30 bar)
com estagios de resfriamento intermediario para a temperatura de 120 °C. Para a representagao
de cada sistema de compressdo com resfriamento intermedidrio, foram utilizados trés
compressores isentropicos (COMPR) e dois trocadores de calor (HEATER). De acordo com a
Equacdo 4, a razao molar H>:CO; na entrada do processo de metanagao foi fixada em 4. Apds
a compressdo, os gases foram pré-aquecidos até a temperatura de 300 °C e foram direcionados
juntamente com o gas de recirculagdo para o primeiro reator (RGIBBS). Em virtude da perda
da area de superficie ativa do catalisador em temperaturas superiores a 600 °C, o gs que deixou
o primeiro reator foi resfriado até 300 °C e 72,5% dele foi recirculado para o primeiro reator.
Os outros 37,5% do gas foram resfriados até 250 °C antes de entrar no segundo reator

(RGIBBS). O gas de saida do segundo reator foi resfriado (138 °C) e parcialmente condensado
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com o propdsito de evitar a inibicdo da reacdo de metanagdo. Antes de entrar no terceiro reator
(RGIBBS), o gas foi pré-aquecido até 250 °C. Logo apos sair do terceiro reator o gés foi
novamente resfriado (40 °C) e condensado. O aquecimento e resfriamento do gas ao longo do
processo foram realizados em trocadores de calor do tipo HEATER. Para a representagdo da
condensacdo foram utilizados um trocador de calor (HEATER) e um separador flash
(FLASH2). Assumiu-se que a queda de pressdo ao longo dos reatores foi de 3% e dos estagios
de condensacao de 2%.

O modelo do processo de metanagdo para utilizagdo do CO: produzido pela industria de
cimento foi validado por meio de dados apresentados por Bailera ef al. (2017b). Os dados para
validacdo do modelo sdo apresentados na Tabela 16. Para cada uma das varidveis de saida
analisadas, foi calculado o erro relativo percentual (E;) entre o valor obtido na simulagdo

(Xsimulagio) € 0 valor encontrado na literatura (Xiieratura), de acordo com a Equacao 10.

Tabela 16 — Dados para validagcdo do modelo de metanagao

Temperatura Pressio Vazio CO: H: CHs H20 CO O

[°C] [bar] [Nm3/h] [% molar]
H: (H2) 80,0 1,0 22310,1 0,0 999 00 01 00 0,0
CO2 (METH-CO2) 30,0 1,0 5859,1 945 0,0 00 43 00 1,2

Fonte: Bailera et.al. (2017b).

3.4.2. Integracdo das tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas

O modelo do processo de clinquerizagdo com captura de CO2 por meio da oxy-fuel
combustion utilizando combustivel fossil foi conectado ao modelo da tecnologia power-to-gas
por meio das correntes OXYGEN e METH-CO2. O fluxograma completo da integragdo
processo de captura de CO2 por meio da oxy-fuel combustion com a tecnologia power-to-gas
na industria de cimento ¢ apresentado no Apéndice A, Figura A-5.

De acordo com a demanda de oxigénio pela oxy-fuel combustion e com a quantidade de
CO; capturado e destinado para utilizagdo por meio da tecnologia power-to-gas, foi avaliada a
demanda de energia elétrica para o processo de eletrdlise alcalina da éagua. Para isso,
considerando a FGR mais adequada para o processo, foram criados cendrios em que se variou
a quantidade de CO; destinado a utiliza¢do e ao armazenamento. Foram criados seis cenarios,
nos quais foi avaliada a demanda de energia elétrica para o processo de eletrolise alcalina da
agua quando diferentes fracdes (10%, 20%, 40%, 60%, 80% e 100%) do CO; capturado na

industria de cimento mediante o processo oxy-fuel combustion foram destinadas para utilizagao
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por meio da tecnologia power-to-gas. Outro cendrio foi criado para analisar qual foi a poténcia
elétrica requerida para o processo de eletrolise alcalina da dgua quando a quantidade de
oxigénio produzida foi apenas a requerida pelo processo de captura de CO: oxy-fuel
combustion. Neste caso, a quantidade de CO; destinada a utilizagdo por meio da tecnologia
power-to-gas foi apenas a necessaria para reagir, durante o processo de metanacdo, com o
hidrogénio produzido pela eletrélise alcalina da 4gua. Para cada um desses cenarios,p analisou-
se também a capacidade de producdo do SNG, a composicao quimica desse gas e se ela estava

de acordo com o padrdo requerido pela legislagao brasileira.



92

4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Ap6s desenvolver os modelos e executar as simulagdes do processo de clinquerizagao,
os resultados obtidos foram tratados e analisados. Os resultados, as interpretagdes e as
inferéncias levantadas a partir da analise dos dados sdo apresentadas e discutidas em trés etapas
principais, assim como apresentado na Figura 13: (1) simulagdo computacional do processo
convencional de clinqueriza¢do; (2) simulacdo computacional do processo de clinquerizagdao
com captura de CO2 por meio da oxy-fuel combustion; (3) simulagdo computacional do processo
de clinquerizagdo com captura, armazenamento e utilizacdo de CO> por meio da integragao das

tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas.

4.1. Simula¢io computacional do processo convencional de clinquerizacio

Os resultados e as discussdes relacionadas a simulagdo computacional do processo
convencional de clinquerizagdo utilizando combustivel fossil e do processo utilizando

combustivel fossil e combustiveis alternativos sdo apresentadas nas se¢des a seguir.

4.1.1. Simulacao computacional do processo convencional de clinquerizacdo utilizando

combustivel fossil

O modelo desenvolvido para a simulagdo do processo convencional de clinquerizagao
utilizando combustiveis fosseis foi validado a partir de dados apresentados por Mastorakos et
al. (1999) e Campanari et al. (2016). Essas duas referéncias serviram para validagcdo do modelo,
uma vez que os valores das varidveis utilizados para a validagdo estavam disponiveis em
diferentes fontes. No entanto, o processo de clinquerizagdo ¢ um processo bem desenvolvido e
estabelecido, logo os dados reportados na literatura possuem poucas variagoes.

A composicdo massica e a temperatura do clinquer obtidas por meio da simulacdo e os
valores de referéncia obtidos na literatura sdo apresentados na Tabela 17. Todas as variaveis de
saida analisadas apresentaram um erro relativo inferior a 10%. Na simulagdo realizada, o C3S,
componente do clinquer em maior concentragdo, atingiu composi¢cdo massica de 59,08%,
enquanto a composi¢ao presente na literatura foi de 59,81%, apresentando um erro relativo de
1,22%. A temperatura do clinquer na saida do forno, obtida durante a simulagdo, foi de
1466,4 °C, aproximando-se bastante do valor presente na literatura, 1512 °C (Mastorakos et al.,

1999), e alcancado um erro relativo de 3,11%. E importante que a temperatura do clinquer na
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saida do forno atinja valores proximos a 1450 °C para que o clinquer formado apresente

composicdo quimica e caracteristicas fisicas desejadas.

Tabela 17 — Composi¢ao massica e temperatura do clinquer na saida do forno

Variaveis de saida Simulacio ! Referéncia 2 Erro relativo (%) !
C:2S [% massa] 18,62 18,08 2,99
Cs3S [% massa] 59,08 59,81 1,22
C3A [% massa] 7,18 7,31 1,78
C4AF [% massa] 12,63 12,42 1,69
CaO livre [% massa] 2,49 2,29 8,73
Temperatura (CLINKER) [°C] 1466,4 1512,0 3,11

Fonte: ! Calculado pela autora, > Mastorakos et al. (1999).

As temperaturas de saida nos ciclones da torre de pré-aquecimento também
apresentaram um erro relativo inferior a 10% quando comparadas com dados reportados por

Campanari et al. (2016), conforme apresentado na Tabela 18.

Tabela 18 — Temperaturas de saida dos ciclones da torre de pré-aquecimento

Temperatura de saida [°C] Temperatura de saida [°C]

Ciclones Erro relativo [%] !
(Simulag¢do) ! (Referéncia) 2

1° estagio 341,8 312,5 9,38

29 estagio 520,0 484,1 7.42

3° estagio 6583 6227 5,72

4° estagio 770,1 7429 3,66

5° estagio 864,2 852.,0 1.43

Fonte: ! Calculado pela autora, > Campanari et al. (2016).

Dentre os ciclones da torre de pré-aquecimento, o primeiro ciclone obteve a temperatura
de saida com o maior erro relativo, 9,38%. Isso provavelmente se deve ao fato de que no
desenvolvimento do modelo considerou-se que na saida dos ciclones as fases solida e gasosa
encontravam-se em equilibrio térmico. Além disso, o erro relativo de cada estagio pode ter se
acumulado a medida que os estdgios foram se aproximando do topo da torre de pré-
aquecimento.

A Tabela 19 apresenta outros resultados da simulagdo do processo de clinquerizacao
utilizando combustivel fossil, como emissdes de CO;, concentracdo molar do CO; no gas de

exaustdo da torre de pré-aquecimento, temperatura e vazdo massica do clinquer apds



94

resfriamento, do gas de exaustdo do resfriador, do gas de exaustdo da torre de pré-aquecimento,

do gas do forno, da entrada do forno, da saida do calcinador, do ar secundério e do ar tercidrio.

Tabela 19 — Validagao do modelo do processo convencional de clinquerizagdo utilizando

combustivel fossil

Variaveis de saida

Simulacio !

Referéncia ?

Erro relativo [%] !

Emissoes de COa [kg/s]

Emissoes de CO2 [kgcoz/tonclinguer]
Temperatura do clinquer apds resfriamento
(COLD-CK) [°C]

Vazio massica de clinquer (COLD-CK) [kg/s]
Temperatura do gas de exaustdo do resfriador
(EXH-AIR) [°C]

Vazdo massica de gas de exaustao do resfriador
(EXH-AIR) [kg/s]

Temperatura do gas de exaustdo da torre de pré-
aquecimento (EXHAUST) [°C]

Vazdo massica de gas de exaustdo da torre de pré-
aquecimento (EXHAUST) [kg/s]
Concentracdo molar de CO2 (EXHAUST) [%]
Temperatura do gas do forno (KILN-GAS) [°C]
Vazdo massica de gas do forno (KILN-GAS) [kg/s]
Temperatura da entrada do forno (MEAL) [°C]
Vazao massica da entrada do forno (MEAL) [kg/s]
Temperatura da saida do calcinador
(PRODUCTC) [°C]

Vazao massica da saida do calcinador
(PRODUCTC) [kg/s]

Temperatura do ar secundario (SEC-AIR) [°C]
Vazao massica de ar secundario (SEC-AIR) [kg/s]
Temperatura do ar terciario (TER-AIR) [°C]
Vazao massica de ar terciario (TER-AIR) [kg/s]

27,41
810,9

115,7
33,8

247,0

39,9

341,8

67,9

31,5
1094,2
18,6
864,2
35,0

865,2

111,1

971,7
12,6
971,7
26,8

2821
863,1

114,9
32,7

284.9

39,9

312,5

65,9

31,9
1078,5
17,1
852,0
38,3

852,0

114,2

1137,0
10,8
1049,8
26,2

2,84
6,05

0,70
3,36

13,30

0,00

9,38

3,03

1,25
1,46
8,77
1,43
8,62

1,55

2,71

14,54
16,67
7,44
2,29

Fonte: ! Calculado pela autora, > Campanari et al. (2016).

A temperatura do gas de exaustdo do resfriador, a temperatura do ar secundario e a vazao

de ar secunddrio apresentaram erros relativos de 13,30%, 14,54% e 16,67%, respectivamente.

Esses erros podem estar relacionados ao fato de que um separador SPLIT foi utilizado para

separar as correntes de ar secunddrio e ar terciario no modelo do resfriador. As correntes de
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saida do separador SPLIT possuem a mesma temperatura, no entanto, na pratica, ¢ esperada
uma diferenga de temperatura entre essas correntes. Logo, a temperatura do ar secundario pode
ter influenciado a vazao do ar secundario, assim como a temperatura do gas de exaustdo do
resfriador, e por essa razao foram obtidos erros relativos elevados. Entretanto, esses erros nao
apresentam alto impacto na avaliagdo, pois na pratica podem ocorrer oscilagdes no processo
fazendo com que existam flutuagdes nas medicdes. Além disso, essas varidveis nao sdo as mais
relevantes do processo e varidveis de saida mais significativas como emissdes de COz,
temperatura do gas do forno e temperatura na saida do calcinador se aproximaram bastante dos
valores obtidos na literatura.

Para as varidveis de maior importancia nesse estudo, o erro relativo calculado foi
pequeno. As emissdes de CO2 em quilograma de CO; por segundo apresentou erro relativo de
2,84%. Ja o erro relativo das emissdes de CO; em quilograma de CO; por tonelada de clinquer
foi de 6,05% quando comparado a Campanari et al. (2016). No entanto, essas pequenas
variagdes estdo de acordo com o previsto. Para as simulagdes realizadas, o valor encontrado
para as emissoes de CO> foi de 810,9 kg de CO»/tonelada de clinquer. Segundo Zhu (2000), as
emissdes de CO: pela industria de cimento variam entre 732 e 758 kg de COy/tonelada de
clinquer. De acordo com Worrel ef al. (2001), para cada tonelada de clinquer, sdo emitidos 883
kg de CO». Conforme CSI (2015), sdo emitidos 843 kg de COx/tonelada de clinquer, enquanto
por Campanari ef al. (2016), para cada tonelada de clinquer sdo emitidos 863,1 kg de CO».

Diante dos resultados obtidos, pode-se verificar que o modelo desenvolvido para a
simulacdo do processo de clinquerizagdo utilizando combustivel fossil comportou-se bem
quando comparado a Mastorakos et al. (1999) e Campanari ef al. (2016). O modelo foi capaz
de representar de maneira satisfatoria a variavel de maior interesse neste estudo, as emissoes de

CO,, além das outras variaveis do processo presentes na Tabela 19.
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4.1.2. Simulacao computacional do processo convencional de clinquerizacdo utilizando

combustivel fossil e combustiveis alternativos

As emissdes de CO», objeto de estudo deste trabalho, foram analisadas para o processo

convencional de clinquerizagdo utilizando combustivel fossil e combustiveis alternativos,

sendo apresentadas na Figura 27.

Figura 27 — Emissoes de CO» do processo convencional de clinquerizagdo utilizando

combustivel fossil e combustiveis alternativos
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Fonte: Elaborado pela autora.

A variagdo observada entre as emissdes de CO> para cada um dos combustiveis
analisados se justificam pelas diferencas de composi¢do de cada mistura combustivel e pela
forma como os calculos foram conduzidos na simulacdo. Mais especificamente, os calculos
termodinamicos correspondentes a combustdo foram realizados em um reator RGIBBS, cujas
subrotinas de célculos se baseiam na minimizac¢do da energia de Gibbs total do sistema. Para
uma dada pressdo e temperatura, a energia de Gibbs total de um sistema ¢ func¢do da sua
composi¢do e das energias de Gibbs padrdo de cada espécie reagente submetidos aquelas
mesmas condicdes de temperatura e pressdao (DENBIGH, 1981). Estas ultimas, por sua vez, sdo
caracteristicas de cada espécie considerada. Logo, o ponto de minimo encontrado pela subrotina

do reator RGIBBS ser4 fun¢do tanto dos combustiveis considerados quanto da propor¢do entre
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os reagentes. Dessa forma, a variagdo observada entre as emissoes calculadas representa o efeito
cumulativo entre as diferentes composicdes e diferentes espécies. Para os cendrios analisados,
apos considerados todos os efeitos mencionados, observa-se, pela Figura 27, que entre os trés
combustiveis com maior taxa de substituicdo, ou seja, pneu inservivel, residuos de produtos de
origem animal (RPOA) e combustivel derivado de residuos sélidos urbano (CDR), que o pneu
inservivel foi o combustivel que apresentou a maior reducdo das emissdes de CO».

Para a taxa de substitui¢do de carvao por pneu inservivel utilizada durante as analises,
houve uma reducdo das emissoes de COz de 2,3%, que representa uma reducido de 17.800
toneladas de CO; por ano, considerando que a indistria de cimento processa 2.900 tciinquer/d €
opera 330 dias por ano. Nas andlises realizadas constatou-se que para cada quilograma de
carvao substituido ¢ possivel reduzir emissdes de CO> em 0,61 quilograma. Resultado
semelhante foi reportado por Murray e Prince (2008), ao utilizar pneu inservivel ¢ possivel
reduzir as emissoes de CO2 em 0,83 kgcoa/kgearvao substituido. Para residuos de produtos de origem
animal (RPOA) a redugdo foi de 1,7%, representando uma reducdo de 13.500 toneladas de CO>
por ano. Para combustivel derivado de residuos sélidos urbano (CDR), a reducdo foi 16.400
toneladas de CO; por ano. De acordo com Murray e Prince (2008), a substituicdo de
combustivel fossil por combustivel renovavel ndo proporciona reducdo das emissdes de CO».
Pela avaliagdo realizada, verificou-se que a reducdo ¢ realmente pequena, atingindo apenas 0,08
kgco2/Kgcarvio substituido- A redugdo das emissdes de CO, ao substituir carvdo isoladamente por
um combustivel alternativo pode parecer pouco expressiva. No entanto, mediante uma mistura
de combustiveis alternativos, empresas ja declararam ter sido possivel substituir at¢ 100% de
combustivel fossil (RAHMAN et al., 2015b). Além de contribuir para a reducao das emissdes
de COz, o uso de combustiveis alternativos possui outras vantagens ambientais, contribui para
o gerenciamento de residuos e preserva as fontes de energia ndo renovaveis (RAHMAN et al.,
2015b). Dessa forma, mais estudos devem ser realizados com o objetivo de definir uma mistura
ideal de combustiveis alternativos para substituicdo dos combustiveis fosseis.

Os principais resultados das simulagdes do processo convencional de clinqueriza¢ao
utilizando combustivel fossil e combustiveis alternativos sdo apresentados na Tabela 20. No
Apéndice B, na Tabela B-1 sdo apresentados resultados de outras variaveis de saida do processo

convencional de clinquerizagao.
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Tabela 20 — Resultados das simula¢des do processo convencional de clinquerizagdo utilizando

combustivel fossil e combustiveis alternativos

Combustivel

Variaveis de saida Pneu Lodo de Casca
Carvio RPOA* CDR**
inservivel esgoto seco de arroz

Temperatura do clinquer

1466,4 1460,7 1460,3 1457,9 1441,7  1455,7
(CLINKER) [°C]
Temperatura do gas de exaustdo da
torre de pré-aquecimento 341,8 333,5 340,0 3325 340,3 328.,8
(EXHAUST) [°C]
Temperatura do gas do forno
1094,2 1084,5 1085,3 1070,3 1079,2  1064,4
(KILN-GAS) [°C]
Temperatura na saida do calcinador
865,2 866,5 857,4 841,9 845,5 833,8
(PRODUCTC) [°C]
Vazio massica ar secundario (SEC-
12,6 11,1 12,6 12,6 12,9 12,6
AIR) [kg/s]
Vazao massica ar terciario (TER-
26,8 26,8 26,7 25,2 26,8 252
AIR) [kg/s]
Vazdo massica ar secundario + ar
39,4 37,9 39,3 37,8 39,7 37,8

terciario (R2) [kg/s]
*RPOA — Residuos de Produtos de Origem Animal
**CDR — Combustivel Derivado de Residuos Sélidos Urbano

Fonte: Elaborado pela autora.

Em todas as simulagdes envolvendo combustiveis alternativos, a temperatura do
clinquer na saida do forno foi préxima a 1450 °C, no entanto elas foram inferiores a temperatura
do cendrio utilizando apenas combustivel f6ssil (carvao). As temperaturas em outros pontos do
processo, como do gas de exaustdo da torre de pré-aquecimento, do gas do forno, na saida do
calcinador, apresentaram o mesmo comportamento, aproximando-se bastante a temperatura do
cenario utilizando apenas combustivel {6ssil (carvao).

A vazdo madssica de ar secundario + ar terciario (R2) para o cendrio em que parte do
combustivel fossil foi substituida por residuos de produtos de origem animal (RPOA) foi
superior ao cenario em que foi utilizado apenas combustivel fossil (carvao). Para outros
cenarios em que foi utilizado pneu inservivel, lodo de esgoto seco, casca de arroz e combustivel
derivado de residuos solidos urbano (CDR), a vazao massica de ar secundario + ar terciario

(R2) foi inferior.
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De maneira geral, para os cendrios e as varaveis analisadas, a substituicdo de parte do

combustivel fossil por combustiveis alternativos se mostrou satisfatoria, houve reducdo das

emissdes de CO;, destacando-se o pneu inservivel, enquanto outras varidveis do processo se

mantiveram bem préximos ao processo utilizando apenas combustivel fossil (carvao). Assim,

isso enfatiza a importancia ambiental do uso de combustiveis alternativos pela industria de

cimento.

4.2. Simulag¢ido computacional do processo de clinquerizacio com captura de CQO; por

meio da oxy-fuel combustion completa

A taxa de recirculagdo do géas de exaustdo (Flue Gas Recirculation — FGR) em funcao

da temperatura do clinquer na saida do forno para o processo de clinquerizagao com captura de

CO; por meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil ¢ apresentada na Figura 28.

Figura 28 — Taxa de recirculagdo do gas de exaustdo (Flue Gas Recirculation — FGR) em

fun¢do da temperatura do clinquer na saida do forno para o processo de clinquerizagdo com

captura de CO; por meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil
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Fonte: Elaborado pela autora.

A temperatura do clinquer ¢ um pardmetro para avaliagdo da FGR mais adequada para

0 processo oxy-fuel combustion, uma vez que temperaturas muito elevadas ou muito baixas

podem comprometer a qualidade do principal componente do cimento. Logo, a FGR ¢ uma das

varidveis mais importantes do processo de captura de CO2 por meio da oxy-fuel combustion.
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Para a FGR de 30%, a vazdo do gas de recirculacdo do processo € pequena, o que
proporciona altas temperaturas ao ar secundario e terciario. No entanto, a vazdo de gés ndo ¢é
suficiente para que ocorra a troca de calor entre a fase sélida e a fase gasosa. Dessa maneira, o
clinquer formado possui baixa temperatura, 846,5 °C, e ndo atinge as caracteristicas necessarias
para a producdo de cimento. O C3S, componente do cimento em maior concentragdo, so €
formado em temperaturas superiores a 1330 °C (BHATTY et al., 2004).

Para a FGR de 80%, a vazdo de gés de recirculacio do processo ¢ elevada, de modo que
a temperatura do ar secundério e ar tercidrio sdo mais baixas. Apesar da vazdo de gas também
ser alta ndo hé energia suficiente para a troca de calor entre a fase gasosa e a s6lida dentro do
forno. Logo, o clinquer formado também possui baixa temperatura, 764,4 °C.

J& para a FGR de 55%, as temperaturas obtidas foram as mais semelhantes as
encontradas no processo convencional. O clinquer atingiu a maior temperatura para o cenario
em que a FGR foi de 55%, 1438,2 °C, indicando que essa ¢ taxa de recirculagdo mais adequada
para o processo de captura de CO> por meio da oxy-fuel combustion. Segundo Gimenez et al.
(2014), a utilizagao de uma mistura de Oz e CO; para a combustao proporciona um aumento de
temperatura na saida do calcinador de 60 a 70 °C. Tal fato foi comprovado por meio dos calculos
realizados. Para a FGR de 55%, a temperatura na saida do calcinador aumentou de 865,2 °C
para 932,1 °C, representando um aumento de aproximadamento 67 °C. A FGR obtida por meio
das simulagdes realizadas esta de acordo com dados apresentado por IEAGHG (2013), nos
quais a FGR variou entre 52 e 56%. Quando comparado a dados reportados por
Granados et al. (2014), o mesmo comportamento ndo foi apresentado. Granados et al. (2014)
calcularam que a FGR ideal para o processo oxy-fuel combustion ¢ 72%. No entanto, as
temperaturas dos gases utilizados para combustdo foram diferentes. Dessa maneira, pode-se
concluir que as temperaturas dos gases utilizados para combustdo ¢ uma varidvel importante
para determinar a FGR mais adequada para o processo oxy-fuel combustion.

A Figura 29 apresenta a taxa de recirculagdo do gas de exaustdo (Flue Gas Recirculation
— FGR) em fun¢do da temperatura do clinquer na saida do forno para o processo de
clinquerizagdo com captura de CO> por meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel

fossil e combustiveis alternativos.
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Figura 29 — Taxa de recirculacdo do gas de exaustdo (Flue Gas Recirculation — FGR) em
fun¢do da temperatura do clinquer na saida do forno para o processo de clinquerizagdo com

captura de CO; por meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil e combustiveis

alternativos
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Fonte: Elaborado pela autora.

As taxas de recirculacdo do gés de exaustdo para os combustiveis alternativos avaliados
variaram entre 54 e 56%. Para o pneu inservivel a FGR foi de 56%. Ja para o lodo de esgoto
seco, casca de arroz, produtos de origem animal (RPOA) e residuos sélidos urbano (CDR) a
FGR foi de 54%. Dessa maneira, o uso de combustiveis alternativos ndo causou impactos
significativos na FGR.

A variacdo observada entre as FGR para cada um dos combustiveis analisados se
justifica pelas diferencas de composi¢do de cada mistura combustivel e pelo fato dos calculos
termodinamicos correspondentes a combustao terem sido realizados em um reator RGIBBS.
Dessa forma, a variacao observada entre as FGR calculadas representa o efeito cumulativo entre
as diferentes composic¢des e diferentes espécies dos combustiveis.

Foi avaliada a vazdo madssica e a concentracdo molar de O; para diferentes taxas de
recirculagdo do gés de exaustdo (Flue Gas Recirculation — FGR) do processo de clinquerizacao
com captura de COz por meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil. Os

resultados sdo apresentados na Figura 30.
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Figura 30 — Vazdo massica e concentracdo molar de O; para diferentes taxas de recirculagao
do gas de exaustdo (Flue Gas Recirculation — FGR) do processo de clinquerizagdo com

captura de CO; por meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil
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Fonte: Elaborado pela autora.

Para a FGR mais adequada para o processo de clinqueriza¢do com captura de CO; por
meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil, 55%, a vazdo massica de O foi de
254,4 kgoo/telinquer € a concentragdo molar de O2 no gas utilizado para a combustio
(RFLUEGANS) foi de 27,3%.

O consumo de O para a taxa de recirculagdo do gas de exaustdo (Flue Gas
Recirculation — FGR) mais adequada do processo de clinquerizacdo com captura de CO» por
meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil e combustivel alternativo sdo

apresentadas na Figura 31.
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Figura 31 — Consumo de O: para a taxa de recirculagao do gas de exaustdo (Flue Gas
Recirculation — FGR) mais adequada do processo de clinquerizagdo com captura de CO; por

meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil e combustivel alternativo
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Fonte: Elaborado pela autora.

Ao utilizar combustiveis alternativos, houve reducao do consumo de O. Para o caso em
que usou apenas carvao, o consumo de O foi de 254,4 kgoa/tonciinguer. Para o caso em que usou-
se casca de arroz, o consumo foi de 243,4 kgoo/tonciinguer, representando uma reducdo de 4%
quando comparado com o carvao. Utilizar combustiveis alternativos pode ser uma maneira de
reduzir os custos associados a tecnologia de captura de CO2 oxy-fuel combustion, visto que o
O2 ¢ a matéria-prima mais importante do processo e a sua producdo ainda possui custos
elevados. De acordo com Carrasco-Maldonado ez al. (2016), o consumo de O pelo processo de
clinquerizagdo com captura de CO> por meio da oxy-fuel combustion varia entre 250 e 350
kgoa/tonclinguer, confirmando assim, os consumos obtidos por meio das simulacdes realizadas.

A Figura 32 apresenta a concentracdo molar de O; para a taxa de recirculacdo do gés de
exaustdo (Flue Gas Recirculation — FGR) mais adequada do processo de clinquerizagdo com
captura de CO; por meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil e combustivel

alternativo.
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Figura 32 — Concentragdo molar de O para a taxa de recirculagdo do géas de exaustao (Flue
Gas Recirculation — FGR) mais adequada do processo de clinquerizagdo com captura de CO»

por meio da oxy-fuel combustion utilizando combustivel fossil e combustivel alternativo
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Fonte: Elaborado pela autora.

A concentragdo molar de O2 no gas de recirculacdo para os diferentes combustiveis
variou entre 26,1% e 27,8%. No processo em que foram utilizados residuos de produtos de
origem animal (RPOA) foi o que apresentou maior concentragdo molar de Oz, enquanto o
processo que utilizaou pneu inservivel foi o que apresentou menor concentracdo molar de O-.

As concentracdes molares de CO> para o processo convencional de clinquerizagdo e
para taxa de recirculagdo do géas de exaustdo (Flue Gas Recirculation — FGR) mais adequada
do processo de clinqueriza¢do com captura de CO; por meio da oxy-fuel combustion utilizando

combustivel fossil e combustivel alternativo sdo apresentadas na Figura 33.
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Figura 33 — Concentragdo molar de CO> para o processo convencional de clinquerizagdo e
para taxa de recirculagdo do gas de exaustdo (Flue Gas Recirculation — FGR) mais adequada
do processo de clinquerizagdo com captura de CO; por meio da oxy-fuel combustion

utilizando combustivel fossil e combustivel alternativo
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Fonte: Elaborado pela autora.

A concentracdo de CO; no gés de exaustdo da torre de pré-aquecimento aumentou de
aproximadamente 31% nos processos convencionais de clinquerizagio para aproximadamente
84-87% nos processos de clinquerizagdo com captura de CO; por meio da oxy-fuel combustion.
Resultado semelhante foi relatado por Hokfors et al. (2015), no qual a concentragdo de CO>
aumentou de 33% no processo convencional de clinquerizagdo utilizando combustivel f6ssil
para 76% no processo de clinquerizacdo com captura de CO; por meio da oxy-fuel combustion
utilizando combustivel fossil. A exclusdo de N> do processo faz com que a concentragdo de
COz no gés de exaustdo do processo aumente € que este seja constituido principalmente por
CO; e H>0.

A Figura 34 apresenta as emissdes CO; para o processo convencional de clinquerizacao
e para taxa de recirculagdo do gas de exaustdo (Flue Gas Recirculation — FGR) mais adequada
do processo de clinqueriza¢do com captura de CO; por meio da oxy-fuel combustion utilizando

combustivel fossil e combustivel alternativo.
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Figura 34 — Emissdes CO; para o processo convencional de clinquerizagdo e para taxa de
recirculacdo do gas de exaustdo (Flue Gas Recirculation — FGR) mais adequada do processo
de clinqueriza¢do com captura de CO> por meio da oxy-fuel combustion utilizando

combustivel fossil e combustivel alternativo
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Fonte: Elaborado pela autora.

A tecnologia oxy-fuel combustion, além de possibilitar a captura, armazenamento e
utilizagdo de CO; reduzindo as emissdes, gerou uma quantidade inferior de CO> comparada ao
processo convencional de clinquerizagdo. Para o caso em que foi utilizado apenas carvao, a
reducdo na geragdo de CO» foi 8709 toneladas de CO; por ano, considerando que a industria de
cimento produz 2900 toneladas de clinquer por dia e opera 330 dias por ano. Quando parte do
carvao foi substituido por pneu inservivel, a redugdo foi de 5646 toneladas de CO; por ano. Por
lodo de esgoto seco, a redugdo foi de 12345 toneladas de COz por ano. Por casca de arroz, a
reducdo foi de 9857 toneladas de CO> por ano. Por residuos de produtos de origem animal
(RPOA), a reducdo foi de 13781 toneladas de CO; por ano e por combustivel derivado de
residuos so6lidos urbano (CDR) a redugdo foi 11579,7 de toneladas de CO> por ano. Vale
ressaltar que essa reducdo ¢ apenas para a geragdo de CO,. Apds capturado, armazenado e
utilizado, a reducdo das emissdes de CO; por meio da oxy-fuel combustion pode ser superior a
90% (CARRASCO-MALDONADO et al., 2016).

Da mesma forma que no processo convencional de clinquerizagdo, no processo de

clinquerizag@o com captura de CO; por meio da oxy-fuel combustion, a variagdo observada nas
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geracdes de CO; calculadas para o combustivel fossil e para os combustiveis alternativos
representa o efeito cumulativo entre as diferentes composi¢des e diferentes espécies dos
combustiveis. Para os cendrios em que foram comparadas as geracdes de CO> do processo oxy-
fuel combustion, observa-se pela Figura 34, que o combustivel que menos gerou CO: foi
combustivel derivado de residuos s6lidos urbano (CDR). Quando comparado com o processo
utilizando apenas carvao, obteve-se uma redugdo na geragdo de CO; de 19236 toneladas de CO>
por ano. O processo usando apenas carvao gerou 801,8 kgcoa/tonciinguer, €nquanto o processo
utilizando combustivel derivado de residuos s6lidos urbano (CDR) gerou 781,7 kgcoz/tonciinguer-

No Apéndice B, nas Tabelas B-2 a B-6, sdo apresentados resultados de outras varidveis

de saida do processo de clinquerizagdo com captura de CO2 por meio da oxy-fuel combustion.

4.3. Simulagdo computacional do processo de clinquerizacio com captura,
armazenamento e utilizacdo de CQO: por meio da integracido das tecnologias oxy-fuel

combustion e power-to-gas

Inicialmente, antes de realizar a integragdo das tecnologias oxy-fuel combustion e
power-to-gas, o modelo desenvolvido para a o processo de metanacao foi validado por meio de
dados apresentados por Bailera et al., 2017b, conforme apresentado na Tabela 21. Resultados
de outras varidveis de saida utilizadas para validagdo do processo de metanacdo sdo

apresentados no Apéndice B, na Tabela B-8.



108

Tabela 21 — Validacdo do modelo do processo de metanacao

Temperatura Pressio Vazio CO: H: CHs H20 CO O

[°C] [bar] [Nm?*h]* [% molar]
Saida 1° reator (M14) —
590,3 29,1 69150,5 4,6 203 239 50,6 0,6 0,0
Simulagdo !
Saida 1° reator —
592,1 29,1 691433 4,5 20,0 24,0 50,8 0,7 0,0
Referéncia >
Erro relativo [%] ! 0,3 0,0 0,0 2,2 5 04 04 143 -
Saida 2° reator (M19) —
4252 28,2 17623,5 1,7 6,7 29,7 61,8 0,0 0,0
Simulagdo !
Saida 2° reator —
421,9 28,2 17579,7 1,6 63 299 62,2 0,0 0,0
Referéncia 2
Erro relativo [%] ! 0,8 0,0 0,2 6,2 6,3 0,7 0,6 - -
Saida 3° reator (M23) —
375,4 26,8 6932,2 0,6 3,6 762 19,6 0,0 0,0
Simulagdo !
Saida 3° reator —
366,3 26,8 7090,9 0,7 29 77,3 19,1 0,0 0,0
Referéncia >
Erro relativo [%] ! 2,5 0,0 2,2 143 24,1 14 2,6 - -
Gas natural sintético
40,0 26,4 5500,9 0,7 45 946 03 00 0,0
(SNG) — Simulagdo !
Gas natural sintético
40,0 26,3 5756,9 08 35 952 04 00 0,0

(SNG) — Referéncia ?
Erro relativo [%] ! 0,0 0,4 44 125 286 06 250 - -
*Nm?/h - 1 atme 0 °C

Fonte: ! Calculado pela autora, % Bailera et.al. (2017b).

Erros relativos superiores a 10% foram encontrados para a composi¢ao molar do SNG
para os componentes CO2, Hz, HO, CO. No entanto, esses componentes estdo presentes em
menor concentragdo e apenas uma casa decimal foi utilizada para apresentar o resultado. Logo,
uma pequena variagdo na concentragdo proporcionou um erro relativo consideravel. No entanto,
para o componente em maior concentragdo, o CHa, o erro relativo foi de apenas 0,6%. Para
outras varidveis de saida, como temperatura, pressio e vazdo, o modelo desenvolvido
apresentou bons resultados quando comparados a Bailera et.al. (2017b). Apesar dos desvios
apresentados, o0 modelo desenvolvido representou bem os dados de Bailera et.al. (2017b) e foi,
portanto, utilizado para simular o processo de clinquerizagdo com captura, armazenamento e

utilizagdo de CO> por meio da integragao das tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas.
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Os resultados das simulagdes do processo de clinquerizagdo integrando as tecnologias

oxy-fuel combustion e power-to-gas, para a FGR de 55%, sdo apresentados na Tabela 22.

Tabela 22 — Resultados das simulag¢des processo de clinquerizacdo integrando as tecnologias

oxy-fuel combustion e power-to-gas

CO: direcionado para utiliza¢io
10% 20% 21,9%**  40% 60% 80% 100%
Temperatura (METHCO2) [°C] 25,0 25,0 25,0 25,0 25,0 25,0 25,0

Variaveis de saida

Vazio massica (METHCO2) [kg/s] 2,9 5,7 6,3 11,5 17,2 23,0 28,7
Vazao massica de CO; (METHCO2)
2,7 5,4 5,9 10,7 16,2 21,6 27,0
[kg/s]
Temperatura (E-WATER) [°C] 25,0 25,0 25,0 25,0 25,0 25,0 25,0
Vazao massica (E-WATER) [kg/s] 4.4 8,9 9,7 17,6 26,6 35,5 443
Vazdo Molar (0O2-H2) [kmol/h] 1327,9 26558 2905,9 5271,9 79674 106234 132778
Vazdo massica de H> (02-H2) [kg/s] 0,5 1,0 1,1 2,0 3,0 4,0 5,0
Vazio molar de H, (02-H2)
(NmYhT 19829,3 39657,7 43392,6 78724,2 1189753 158635,2 198272,7
m

Vazdo massica de Oz (02-H2) [kg/s] 3,9 7,9 8,6 15,6 23,6 31,5 39,3
Vazio massica de O (02-H2)
1154  233,7 254,4 461,5 698,2 932,0 1162,7
[kg02/ tclinquer]
Poténcia elétrica requerida [MW] 85,3 170,5 186,6 338,5 511,6 682,1 852,6

Energia elétrica requerida

0,7 1,4 1,5 2,8 4,2 5,6 7,0
[MWh/ tclinquer]
Vazao massica de H2O (C-
2,0 4,0 4,3 7,9 11,9 15,8 19,8
WATERT1) [kg/s]
Vazdo massica de H>O (C-
0,3 0,6 0,6 1,1 1,7 2,2 2,8
WATER?2) [kg/s]
Temperatura (SNG) [°C] 40,0 40,0 40,0 40,0 40,0 40,0 40,0
Vazdo massica (SNG) [kg/s] 1,0 2,1 2,3 4,1 6,2 8,3 10,3

Vazio méssica (SNG) [kesna/tamquar] 29,6 62,1 680 1213 1834 2456 3047
*Nm’/h-1atme0°C

** Porcentagem de CO:z que ao ser utilizada permite a produgdo da quantidade exata de oxigénio requerida pelo
processo de captura de CO2 oxy-fuiel combustion

Fonte: Elaborado pela autora.

Nas simulagdes, a porcentagem de CO> direcionada para utilizagdo na tecnologia power-
to-gas variou entre 10 e 100%. No cenario em que 10% de CO; foi direcionado para utilizagao,

a energia elétrica requerida pela eletrolise foi de 0,7 MWh/tclinguer, @ vazdo de SNG produzido
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foi de 29,6 kgsng/telinquer € @ Vazdo massica de Oz produzido foi de 115,4 kgoa/telinquer. Para o
cenario em que 21,9% do CO: foi direcionado para utilizagdo, a energia elétrica requerida pela
eletrélise foi de 1,5 MWh/tciinguer, @ vazado de SNG produzido foi de 68,0 kgsna/tetinquer € @ Vazao
massica de O produzido foi de 254,4 kgoo/tciinguer, €Xatamente a mesma a quantidade de O>
requerida pelo processo de clinquerizagdo por meio da oxy-fuel combustion. Para o cenario em
que 100% de CO: direcionado para utilizagdo, a poténcia elétrica requerida pela eletrdlise foi
de 7 MWh/tciinguer, @ vazado de SNG produzido foi de 304,7 kgsnc/telinguer € @ Vazdo massica de
O produzido foi de 1162,7 kgoo/tetinquer-

Segundo Gotz et al. (2016), a demanda de energia pela eletrolise em uma unidade de
gaseificagdo de biomassa ¢ de 59,5 MW, para processos industriais ¢ de 600 MW e para uma
termoelétrica ¢ de 6000 MW. Para a unidade produtora de cimento avaliada, que produz 2900
telinguer/d, € para o cendrio em que 100% do CO: capturado foi destinado para utilizagdo por
meio do power-to-gas, a poténcia elétrica requerida foi de 852,6 MW, aproximando-se ao valor
estimado por Gotz et al. (2016). Essa demanda de energia ¢ equivalente a 7,0 MWh/tciinguer ou
a 25560 kJ/kgclinquer, € € aproximadamente oito vezes maior que a energia térmica requerida
pelo forno de producao de clinquer. Caso toda a potencia elétrica requerida para a utilizagdo de
100% do COz capturado pela industria de cimento ndo esteja disponivel no sistema elétrico para
armazenamento na forma de SNG, apenas uma fracdo do CO; pode ser destinado para utilizagao
e o restante pode ser destinado para armazenamento, assim reduzindo a demanda de energia.
Apesar do elevado consumo de energia, a produgdo de SNG e de O foi mais elevada ao utilizar
100% do CO» capturado. Como a quantidade de O produzida foi superior a vazao necessaria
para o processo oxy-fuel combustion, o excedente produzido poderia ser utilizado para outra
finalidade, ou até mesmo comercializado.

Para o cendrio em que foram utilizados apenas 10% do CO: capturado, a poténcia
elétrica requerida pela eletrolise foi menor. No entanto, a produgdo de SNG e de O> também foi
inferior. Nesse caso, um outro processo de producdo de O deveria ser associado ao power-to-
gas a fim de produzir a vazado de O2 necessaria de para captura de CO; por meio da oxy-fuel
combustion. Outros processos que poderiam ser utilizados para a producdo de Oz sdo destilacao
criogénica, adsor¢do e separacdo por membranas.

Para o cendrio em que foi utilizado 100% de CO., o consumo de dgua pela eletrdlise foi
de 44,3 kg/s e foi gerado pelo processo de metanacdo 22,8 kg/s, que representa
aproximadamente 51% da 4gua consumida. O mesmo comportamento foi apresentado nos

outros cenarios analisados. O aumento dos custos e as crescentes restricdes para captagdo de
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agua e langamento de efluentes, legislagdes ambientais cada vez mais rigorosas, reducdo da
disponibilidade e qualidade dos recursos hidricos e a expansdo da consciéncia ambiental tém
tornado o retso de efluentes uma alternativa econdmica e ambientalmente viavel para as
industrias. O retso reduz o consumo de 4gua bruta no sistema e minimiza a quantidade de
efluentes a serem tratados e lancados no ambiente, contribuindo para a reducdo dos custos
operacionais e preservacao ambiental (MIRRE, 2012). Dessa maneira, dependendo da
disponibilidade e qualidade da dgua para o processo power-to-gas, uma opgao seria realizar o
retso da agua gerada pela metanacdo. Preliminarmente, observou-se que existe a oportunidade
de realizar o retiso de 4gua no processo power-to-gas, no entanto, analises mais profundas
devem ser realizadas para comprovar a viabilidade técnica e econdmica da operagao.

A Tabela 23 apresenta a composi¢ao molar do gés produzido por meio da integragao

das tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas.

Tabela 23 — Composi¢ao molar do SNG

Composi¢ao molar (SNG) [%]

H> 3,2
CO: 3,6
H0 0,3

N2 0,3
CHa4 92,6

Fonte: Elaborado pela autora.

Durante o processo de metanagdo, o gas apresentou 92,6% de CH4 em sua composicao
molar, atendendo os padrdes estabelecidos pela legislacdo brasileira em que a concentragdo

molar de CH4no gés deve ser superior a 85%.

4.4. Resumo dos resultados dos processos de clinquerizacio simulados

A Tabela 24 apresenta um resumo dos processos de clinquerizagdo simulados e os

principais resultados relacionados as simulagdes realizadas.
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Tabela 24 — Processos de clinquerizagdo simulados e principais resultados
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Oxy-fuel combustion

O modelo desenvolvido foi
capaz de representar de maneira
satisfatoria a variavel de maior
interesse neste estudo, emissdes
de CO», além de outras variaveis
do processo.

A substituicdo de parte do
combustivel fossil por
combustiveis alternativos se
mostrou  satisfatoria, houve
reducdo das emissdes de CO: e
outras variaveis do processo se
mantiveram bem proximos ao
processo  utilizando  apenas
combustivel fossil (carvao).

A FGR adequada para o

processo foi de 55%;

e Foram  gerados 801,8
kgCOZ/ tonclinguer;

e O consumo de O foi de
254,4 kgOZ/ tonclinquer;

e A concentragdo molar de
CO:2 no gas de exaustio foi
de 86,9%;

e A concentragao de Oz2no gas

que sera utilizado para

queima do combustivel foi

de 27,3%.
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(conclusdo)
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As FGR variaram entre 54

e 56%;

Houve redug@o na geragao
de COg;

Para os combustiveis

analisados a geracdo de
CO; variou entre 781,7 e
796,5 kgCOZ/ tonclinguer;

O consumo de O variou
entre 2434 e 253,6
kgoz/ tonclinquer;

A concentragdo molar de
CO2 no gas de exaustdo
variou entre 84,0 e 86,8%;
A concentragdao de Oz no
gas que sera utilizado para
queima do combustivel
variou entre 26,1 e 27,8%.

A demanda de -energia
elétrica pelo  processo
power-to-gas para O €aso
em que 100% do CO: foi
destinado para utilizagdo
foi de 7,0 MWh/tclinquer.
Por meio da integragdo dos
processos €  possivel
produzir até 304,7
kgsnG/telinquer atendendo aos
padroes requeridos pela
legislagao brasileira.

Fonte: Elaborado pela autora.
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5. CONCLUSAO

Tendo em vista os resultados obtidos nesse trabalho, conclui-se que o objetivo proposto
de realizar uma avaliacdo da captura, utilizacdo e armazenamento de CO; na industria de
cimento por meio da integracdo das tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas, via
simulacdo computacional, foi atingindo.

Apesar das simplificagdes realizadas, o modelo desenvolvido para o processo
convencional de clinquerizacdo utilizando combustivel fossil representou, com éxito, dados da
literatura, principalmente no que diz respeito as emissdes de CO.. Logo, esse modelo foi
utilizado como base para o desenvolvimento do modelo dos seguintes processos: (i)
clinquerizagdo convencional utilizando combustivel fossil e combustiveis alternativos, (ii)
clinquerizagdo com captura de carbono por meio da oxy-fuel combustion utilizando apenas
combustivel fossil e utilizando combustivel fossil e combustiveis alternativos, (iii)
clinquerizagdo integrando as tecnologias oxy-fuel combustion e power-to-gas.

De forma geral, para os cendrios e as varaveis analisadas, a substituicdo de parte do
combustivel fossil por combustiveis alternativos se mostrou satisfatéria, havendo reducao das
emissdes de CO; tanto para o processo convencional quanto para o processo com captura de
CO; por meio da oxy-fuel combustion. Dessa forma, o uso de combustiveis alternativos
associado a tecnologia de captura de CO> pode contribuir para um incremento na mitigagao das
emissdes de COx.

A utilizacdo de combustiveis alternativos como substituinte do carvdo ndo gerou
diferencas significativas nos parametros operacionais do processo de captura de CO> por meio
da oxy-fuel combustion na indistria de cimento. A FGR, a concentracdo de Oz no gés de
recirculagdo e a concentragdo de CO; no gés de exaustdo da torre de pré-aquecimento para os
diferentes combustiveis analisados se mantiveram com valores bem proximos. No entanto, ao
utilizar combustiveis alternativos houve reducdao do consumo de O,.

As avaliagdes realizadas mostraram que, apesar da alta demanda de energia elétrica, ¢
possivel empregar a tecnologia power-to-gas para a utilizagdo do CO; capturado na industria
de cimento por meio da oxy-fuel combustion, uma vez que o SNG pode ser produzido de modo
a atender aos padrdes exigidos pela legislagdo brasileira. No entanto, existe a perspectiva de
que, nas proximas décadas, o crescimento de fontes renovaveis de energia, como edlica e solar

contribua para a redugao dos custos associados ao consumo de eletricidade. Apesar disso, mais
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estudos devem ser realizados com o objetivo de analisar a viabilidade técnica e econdmica dessa

integragao.
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6. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Como trabalhos futuros sugere-se:

e Desenvolver um modelo matematico para o processo de clinquerizagdo em que sejam
consideradas as cinéticas das reagdes quimicas e que considere os mecanismos de
transferéncia de calor entre a fase sdlida, a fase gasosa, a parede do forno, do calcinador,

do ciclone, e o ambiente.

e Determinar uma mistura de combustiveis alternativos para substituir os combustiveis

fosseis e proporcionar para maior redugao das emissdes de COx.

e Analisar o efeito do ar falso (N2) sobre o processo de captura de CO; por meio da oxy-

fuel combustion.

e Avaliar possiveis impactos da composicdo do gis de exaustdo do processo de
clinquerizagdo com captura de COz sobre o catalisador utilizado na durante a etapa de

metanacao.
e Analisar a possibilidade de reiso da 4gua gerada no processo power-to-gas.

e Avaliar a viabilidade economica da integracdo das tecnologias oxy-fuel combustion e

power-to-gas.
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APENDICE A - FLUXOGRAMAS DOS PROCESSOS DE PRODUCAO DE CLINQUER

Figura A-1 — Fluxograma do processo convencional de producao de clinquer utilizando combustivel f6ssil
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Figura A-2 — Fluxograma do processo convencional de producao de clinquer utilizando combustivel fossil e combustivel alternativo
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Figura A-3 — Fluxograma do processo de producao de clinquer utilizando combustivel fossil com captura de CO; por meio da oxy-fuel
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meio da oxy-fuel combustion completa
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Figura A-5 — Fluxograma do processo de clinquerizagdo com captura, armazenamento ¢ utilizacdo de CO> por meio da integragdo das tecnologias
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APENDICE B —- RESULTADOS DAS SIMULACOES DOS PROCESSOS DE PRODUCAO DE CLINQUER

Tabela B-1 — Resultados das simulagdes do processo convencional de clinquerizagao

vi

(continua)
Combustivel
Lodo de
Variaveis de saida Pneu
Carviao esgoto Casca de arroz  RPOA* CDR**
inservivel
seco

Emissoes de COz (kg/s) 27,41 26,70 27,44 27,35 27,09 26,91

Emissoes de CO: [kgcoz/tonciinquer] 810,9 792,3 809.,4 802,1 796,8 793.8
Temperatura do clinquer (CLINKER) [°C] 1466.4 1460,7 1460.,3 1457.9 1441,7 1455,7

Temperatura do clinquer ap6s resfriamento (COLD-CK)
115,7 115,1 116,7 117,6 117,1 116,1
[°C]
Vazao massica de clinquer (COLD-CK) [kg/s] 33,8 33,7 339 34,1 34,0 339
Temperatura gas de exaustao da torre de pré-
341,8 333,5 340,0 332,5 340,3 328,8
aquecimento (EXHAUST) [°C]
Vazao massica gas de exaustdo da torre de pré-
67,9 66,1 67,9 67,1 68,5 66,8
aquecimento (EXHAUST) [kg/s]

Concentragao molar de CO, (EXHAUST) [%] 31,5 31,5 31,5 31,7 30,6 31,2
Temperatura gas do forno (KILN-GAS) [°C] 1094,2 1084,5 1085.3 1070,3 1079,2 1064.,4

18,6

Vazao massica gas do forno (KILN-GAS) [kg/s] 18,6 16,8 18,6 18,6 19,2



vil

Temperatura entrada do forno (MEAL) [°C] 864,2 865,6 856,4 840,9 844.,6 832,8
(conclusdo)
Combustivel
Lodo de
Variaveis de saida Pneu
Carviao esgoto Casca de arroz RPOA* CDR**
inservivel
seco
Vazao massica entrada do forno (MEAL) [kg/s] 35,0 35,0 35,1 353 35,0 35,1
Temperatura saida do calcinador
865,2 866,5 857,4 841,9 845,5 833,8
(PRODUCTC) [°C]
Vazao massica saida do calcinador (PRODUCTC) [kg/s] 111,1 109,4 111,3 110,6 111,7 110,1
Temperatura ar secundario (SEC-AIR) [°C] 971,7 997.6 972,2 1007,5 949.6 999.6
Vazao massica gas secundario (SEC-AIR) [kg/s] 12,6 11,1 12,6 12,6 12,9 12,6
Temperatura gas tercidrio (TER-AIR) [°C] 971,7 997.6 972.,3 1007,5 48,85 999.6
Vazao massica gas terciario (TER-AIR) [kg/s] 26,8 26,8 26,7 25,2 26,8 25,2

*RPOA — Residuos de Produtos de Origem Animal
** CDR — Combustivel Derivado de Residuos Sélidos Urbano



viil

Tabela B-2 — Resultados da simulagdo do processo de clinquerizagao com captura de CO» por meio da oxy-fuel combustion utilizando carvao

(continua)
FGR
Variaveis de saida
30% 40% 50% 52% S53% 54% S55% 56% 57% 60% 70% 80%
Emissoes de CO> [kg/s] 239 247 26,1 26,5 26,7 26,9 27,1 27,3 27,4 27,7 27,7 27,8
Emissoes de CO> [kgco2/toncimguer]  707,1  730,8  772,2  784,0 789,9 7959 801,8 807,7 810,7 819,5 819,5 822,5
Temperatura Clinquer (CLINKER)
roC] 846,5 1161,8 1398,8 1424,2 14324 1437,3 1438,2 1435,6 1428,4 1386,6 11394 7644
Temperatura gas de exaustao da
torre de pré-aquecimento 100,1 1932 320,0 345,0 356,5 366,9 375,88 383,1 388,0 388,77 317.,5 229,8
(EXHAUST) [°C]
Vazao massica gés de exaustdo da
torre de pré-aquecimento 43,7 50,7 61,1 64,2 65,6 66,6 68,1 70,3 71,3 76,6 100,9 149,1
(EXHAUST) [kg/s]
Concentragao molar de CO»
74,7 77,8 83,4 84,8 85,5 86,2 86,9 87,5 88,1 89,3 90,7 91,6
(EXHAUST) [%)]
Temperatura géas do forno
464,6 802,7 10859 1120,6 1132,7 1140,8 1143,8 1141,9 1133,9 1079,2 822,6 593,7

(KILN-GAS) [°C]



Vazao massica gas do forno

(KILN-GAS) [kg/s]

8,8

11,1

14,4

15,3

15,7

16,2

16,7

17,2

17,7

19,4

27,1

X

42,6



(continuagao)
FGR
Variaveis de saida
30% 40% 50% 52% S3% 54% 55% 56% S57% 60% 70% 80%
Vazdo Massica de O2 (OXYGEN) [kg/s] 7,4 7,7 8,3 8,4 8,5 8,5 8,6 8,7 8,7 8,8 8,9 8,9
Temperatura saida do calcinador
306,2 631,7 887,5 916,6 926,0 931,5 932,1 927,6 917,2 853,6 547,7 316,9
(PRODUCTC) [°C]
Vazao massica saida do calcinador
86,9 93,9 1043 1069 108,44 109,8 111,4 1129 114,6 119,9 144,1 1923
(PRODUCTC) [kg/s]
Temperatura (RFLUEGAS) [°C] 46,7 41,6 379 373 37,0 36,7 363 36,0 357 348 31,8 292
Vazdo massica (RFLUEGAS) [kg/s] 19,6 26,3 36,6 39,3 40,7 422 4377 453 46,9 522 76,4 124,77
Concentragao molar de CO»
44,3 53,7 63,3 653 664 665 69,5 688 704 73,0 79,4 84,7
(RFLUEGAS) [%]
Concentrag¢ao molar de O>
46,1 36,8 299 28,7 28,1 27,5 273 263 257 239 17,6 12,1
(RFLUEGAS) [%]
Temperatura ar secundario
1004,8 1119,7 1035,8 994,7 970,9 945,0 917,0 887,1 8554 754,1 4342 1793
(SEC-AIR) [°C]
Vazao massica gas secundario
6,2 8,4 11,7 12,6 13,0 13,5 14,0 14,5 150 16,7 24,5 399
(SEC-AIR) [kg/s]
Temperatura gas terciario (TER-AIR) [°C]  1004,8 1119,7 1035,8 994,7 970,9 945,0 917,0 887,1 855,4 754,1 4342 179,3
Vazao massica gas terciario
13,1 17,9 249 26,7 27,7 287 29,7 30,8 319 355 52,0 848

(TER-AIR) [kg/s]



xi

(conclusdo)

FGR
Variaveis de saida
30% 40% 50% 52% 53% 54% 55% 56% S57% 60% 70% 80%
Temperatura (US-CO2) [°C] 25,0 25,0 25,0 25,0 25,0 25,0 250 250 250 250 250 250
Vazdo massica (US-CO2) [kg/s] 27,6 27,8 28.4 28,5 28,6 28,6 287 288 288 289 284 289

Fra¢do Molar CO; (US-CO2) [%] 79,6 82,3 87,5 88,8 89,4 90,1 90,7 91,3 91,8 929 934 934




xii

Tabela B-3 — Resultados da simulagdo do processo de clinquerizagdo com captura de CO» por meio da oxy-fuel combustion utilizando carvao e

pneu inservivel

(continua)
FGR
Variaveis de saida
52% 53% 54% 55% 56% 57%
Emissoes de CO» [kg/s] 25,8 26,0 26,2 26,4 26,5 26,7
Emissoes de CO2 [kgcoz/tonciinguer| 765,6 771,5 7774 7834 786,4 7923
Temperatura Clinquer (CLINKER) [°C] 1399,2 1409,7 1418.4 1424,4 14252 14239
Temperatura gas de exaustao da torre de pré-aquecimento (EXHAUST) [°C] 333,9 346,1 3574 367,5 376,1 383,0
Vazao massica gas de exaustdo da torre de pré-aquecimento (EXHAUST) [kg/s] 62,4 63,8 65,2 66,7 68,3 69,9
Concentragao molar de CO, (EXHAUST) [%] 83,9 84,6 85,4 86,1 86,8 87,4
Temperatura gas do forno (KILN-GAS) [°C] 1100,4 1115,2 1126,6 1133,5 1135,2 11322
Vazao massica gas do forno (KILN-GAS) [kg/s] 14,0 14,3 14,8 15,3 15,7 16,3
Vazao Massica de O> (OXYGEN) [kg/s] 8,1 8,1 8,2 8,3 8,4 8,4
Temperatura saida do calcinador
904,9 917,3 926,0 930,1 929,5 9235
(PRODUCTC) [°C]
Vazao massica saida do calcinador (PRODUCTC) [kg/s] 105,6 107,0 108,5 110,0 111,5 113,2
Temperatura (RFLUEGAS) [°C] 37,1 36,8 36,5 36,2 35,9 35,6
Vazao massica (RFLUEGAS) [kg/s] 38,2 39,6 41,0 42.5 44,1 45,7

Concentragao molar de CO> (RFLUEGAS) [%] 65,2 66,3 67,3 68.4 69.4 70,4



Xiil

(conclusdo)

FGR
Variaveis de saida

52% 53%  54% 55% 56% 57%
Concentragao molar de O, (RFLUEGAS) [%] 28.4 27,8 27,2 26,6 26,1 25,6
Temperatura ar secundario (SEC-AIR) [°C] 994,7 972,77 949.6 925.0 897,1 868.,3
Vazao massica gas secundario (SEC-AIR) [kg/s] 11,5 11,9 12,3 12,8 13,5 13,8
Temperatura gés terciario (TER-AIR) [°C] 994,7 972,77 949,6 9250 880,5 8683
Vazao massica gas terciario (TER-AIR) [kg/s] 26,7 27,7 28,7 29,7 30,8 31,9
Temperatura (US-CO2) [°C] 25,0 25,0 25,0 25,0 25,0 25,0
Vazao massica (US-CO2) [kg/s] 27,9 28,1 28,0 28,0 28,3 28,2
Concentragao molar de (US-CO2) [%] 88,2 88,9 89,5 90,2 90,6 91,5




X1V

Tabela B-4 — Resultados da simulagdo do processo de clinquerizagdao com captura de CO» por meio da oxy-fuel combustion utilizando carvao e

lodo de esgoto seco

(continua)
FGR
Variaveis de saida
52% 53% 54% 55% 56% S57%
Emissoes de CO» [kg/s] 26,6 26,8 27,0 27,2 27,3 27,5
Emissoes de CO: [kgcoz/tonciinquer] 784,7 790,6 796,5 802,4 8053 811,2
Temperatura Clinquer (CLINKER) [°C] 1423,9 1429,6 1434,5 1434,6 1430,6 14223
Temperatura gas de exaustao da torre de pré-aquecimento (EXHAUST) [°C] 347,6  358,5 3684 3764 382,8 386,9
Vazao massica gas de exaustdo da torre de pré-aquecimento (EXHAUST) [kg/s] 64,0 65,4 66,8 68,4 69,9 71,6
Concentragao molar de CO, (EXHAUST) [%] 84,6 85,3 85,9 86,6 87,2 87,7
Temperatura gas do forno (KILN-GAS) [°C] 1121,2 1131,3 1137,9 1139,1 1135,0 11252
Vazao massica gas do forno (KILN-GAS) [kg/s] 15,3 15,7 16,2 16,7 17,2 17,7
Vazao Massica de O> (OXYGEN) [kg/s] 8,4 8,5 8,6 8,6 8,7 8,7
Temperatura saida do calcinador
(PRODUCTC) [°C] 918,0 9259 929,7 928,4 921,9 909,8
Vazao massica saida do calcinador (PRODUCTC) [kg/s] 1074 108,8 110,3 111,8 113,3 115,0
Temperatura (RFLUEGAS) [°C] 37,3 37,0 36,7 36,4 36,1 35.8
Vazao massica (RFLUEGAS) [kg/s] 39,4 40,8 42.3 43,8 454 47,0
Concentragao molar de CO> (RFLUEGAS) [%] 65,5 66,5 67,5 69,5 68.8 70,4
Concentragao molar de O, (RFLUEGAS) [%] 28.8 28,2 27,6 26,4 27,3 25,8



(conclusdo)

FGR
Variaveis de saida

52% 53% 54% 55% 56% 57%
Temperatura ar secundario (SEC-AIR) [°C] 9959 970,12 9443 9159 885.,3 8529
Vazao massica gas secundario (SEC-AIR) [kg/s] 12,6 13,0 13,5 14,0 14,5 15,0
Temperatura gas tercidrio (TER-AIR) [°C] 995.9 970,2 9443 9159 8853 8529
Vazao massica gas terciario (TER-AIR) [kg/s] 26,8 27,8 28.8 29.8 30,9 32,0
Temperatura (US-CO2) [°C] 25,0 25,0 25,0 25,0 250 25,0
Vazao massica (US-CO2) [kg/s] 28,6 28.6 28,7 28.8 28.8 28.9

Concentragao molar de CO; (US-CO2) [%] 89,0 89,6 90,2 90,8 91,4 91,9




Xvi

Tabela B-5 — Resultados da simulagdo do processo de clinquerizagdao com captura de CO» por meio da oxy-fuel combustion utilizando carvao e

casca de arroz

(continua)
FGR
Variaveis de saida
52% 53% 54% 55% 56% S57%
Emissoes de CO» [kg/s] 26,7 26,9 27,0 27,2 27,3 274
Emissoes de CO: [kgcoz/tonciinquer] 782,99 788,86 791,79 797,65 800,59 803,52
Temperatura Clinquer (CLINKER) [°C] 1414,2 1418,1 1420,7 1418,8 1413,1 1403.3
Temperatura gas de exaustao da torre de pré-aquecimento (EXHAUST) [°C] 349,5 3592 367,4 373,8 3784 380.8
Vazao massica gas de exaustdo da torre de pré-aquecimento (EXHAUST) [kg/s] 64,2 65,6 67,1 68,6 70,1 71,7
Concentragao molar de CO, (EXHAUST) [%] 83,8 84,5 85,1 86,3 85,9 86,8
Temperatura gas do forno (KILN-GAS) [°C] 1114,0 11209 1123,7 1121,2 1113,7 1100,9
Vazao massica gas do forno (KILN-GAS) [kg/s] 15,3 15,7 16,2 16,7 17,2 17,7
Vazao Massica de O> (OXYGEN) [kg/s] 8,2 8,2 8,3 8,3 8,4 8,4
Temperatura saida do calcinador
(PRODUCTC) [°C] 912,6 9174 917,4 912,3 902,3 887,0
Vazao massica saida do calcinador (PRODUCTC) [kg/s] 107,8 109,2 110,6 112,1 113,7 115.,3
Temperatura (RFLUEGAS) [°C] 37,0 36,7 36,4 36,1 35.8 35,5
Vazao massica (RFLUEGAS) [kg/s] 39,0 40,4 41,8 43,3 44,9 46,5
Concentragao molar de CO, (RFLUEGAS) [%] 66,4 67,5 68,4 69,4 70,4 71,3
Concentragao molar de O, (RFLUEGAS) [%] 28.3 27,7 27,1 26,5 25,9 25,3



Xvii

(conclusdo)

FGR
Variaveis de saida

52% 53% 54% 55% 56% 57%
Temperatura ar secundario (SEC-AIR) [°C] 999.6 9723 9449 9153 883,6 850,4
Vazao massica gas secundario (SEC-AIR) [kg/s] 12,6 13,0 13,5 14,0 14,5 15,0
Temperatura gas tercidrio (TER-AIR) [°C] 999.6 9723 9449 9153 883,6 850,4
Vazao massica gas terciario (TER-AIR) [kg/s] 26,4 274 28,3 29.3 30,4 31,5
Temperatura (US-CO2) [°C] 25,0 25,0 25,0 250 25,0 25,0
Vazao massica (US-CO2) [kg/s] 28.4 28.5 28,6 28,6 28,7 28,7
Concentragao molar de CO, (US-CO2) [%] 89,7 90,3 90,8 91,4 91,9 92,3




xXviil

Tabela B-6 — Resultados da simulagdo do processo de clinquerizagdao com captura de CO» por meio da oxy-fuel combustion utilizando carvao e

residuos de produtos de origem animal (RPOA)

(continua)
FGR
Variaveis de saida
52% 53% 54% 55% 56% S57%
Emissoes de CO» [kg/s] 26,2 26,4 26,6 26,8 26,9 27,0
Emissoes de CO: [kgcoz/tonciinquer] 770,6  776,5 782,4 7882 791,2 794,1
Temperatura Clinquer (CLINKER) [°C] 1425,0 1428,7 1430,4 14289 1421,5 1412,1
Temperatura gas de exaustao da torre de pré-aquecimento (EXHAUST) [°C] 347,77 3582 367,5 3752 380,8 384,55
Vazao massica gés de exaustdo da torre de pré-aquecimento (EXHAUST) [kg/s] 63,8 65,2 66,7 68,2 69,7 71,4
Concentragao molar de CO, (EXHAUST) [%] 82,6 83,3 84,0 84,6 85,2 85,8
Temperatura gas do forno (KILN-GAS) [°C] 1122,2 1131,2 1136,3 1136,4 1130,6 1120,1
Vazao massica gas do forno (KILN-GAS) [kg/s] 15.4 15.8 16,2 16,7 17,2 17,7
Vazao Massica de O> (OXYGEN) [kg/s] 8,5 8,5 8,6 8,7 8,7 8,8
Temperatura saida do calcinador
(PRODUCTC) [°C] 9149 9219 9248 9225 9149 902,1
Vazao massica saida do calcinador (PRODUCTC) [kg/s] 107,1 108,5 1099 111,4 113,0 114.6
Temperatura (RFLUEGAS) [°C] 37.4 37,1 36,8 36,5 36,2 35.8
Vazao massica (RFLUEGAS) [kg/s] 39,1 40,5 42,0 43,5 45,0 46,6
Concentragao molar de CO, (RFLUEGAS) [%] 64,8 65,8 66,8 67,8 68,8 69,7
Concentragao molar de O, (RFLUEGAS) [%] 28.9 28.4 27,8 28,2 26,6 26,0



XiX

(conclusdo)

FGR
Variaveis de saida

52% 53% 54% 55% 56% 57%
Temperatura ar secundario (SEC-AIR) [°C] 1004,6 977.2 9489 919,2 8864 853,2
Vazao massica gas secundario (SEC-AIR) [kg/s] 12,4 12,8 13,3 13,8 14,2 14,7
Temperatura gas tercidrio (TER-AIR) [°C] 1004,6 977,2 9489 919,2 8864 853,2
Vazao massica gas terciario (TER-AIR) [kg/s] 27,0 27,7 28,7 29,7 30,8 31,9
Temperatura (US-CO2) [°C] 25,0 25,0 25,0 250 25,0 25,0
Vazao massica (US-CO2) [kg/s] 28.3 28,3 28.4 28.5 28.5 28,6
Concentragao molar de CO, (US-CO2) [%] 88,3 88,9 89,5 90,1 90,7 91,1




XX

Tabela B-7 — Resultados da simulagdo do processo de clinquerizagdao com captura de CO» por meio da oxy-fuel combustion utilizando carvao e

combustivel derivado de residuos solidos urbano (CDR)

(continua)
FGR
Variaveis de saida
52% 53% 54% 55% 56% 57%
Emissoes de CO» [kg/s] 26,2 26,3 26,5 26,7 26,8 26,9
Emissoes de CO: [kgcoz/tonciinguer] 772,9 775,8 781,7 787,6 790,6  793,5
Temperatura Clinquer (CLINKER) [°C] 1414,5 1419,2 1423,4 1423,2 1418,7 1410.5

Temperatura gas de exaustao da torre de pré-aquecimento (EXHAUST) [°C] 341,6 351,5 3604 367,6 3729 376,3

Vazao massica gas de exaustdo da torre de pré-aquecimento (EXHAUST) [kg/s] 63,4 64,7 66,2 67,6 69,2 70,8

Concentragao molar de CO, (EXHAUST) [%] 83,0 83,6 84,3 85,0 85,6 86,1
Temperatura gas do forno (KILN-GAS) [°C] 1105,2 1113,5 1118,7 1118,6 1113.4 1102,8
Vazao massica gas do forno (KILN-GAS) [kg/s] 15,3 15,7 16,2 16,7 17,2 17,7
Vazao Massica de O> (OXYGEN) [kg/s] 8,1 8,2 8,3 8,3 8,4 8,4
Temperatura saida do calcinador
(PRODUCTC) [°C] 901,7 907,7 910,0 907,2 899,4 886,3
Vazao massica saida do calcinador (PRODUCTC) [kg/s] 106,7 108,5 109,5 111,0 112,5 114,1
Temperatura (RFLUEGAS) [°C] 37,1 36,8 36,5 36,2 35,9 35,6
Vazao massica (RFLUEGAS) [kg/s] 38.4 39,8 41,2 42,7 442 45,8
Concentragao molar de CO> (RFLUEGAS) [%] 66,0 67,1 68,0 69,0 70,0 70,9
Concentragao molar de O, (RFLUEGAS) [%] 28.5 27,9 27,3 26,7 26,1 25,5



xXx1

(conclusdo)

FGR
Variaveis de saida

52% 53% 54% 55% 56% 57%
Temperatura ar secundario (SEC-AIR) [°C] 1006,5 980,0 953,5 9246 893,6 860,8
Vazao massica gas secundario (SEC-AIR) [kg/s] 12,6 13,0 13,5 14,0 14,5 15,0
Temperatura gas tercidrio (TER-AIR) [°C] 1006,5 980,0 936,6 924,6 893,6 860,8
Vazao massica gas terciario (TER-AIR) [kg/s] 25,8 26,8 27,7 28,7 29,7 30,8
Temperatura (US-CO2) [°C] 25,0 25,0 25,0 250 25,0 25,0
Vazao massica (US-CO2) [kg/s] 28,0 28,0 28,0 28,1 28,2 28,2
Concentragao molar de CO, (US-CO2) [%] 89.4 90,0 90,5 91,1 91,7 92,1




XXxii

Tabela B-8 — Validag¢ao do modelo do processo de metanagao

(continua)

Temperatura Pressio Vazio CO, H; CHs H,O CO O
[°C] [bar] [Nm¥h]" [% molar]

Saida 1° reator (M14) — Simulagéo ! 590,3 29,1 69150,5 4,6 20,3 239 50,6 06 0,0
Saida 1° reator — Referéncia 2 5921 29,1 69143,3 4,5 20,0 24,0 50,8 0,7 0,0
Erro relativo [%] ! 0,3 0,0 0,0 22 1,5 04 04 143 -

Saida 2° reator (M19) — Simulagéo ! 4252 28,2 17623,5 1,7 6,7 29,7 61,8 0,0 0,0
Saida 2° reator — Referéncia 2 421,9 28,2 17579,7 1,6 6,3 299 62,2 0,0 0,0
Erro relativo [%] ! 0,8 0,0 0,2 6,2 63 0,7 0,6 - -

Saida 3° reator (M23) — Simulagéo ! 375,4 26,8 69322 0,6 3,6 762 19,6 0,0 0,0
Saida 3° reator — Referéncia 2 366,3 26,8 70909 0,7 29 77,3 19,1 0,0 0,0
Erro relativo [%] ! 2,5 0,0 2,2 143 241 14 2,6 - -



XX1il

(conclusdo)

Temperatura Pressio Vazio CO; H; CHsy H,O CO O
[°C] [bar] [Nm¥h]" [% molar]




