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RESUMO

As atuais emissoes de CO2 na atmosfera vem promovendo um aumento do efeito estufa,
e, consequentemente, um aumento do aquecimento global. Por conta disso, ha uma
crescente busca por estudos de processos que minimizem a quantidade de CO:2 lancado
na atmosfera. Esses processos sdo conhecidos como Carbon Capture and Storage
(CCS) e pretendem separar o CO2 de correntes de gases de exaustédo (flue gas) para
posterior armazenamento. A tecnologia de captura de CO:2 mais utilizada nesses
processos é a de absor¢cdo usando aminas, como a monoetanolamina (MEA). Porém,
esse tipo separacdo tem um custo energético elevado, por isso a importancia de um
estudo, buscando uma maior eficiéncia energética do processo. Avaliar diferentes
configuracbes do processo, o que inclui propor uma melhor integracdo energética na
planta, pode ser feito de forma mais facil com o uso de simuladores de processo. Porém,
uma série de cuidados devem ser tomados, como a escolha do pacote termodindmico
adequado, devido a complexidade das reacfes que ocorrem entre o solvente e o soluto,
e manter toda a simulacdo dentro das limitacbes desse pacote. Foram escolhidas duas
configuracdes de processo de remocgao de COz por absorcgédo utilizando MEA para serem
simuladas: o processo padrao e o de recompressao de vapor com separagao da amina
pobre. Desta forma, o objetivo desde trabalho é estudar formas de aumentar a eficiéncia
energética do processo de remocdo de CO2 de uma corrente de gas de exaustdo por

absorcdao utilizando MEA a partir do uso do simulador Aspen Hysys®.

Palavras-chave: Monoetanolamina. Absor¢do Gasosa. CO2. Simulagé&o.
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1. INTRODUCAO

Um dos problemas ambientais mais difundidos mundialmente tem sido a emissao
de gases poluentes, em que o CO2éum dos principais causadores destes impactos. A
reducdo da emisséo deste gas para o meio ambiente constitui-se em um desafio e uma
oportunidade de desenvolvimento tecnoldgico. O aquecimento global em escala mundial
tem sido motivo de grande preocupacdo da comunidade cientifica e governantes do
mundo inteiro. Esse fenbmeno acontece principalmente pelo acamulo, na atmosfera, de
gases causadores do efeito estufa, provenientes da queima de combustiveis fésseis, no
qual o principal deles é o diéxido de carbono (CO:2) (CARVALHO et al., 2007).

Segundo a Agéncia Nacional Oceanica e Atmosférica (NOAA), em 2015, pela
primeira vez desde que é medido a concentracdo de didxido de carbono na atmosfera
global, a concentracdo mensal deste gas ultrapassou 400 partes por milhdo (ppm) em
margo deste mesmo ano.

Dessa forma, uma das opcdes para reduzir a emissao desse gas na atmosfera, a
partir das industrias e usinas de gas, sdo as tecnologias conhecidas como Carbon
Capture and Storage (CCS). Nesses processos, o dioxido de carbono é separado dos
outros gases presentes nas fontes de emisséao e, entdo, € concentrado, transportado e
armazenado para posterior utilizacao ou disposic¢ao final (RIOS, 2015). O CO2 capturado
seria submetido a um sequestro permanente, no qual esse gas pode ser injetado em
formacdes geoldgicas subterraneas, tais como reservatérios de petréleo empobrecidos
ou aquiferos de agua salgada (Sumida et al., 2012). Estima-se que o0s processos CCS
contribuirdo com 15-55 % dos esfor¢cos de mitigacao dessa problemética até 2100, como
reportado no Intergovernamental Panel On Climate Change (IPCC, 2015).

O CO:2 tem excelentes aplicagdes que podem justificar o investimento na sua
captura e separacao, tais como na industria de alimentos e de bebidas, na industria
quimica, em clinicas e hospitais e na recuperacdo avancada de po¢cos maduros de
petrdleo, através da variagdo da viscosidade do 6leo, sendo esta Ultima uma das maiores
perspectivas de mercado, onde grandes quantidades deste gas poderado ser usadas para
aumentar a producéo de 6leo (CARVALHO et al., 2007).
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Uma das tecnologias mundialmente aplicada para a remocao de gases acidos de
correntes gasosas € o emprego de solu¢des de alcanolaminas no processo de absorcao
e desabsorcao (stripping). O processo é caracterizado pela transferéncia de massa, com
reacao quimica, entre o gas acido e a solucéo de alcanolamina (MELLO, 2013).

A absor¢éo gasosa € um processo fisico-quimico de separa¢do muito utilizado na
industria. Consiste na transferéncia de massa de um ou mais componentes de uma fase
gasosa (soluto) para uma fase liquida (solvente). Atualmente, essa tecnologia € a mais
utilizada para a remocgéo do CO2 do gas natural e emprega o uso de aminas, como a
monoetanolamina (MEA), no papel do solvente. Essas aminas absorvem o CO:2 pela
formacao de ligagBes quimicas, particularmente sob alta presséo e baixas temperaturas.
A solucdo quimica resultante é, entdo, aquecida e a pressao reduzida, liberando CO2
concentrado e regenerando o solvente (BARBOSA, 2010). Entretanto, essa forma de
remocdo do CO:2 apresenta algumas desvantagens como um gasto energético elevado,
tanto na etapa de regeneracao do solvente, quanto na etapa de operacao, o que justifica
o estudo de formas de otimizar tal tecnologia.

Como os testes em larga escala sédo custosos, € razoavel usar a simulacdo de
processos para avaliar e otimizar uma planta de remocao de CO:. Tal simulag&o tornaria
possivel verificar a influéncia de alguns parametros de operacdo na eficiéncia do
processo. Diante disso, destaca-se na simulacdo de processos, incluindo na simulacao
de remocao de CO2 de centrais elétricas a gas, o software Aspen Hysys® (AspenTech,
Inc.).

Tendo em vista essa necessidade de otimizar o processo de remocéo de COz, posto
que, 0 mesmo requer um alto consumo de energia térmica, este trabalho pretende
estudar formas de aumentar a eficiéncia energética de um processo tipico de remocéo
de CO:2 por absorcao utilizando monoetanolamina (MEA) a partir de simulagcfes no Aspen
Hysys®. Serdo avaliadas duas configuracdes diferentes de operacédo de uma planta de
remocao de CO2 de um gas de exaustéao, de tal forma a promover uma maior recuperacao

do CO2 e uma melhor integragdo energética.
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2. REFERENCIAL TEORICO

2.1 CO2E O EFEITO ESTUFA

O efeito estufa € um fenbmeno natural e fundamental para a vida na Terra. O
processo natural consiste na retencdo do calor irradiado da superficie terrestre pelas
particulas de gases e de agua em suspensao na atmosfera.

Segundo Ramos (2001), o efeito estufa € importante para a vida terrestre, pois
impede o escape, a noite, do calor absorvido pela Terra durante o dia. Caso nao existisse
naturalmente, a temperatura média do planeta seria muito baixa, da ordem de 18 °C
negativos. Porém a intensificacdo deste fenbmeno pode se tornar prejudicial para a vida
no Planeta, e isso vem sendo causado pela liberacédo excessiva de gases do efeito estufa.

Os principais gases do efeito estufa (GEEs) estdo representados na Figura 1. E

possivel perceber que o diéxido de carbono representa a maior parcela desses gases.

Figura 1 — Principais gases responsaveis pelo efeito estufa

W gascarbonico
B metano

B CFC

W oxidos

M ozonio

Fonte: https://credcarb.wordpress.com/2016/03/17/efeito-estufa-e-mercado-de-carbono/

2.1.1. Emissdes de CO2

A liberacdo de diéxido de carbono (CO2) na atmosfera ocorre, principalmente, pela
qgueima de combustiveis fosseis, através dos setores industriais e de transporte, e pelos
desmatamentos e queimadas. O aumento da liberacdo desse gas tem sido apontado
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como um dos principais responsaveis pelo aumento do efeito estufa e,
consequentemente, pelo aquecimento global.

Em seu relatério anual, a Organizacao das Nacdes Unidas (ONU) (2015) constatou
que os niveis de GEEs atingiram nivel recorde em 2014. Graficos divulgados pela
organizacdo mostram as concentracdes de CO:2 subindo de forma constante para o nivel
de 400 ppm, tendo atingido novos recordes a cada ano, desde 1984 quando iniciaram 0s
registros de forma confiavel. Os niveis de CO:2 tiveram média de 397,7 ppm em 2014,
mas romperam brevemente a barreira de 400 ppm no hemisfério norte no inicio do ano
de 2014 e em nivel global no inicio de 2015.

O aumento dos GEEs significa temperaturas globais mais elevadas. Um aumento
de 2 graus Celsius poderia resultar num impacto profundo e irreversivel sobre o clima,
com eventos climéticos extremos, aumento do nivel do mar, incluindo a inundacéo de
cidades costeiras e ilhas, derretimento de gelo e aumento da acidez dos oceanos, além
de danos a agricultura e a presenca de ondas de calor.

A matriz energética de muitos paises é baseada na queima de combustiveis fosseis
destacando-se o carvdo de origem féssil, intensamente usado na geracédo de energia.
Em todo o mundo, mais de 4 bilhdes de toneladas de carvéo sdo consumidos anualmente
como combustiveis em usinas térmicas (CIENTEC, 2006).

Atualmente, 80% da demanda de energia mundial sdo advindas de combustiveis
fésseis: carvao (25%), gas natural (21%), petroleo (34%). Uma termelétrica a carvao que
gera 500 MW é capaz de gerar cerca de 3 milhdes de toneladas por ano de CO2 (MIT,
2007).

Na 212 Conferéncia das Partes da Convencdo-Quadro sobre Mudanca do Clima
(COP21), que ocorreu em dezembro de 2015 em Paris, 149 paises anunciaram suas
metas de reducdo de GEEs entre 2025 e 2030, entre o conjunto de paises que
representam 90% das atuais emissdes de gases de efeito estufa (GEE). A China é o
principal emissor mundial, com um quarto (25%) do total e querem reduzir entre 60 a 65%
até 2030, com o ano de 2005 como referéncia. Segundo maior poluidor mundial, os
Estados Unidos querem reduzir as suas emissdes entre 26% e 28% até 2025, também

em relacdo a 2005.

15



O Brasil, apesar de ndo ser um pais que contribua significativamente com as
emissdes de carbono, integra a Convencgao-Quadro das Nac¢des Unidas sobre Mudanca
do Clima e anunciou que pretende reduzir as emissdes em 43% até 2030 (base 2005),
apostando nas energias renovaveis. Devido a isto, foram assumidos compromissos de
estudos que visam reduzir os efeitos negativos sobre o clima de diversas atividades,
incluindo os referentes a producédo e uso da energia.

Devido a contribuicdo do CO2 no aquecimento global, tornasse cada vez mais
importante a realizacdo de estudos para a remoc¢ao do gas carbbnico da atmosfera,
conhecidos como sequestro de carbono, que estdo relacionados a captura, transporte e
estocagem deste gas. Isso faz com que entre em cena a necessidade de
desenvolvimento de tecnologias limpas e estudos de reduc¢do ou mitigacdo do impacto

do uso de combustiveis fosseis.

2.1.2. Processos CCS

A captura e armazenamento de CO2, também designada por captura e sequestro
de COz2, e frequentemente abreviada para CCS (do inglés CO2 capture and storage) tem
por objetivo combater as alteracdes climaticas através da reducdo em mais de 90% das
emissbes de CO:2 de grandes instalacbes industriais. Essa tecnologia envolve
a capturado CO2 em grandes fontes estacionarias (centrais termoeléctricas, cimenteiras,
refinarias, etc.), antes de ser emitida para a atmosfera, e 0 seu transporte por gasoduto
ou navio até um local de armazenamento, em que o CO: é injetado a grandes
profundidades (> 800m) em formacdes geoldgicas de caracteristicas apropriadas e que
garantam a retencdo do CO2z durante milhdes de anos.

Existem trés tipos de tecnologias de captura de CO2 em centrais termoeléctricas,
envolvendo processos de separagédo do CO2 dos gases de combustéo:
e POs-combustdo — 0 CO:2 é separado dos gases de exaustao;
e Pré-combustdo — o combustivel é gaseificado, produzindo-se uma mistura
CO+Hz, do qual o CO2 pode ser recuperado;
e Oxi-combustdo — o combustivel € queimado na presenca de oxigénio puro,
resultando em gases de exaustdo compostos por CO2 e Hz0.
16



A Figura 2 mostra um exemplo de processo de captura de CO2 em uma planta de
geracao de energia e armazenamento geologico.
Figura 2 — Diagrama do processo de captura e armazenamento de CO:

Injecaode Co2
-~ /f 2

'

i
Tranporte de CO2

e

!

Fonte: COELHO (2017).

Existem diversas formas de realizar o sequestro de COz2, porém, para que possa ser
uma alternativa eficaz, é necessario: ser efetivo e economicamente competitivo; ter
estabilidade e longo tempo de estocagem; ser benéfico ao meio ambiente (LICKS, 2008).

Para ser economicamente viavel, a captura de CO2 deve ser realizada em locais
que contenham fontes emissoras expressivas de diéxido de carbono na atmosfera. As
maiores fontes de COz estdo relacionadas a utilizacdo de combustiveis fésseis como o
carvao na geracao de energia elétrica. No entanto, algumas atividades industriais sédo
fontes potenciais de emissdo deste gas ao meio ambiente, como por exemplo, na
producédo da uréia (LICKS, 2008).

O CO2 capturado e armazenado pode encontrar aplicagbes Uuteis, como por
exemplo: recuperacdo avancada de petréleo, carbonatacdo de bebidas, fabricacdo de
metais, entre outros. Entretanto, para cada aplicagdo o CO:2 deve apresentar uma
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determinada pureza, 0 que requer 0 uso de processos de separacao eficientes para se
chegar ao nivel de pureza desejado (RIOS, 2015).

Uma vez capturado, o CO: precisa ser armazenado de forma segura. A distancia
para um local de armazenamento seguro e a disponibilidade e o custo de transporte de
infraestrutura também afetam a escolha da opcao de estocagem.

O CO2pode ser armazenado em reservatorios de Oleo e gas depletados, camadas
de carvdo, formacbes salinas profundas, oceanos, aquiferos, florestas, e em
reservatorios ativos de 6leo (EOR). Na Figura 3 pode-se observar algumas opcdes de

armazenamento de COo.

Figura 3 — Opc¢des de estocagem do CO2

Fonte: CARNEIRO (2017).

Em geral, os estudos indicam que as formacfes geoldgicas sdo a op¢cdo mais
abundante e atraente para as centrais térmicas dos EUA. Esta abordagem permitiria
isolar o CO2 durante milhares de anos. O isolamento de CO2 em formagfes geoldgicas
apresenta boas perspectivas devido ao grande numero de potenciais dissipadores
geoldgicos. O Departamento de Energia dos Estados Unidos (DOE) estima que 1120-
3400 bilhdes de toneladas de CO2 possam ser isoladas nas formacdes identificadas até
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agora. Além disso, com precos mais elevados do petréleo, existe um interesse crescente
na utilizacdo de CO2z para o melhoramento da recuperagédo de Oleo; e com precos mais
elevados de gas, havera um interesse crescente na utilizacdo de CO:2 para o

melhoramento da producdo de metano em leito de carvao (SANTOS, 2012).
2.2. TECNOLOGIAS DE CAPTURA DE CO2

O conceito de captura de CO2 ndo € novo para a industria, pois processos com essa
finalidade tém sido amplamente empregados no processamento de gas natural e em
industrias de processamento quimico ha mais de 60 anos. Um exemplo disso é a captura
de CO:2 de usinas elétricas, que tem sido praticada comercialmente desde o final da
década de 70, com o objetivo de utilizar o CO2 capturado para aumentar a recuperacao
de pocos de petrdleo (GUPTA et al., 2003; BARBOSA, 2009).

Como a maioria das novas tecnologias, para que possa se tornar viavel econdmica
e tecnicamente é necessario o estudo destas visando a melhoria das ja existentes, a
descoberta de novos processos e 0 desenvolvimento de matérias de alta eficiéncia. A
Figura 4 apresenta os métodos de separacdo e os materiais utilizados em cada um. A
selecdo do melhor processo para captura de CO2 depende de muitos fatores. Um deles
€ a escolha do material particulado que deseja utilizar no processo, além dos custos de
capital e de operacao, entre outros (WHITE et al., 2003).

As principais tecnologias para captura de CO: s&o: adsorgdo, separagdo por
membranas, destilacdo criogénica e absorcdo gasosa. A Figura 4 apresenta um
fluxograma com os principais métodos de separacdo do COo..

Figura 4 — Fluxograma dos métodos de separacdo do CO2

f-

Fonte: Adaptado de GADELHA (2013).
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2.2.1. Adsorcgao

Denomina-se de adsorcdo o fendbmeno termodinamico espontaneo e exotérmico, no
qual as moléculas de um fluido se aderem a uma superficie, geralmente de um solido,
sem a necessidade de uma reacdo quimica. A adsor¢cao € um processo de interfaces
gas/sélido. A area superficial € uma das caracteristicas que afeta a capacidade
adsorptiva de um determinado adsorvente (AKASH; O’'BRIEN, 1996).

O processo de adsorcao ocorre devido as forcas intermoleculares entre um gas de
um determinado fluido com a superficie de um material, 0 que permite a separacdo dos
componentes, uma vez que o gas, que apresenta afinidade com o material, tende a ficar
retido na superficie desse adsorvente. A seletividade de adsorcdo dos gases esta
diretamente relacionada com a temperatura do sistema, presséo parcial do gas, forcas
de superficie e tamanho dos poros do adsorvente (LICKS, 2008).

A principal tecnologia utilizada para separacdo do CO2 por adsor¢cdo se chama
Pressure Swing Adsorption (PSA). Essa tecnologia, entretanto, depende essencialmente
da capacidade do adsorvente em adsorver CO2 e em dessorvé-lo, o que exige o estudo

de materiais mais promissores para tornar esse processo mais viavel (RIOS, 2015).

2.2.2. Separagéo por Membranas

As membranas sdo estruturas porosas ou semi-porosas, através das quais algumas
espécies quimicas penetram mais facilmente do que outras. A separacao de gases por
membrana ocorre a partir das interacdes fisicas ou quimicas entre o gas e a membrana,
fazendo com que alguns componentes do gas passem através da membrana mais
rapidamente do que outros (LICKS, 2008).

A tecnologia de separacéo por membrana é atrativa por algumas razdes, tais como:
nao envolve mudancas de fase, ndo ha custos de processamento associados com a
regeneracao e exigem baixa manutencéo. Entretanto, esse processo pode apresentar
como desvantagens uma baixa capacidade de remocao para elevados fluxos e pobres
propriedades térmicas para as atuais membranas comerciais (KARGARI; RAVANCHI,
2012; YANG et al., 2008).
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Muitos tipos diferentes de membranas tém sido desenvolvidos para separagdes
industriais, mas, para a remoc¢ao de COz, o padrédo da industria € comumente a base de
acetato de celulose (SANTOS, 2014).

2.2.3. Destilagao Criogénica

Destilacédo é o processo mais utilizado para separar misturas liquidas, e a primeira
vista parece uma boa perspectiva para a remocao de CO2, com altas concentragdes (>
50%), do gas natural, uma vez que as pressdes de vapor dos componentes principais
séo consideravelmente diferentes.

O processo de refrigeracdo envolve uma grande quantidade de energia, hdo sendo
viavel a aplicacéo deste sistema a grandes escalas industriais. A aplicacdo deste sistema
é indicada a gases de alta presséo e concentracdo, por isso € mais indicado a sistemas
de pré-combustéo e oxyfuel (sistemas onde o combustivel € o oxigénio).

A principal vantagem esta em permitir a producéo direta de CO:2 liquido muito puro,
gue pode ser facilmente transportado. As desvantagens que estdo associadas a essa
tecnologia sdo: a quantidade de energia necessaria para refrigeracao, particularmente
em correntes de gas diluidas, e a necessidade de remover gases, tais como agua e
hidrocarbonetos pesados, que tendem a congelar e bloquear os trocadores de calor
(KARGARI; RAVANCHI, 2012).

2.2.4. Absorcao Gasosa

A absorcéo quimica é a mais comum e viavel tecnologia de pds-combustdo para
captura de COs.. Isto deve-se a maturidade assumida desta tecnologia e a sua utilizagéo
em diversas aplicacdes industriais, bem como, o fato de ser capaz de capturar CO2 a
baixas pressfes parciais. O processo envolve a reagdo do CO2 com um solvente quimico
para formar um composto intermediario com fracas ligacdes que pode ser regenerado
com a aplicacao da producao de calor do solvente original e de uma corrente de CO2. A

seletividade dessa forma de separacéo € relativamente elevada. Além disso, poderia ser
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produzida uma corrente relativamente pura em COa2. Estes fatores tornam a absorgéo
quimica adequada para a captura de CO2 dos gases de combustdo industrial (SANTOS,
2012).

Tabela 1 — Solventes de uso comercial em processos de captura de COz2

NUmero de
Solvente : ~
instalacdes
Remocédo de gases &cidos, Alcanolamina aquosa, MEA, DEA, > 1000
DGA, DIPA
Carbonato de potassio promovido a quente, Promotores > 740
organicos, Promotores inorganicos
Solvente orgéanico — alcanolamina, > 130
Sulfolana/DIPA/MeOH/MEA/DEA
Solucdo aquosa de sal de potassio de aminoacidos ~ 100
Solventes orgéanicos, Carbonato de propileno, Diaquil-éter de 73
polietileno gicol, Metanol
Dessulfurizacdo de gas em suspensdao de particulas de cal em
) i . ~ 200
agua, Sulfito de sodio

Fonte: MARTINS (2011).

O processo de separacao por absorcao é mais utilizado no tratamento de gases em
gue se deseja reduzir concentracdes altas a partes por milhdo, ou seja, para grandes
guantidades removidas. Como pode-se observar na Tabela 1, a absor¢cdo quimica
usando MEA é usada em mais de 1000 instala¢des, tornando o estudo do melhoramento
dessa tecnologia de grande importancia.

2.3. PROCESSOS DE ABSORCAO DO CO:2

Absorcdo gasosa consiste, basicamente, na transferéncia de massa de um
componente de uma fase gasosa para uma fase liquida, devido a solubilidade e a
diferenca de concentracdo entre as fases, que escoam em contracorrente em torres
recheadas que servem para proporcionar maior contato entre as fases, favorecendo a
transferéncia de massa.
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O processo de absorcdo de gases € comumente utilizado em plantas industriais
com o objetivo de producao/recuperagcdo de compostos com alto valor agregado e sua
aplicacado vem tendo grande relevancia ambiental, na reducdo de poluentes emitidos na
atmosfera, na tentativa de melhorar a qualidade do ar (LEITE; BERTOLI; BARROS,
2005).

A absorcéo é baseada na natureza das interagdes entre o solvente e 0 gas a ser
removido da corrente gasosa, pode ser classificada em: absorcéo fisica, absorcao
guimica com reacdao irreversivel e absorcdo com reacéao reversivel.

A maioria dos processos comerciais de absor¢cdo envolve sistemas nos quais o
soluto gas reage com o solvente liquido. Em geral, o efeito da reacdo quimica é o de
aumentar a taxa de absorcéo, bem como a capacidade do solvente liquido em dissolver
o0 soluto gas, comparado com o0s sistemas onde a absorcdo € puramente fisica
(AZEVEDO, 1996).

2.3.1. Absorcéao Fisica e Quimica

Absorcdo fisica € mais usada quando os gases &cidos presentes no gas
representam uma fracdo apreciavel da corrente gasosa total, o custo de remové-los
através de solventes quimicos, que demandam uma grande quantidade de calor na etapa
de regeneracao, pode ser fora de proporcdo quando comparado ao valor do gas tratado.
(KOHL e NIELSEN, 1997).

A capacidade dos solventes fisicos absorverem o CO:2 € fun¢éo da presséo parcial,
seguindo a lei de Henry (para misturas de gases ideais). Logo, a elevadas pressodes
parciais ha o favorecimento da absorcéo fisica.

O primeiro processo comercial se baseou em um solvente fisico organico, o
metanol, que tem sido usado para aplicacdes de gas de sintese onde a remocéo de
outras impurezas além de CO2e H2S é requerida. Este processo opera a temperaturas
muito baixas, devido a alta volatilidade do metanol, que é um dos maiores inconvenientes
do uso deste solvente. Apesar de seu baixo custo e de possuir propriedades fisico-
quimicas favoraveis, como baixa viscosidade e baixa tenséo superficial (Que reduz sua

tendéncia a formacado de espuma), sua alta volatilidade com consequente perda por
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vaporizagao faz com que o metanol ndo seja considerado aplicavel & maioria dos servigos
de tratamento de gas, embora continue encontrando aplicacao na purificacdo de gas de
sintese derivado da gaseificacdo de 6leo pesado ou carvdo (MOKHATAB et al., 2006).

Geralmente, os solventes fisicos sdo estaveis tendo uma boa seletividade e
capacidade de absorcédo de CO2 e uma baixa capacidade para remogdo de outros
constituintes primarios do fluxo de gas. A maioria dos solventes fisicos utilizados sé&o
organicos com elevados pontos de ebulicdo e baixas pressdes de vapor a temperatura
ambiente. Além disso, devem possuir baixa viscosidade, baixa ou moderada
higroscopicidade e serem poucos COorrosivos.

Em sua forma mais simples, plantas de absor¢cdo com solventes fisicos requerem
pouco mais que uma coluna absorvedora, um vaso expansor atmosférico e uma bomba
de reciclo. Ndo € necessario, ha maioria das vezes, vapor ou outra fonte de calor. Uma
vez que os gases acidos absorvidos sdo dessorvidos da solucdo solvente através da
reducdo de pressdo para pressdo atmosférica, a concentracdo de gases acidos na
solucéo pobre corresponde a concentracdo de equilibrio a pressédo parcial de gases
acidos de 1 atm e esta, consequentemente, representa a pressao parcial minima tedrica
de gas acido na corrente de gas tratado. A regeneracgao térmica do solvente geralmente
€ necessaria para que se possa atingir um nivel de regeneracdo compativel com o grau
de pureza requerido para o gas tratado. Vacuo ou injecao de gas inerte também podem
ser aplicados na regeneracéo do solvente para se obter um grau maior de purifica¢do do
gas tratado (KOHL e NIELSEN, 1997).

A absorcdo quimica refere-se aos processos onde um gas é absorvido em um
solvente liquido pela formacédo de um composto quimicamente ligado, que pode ocorrer
de forma reversivel ou irreversivel. Para o caso da absorcdo com a reacao irreversivel, o
produto formado na reacdo ndo se decompde, inviabilizando a reutilizacdo do solvente
no processo. Um exemplo de absorcéo reversivel é o de CO2 em presenca de solucao
de aminas, na qual pode ocorrer em baixas pressdes, em que a amina tem uma alta
capacidade de absor¢céao de CO:2 e a possibilidade de regeneracao.

Derivados de amina como a monoetanolamina (MEA), a dietanolamina (DEA), a
trietanolamina (TEA), metildietanolamina (MDEA), diisopropanolamina (DIPA), 2- amino-
2-metil-1-propanol (AMP) e diglicolamina (DGA) tem sido as principais alcanolaminas
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usadas em aplicacdo comercial (BARBOSA, 2010). A Tabela 2 mostra as propriedades

dos diferentes tipos de solventes.

Tabela 2 — Propriedades de diferentes tipos de solventes

Propriedades MEA* DEA* TEA* MDEA*  DIPA* ‘ DGA*
Peso Molecular | 61,09 | 10514 | 149,19 | 119,17 | 133,19 | 105,14
Densidade
. 1,0919 0,9890
EOG/IZ%IX?: L0179 | (35p000) | 11258 | 10418 | ,0nlory | 1,0550
Ponto de ebulicdo
760(°C) y 171 Decomp 360 2472 248,7 221
50 nTr;lang 100 187 244 164 167 -
10 mmHg 69 150 208 128 133 -
P[ﬁﬁfﬁg gezz)’%%or 0,36 0,01 0,01 0,01 0,01 0,01
Calor de 288
vaporizacao Btu/lb 355 169 5 °C 230 223 184,5 219,1
alatm ( 5 °C)
C“Stogfgfﬁ'mado 0,59 0,6 0,61 1,40 - 0,93

* Dados de Union Carbide Chemicals Company (1957) exceto para custo.
** Dado de Jefferson Chemical Company, Inc. (1969) exceto para custo. *** Kenney (1995).

Fonte: Adaptado de KOHL e NIELSEN (1997).

O processo geral de absorcao quimica de CO2 com amina corre na planta mostrada
na Figura 5. O gas 4cido € alimentado no absorvedor pelo fundo da coluna e a solugéo
de amina é alimentada pelo topo. A corrente gasosa entra em contato em contracorrente
com o solvente quimico que absorve o CO:2 reagindo quimicamente com ele. A corrente
de amina rica em CO2 que sai pelo fundo da coluna passa pelo trocador de calor, onde é
aguecida com a corrente de fundo que sai do separador (stripper) para alimentar o
separador. O gas pobre em CO:2 que sai do absorvedor € expelido a atmosfera.

No topo do separador entra a corrente de amina rica em CO2 que é aquecida com
vapor para separar o CO2 da amina. O CO:2 sai pelo topo do separador para ser

comprimido e armazenado ou transportado. Enquanto isso, no fundo, sai a amina pobre
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em CO:2 que sera recirculada ap0s sua passagem pelo trocador de calor, onde

recomecara o ciclo (ALIE et al., 2005).

Figura 5 — Processo de absor¢ao do CO2 com amina
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Fonte: Adaptacéo de Alie et al. (2005).

2.3.2. Absorgéo de CO2com MEA

Estudos anteriores mostraram que os sistemas de absorcao de CO2 em aminas sao
0s mais indicados para as centrais térmicas pelo seguinte motivo: sédo sistemas eficazes
para diluir correntes de COg2, tais como 0s gases da combustdo do carvdo, que
normalmente contém apenas cerca de 10-12% de CO:2 por volume. Estas unidades séo
operadas em temperatura e pressdo normais.

Quando utilizado em usinas térmicas para capturar CO2 em sistemas de poés-
combustdo de CO2, o gas de combustdo é borbulhado através do solvente em uma
coluna absorvente empacotada. Em seguida o solvente passa atraveés de um regenerador
onde o CO2absorvido é expulso (stripped) do solvente utilizando vapor em contracorrente

a 100 — 120 °C. O vapor d’dgua condensa, originando um fluxo de CO2 de alta
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concentracéo (> 99%), que pode ser comprimido para utilizagdo comercial ou estocagem.
O solvente pobre é refrigerado a 40 — 65 °C e reciclado na coluna absorvente (HERZOG;
GOLOMB, 2004).

Segundo Cullinane (2005), as aminas aquosas sao solventes considerados um dos
mais efetivos. Existem uma grande variedade de alcanolaminas utilizadas como
absorvente, algumas inclusive sao especialmente desenvolvidas para esta finalidade. No
entanto, a amina mais utilizada em processos com pressfes parciais mais baixas para
captura de CO2 é a monoetanolamina (MEA) e, com isso, tem sido estudada com mais
intensidade. Diferentes modelos termodinamicos tém sido utilizados para descrever o
comportamento de equilibrio de CO2 em solu¢gbes aquosas de alcanolamina, em
particular, de MEA.

A MEA é um composto organico de formula CH2(NH2)CH20H, ou seja, € ao mesmo
tempo um &lcool primario (devido ao grupo hidroxilo) e uma amina primaria (devido ao

grupo amina), como apresentado na Figura 6.

Figura 6 — Estrutura Molecular da Monoetanolamina.

OH

Fonte: SANTOS (2012).

As reacdes nas quais o diéxido de carbono esta presente em solucdes alcalinas nao
chegam a ser instantaneas. O fato de o CO2 ser um acido de Lewis, que necessita ser
hidratado antes de reagir com uma base, faz com que a transferéncia de massa ocorra
no regime rapido de reac&o. Assim, a eficiéncia de remocéo de CO2 na absorgcéo € uma
funcdo de varios parametros que afetam o equilibrio gas-liquido (por exemplo, caudal,
temperatura, pressédo, composicdo dos gases de combustdo, concentracdo de COz,
concentracdo de amina) (AZEVEDO, 1996; SANTOS, 2012).

A reacéo principal do processo esta descrita na Equacéo 2.1, em que ocorre uma

neutralizacédo acido-base formando um sal carbonatado soluvel:
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C,H,O0HNH, + H,0 + CO, & C,H,0HNHZ + HCO3 (2.1)

Esta reacao € reversivel, permitindo que o gas CO:2 seja liberado por aquecimento
na coluna de regeneracdo da MEA carbonatada. Em consequéncia, a amina nao €&
consumida e pode se reciclada continuamente no processo que opera em ciclos de
absorcao e dessorcao, permitindo seu uso como absorvente. A frequente repeticdo do
ciclo tende a formar contaminantes, gerando produtos pesados de dificil remocao que se
acumulam e podem causar grandes reducdes na eficiéncia e problemas na operacéo do
sistema (SILVA e SVENDSEN, 2006).

Um problema significante com a técnica de absor¢éo utilizando a MEA em suas
formas correntes € a perda do solvente, com o tempo, por degradacdo da amina, que
pode ser definida pela fracdo desativada da amina presente que ja ndo esta disponivel
para capturar CO2. Os subprodutos da degradacdo da MEA séao conhecidos pelo
decréscimo da eficiéncia da captura do CO2 e tem também implicacdes no mecanismo
de corrosdo. Em regra, para compensar esta degradacdo, a amina é destilada para
remogao dos subprodutos e é adicionada, continuamente, amina “fresca” para o sistema.
A degradacéo é influenciada pela temperatura, concentracao da amina, carga de CO:z e
pela presenca de oxigénio. (STRAZISAR et al., 2002; SANTOS, 2012).

O resfriamento e o aguecimento do solvente, o bombeamento e a compressao
requerem energia do ciclo térmico da usina, diminuindo a eficiéncia térmica do sistema.
Estima-se que a etapa de regeneracao sera responsavel por mais da metade dos custos
de processo global, principalmente devido ao alto consumo de energia para a

regeneracao de solventes (LICKS, 2008).

2.3.3. Descricao da Configuracao de Processos de Absorcao do CO:2

2.3.3.1. Absorc¢éo Padrao

O processo tipico de remogéo de CO2 de gases de exaustdo por absorgéo usando

MEA consiste em uma coluna de absor¢éo, uma coluna de destilagdo, um trocador de

28



calor e de equipamentos auxiliares. A Figura 7 mostra as configuracbes do processo
padrdo de absorcdo de CO2. O gas de exaustao entra na coluna de absorcao na parte
inferior, que sobe devido a flutuabilidade. Ao mesmo tempo, uma solu¢cdo aquosa de
amina, que consiste principalmente em solvente/agua/COz2, entra no topo e flui para
baixo. Devido a disposicao dentro da coluna, os gases de exaustdo e a solugdo aquosa
terdo uma grande superficie de contato, que sera responsavel pela absorcédo do CO2 na
solucédo aquosa. Desse modo, a saida na parte superior da coluna de absorcao tem um

teor de CO2 mais baixo e a solucéo aquosa rica em COz ira sair no fundo.

Figura 7 - Fluxograma do processo de absorcao padrao
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Fonte: Autoria Propria (2017).

Dentro da coluna existe uma disposicdo que otimiza a superficie de contato
liquido/vapor. Esta disposicdo pode ser placas, embalagens estruturadas ou aleatérias.
Cada placa pode ser chamada de estagio, e 0 niumero de estagios € um dos fatores que
decidem quanto CO2 que sera removido. Na teoria, pode-se assumir equilibrio quimico e
liguido/vapor sobre cada placa. Mas, na realidade, existe um desvio entre a alteracéo da
composicdo para o equilibrio e a alteragédo real da composicdo dos componentes. Este

desvio é o que decide a eficiéncia em cada placa. Essa eficiéncia pode ser chamada de
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eficiéncia de Murphree, e relaciona a concentracdo do soluto que realmente sai do prato
com a concentragdo de equilibrio que sairia do prato (i, 2012).

A patrtir do fundo da coluna de absorcéo, a corrente liquida (amina rica em COz2)
sera bombeada e passara através de um trocador de calor, em que a amina rica sera
aguecida. Em seguida, a amina rica entrara na coluna de dessorcao (stripper). No stripper
h& um condensador no topo e uma caldeira no fundo. Nessa parte do processo, o CO2
vaporiza a partir da mistura aquosa.

O vapor sobe e o liquido, que consiste principalmente no solvente e na agua, flui
para baixo na coluna. Deste modo, a amina pode ser reutilizada, enquanto que o CO2 a
partir da corrente de topo € capturado e esta pronto para transporte e armazenamento
como um elo na cadeia de CCS. No stripper, o principio sobre a eficiéncia de Murphee
também é valido.

A patrtir do fundo do stripper, a parte liquida (amina pobre em CO2) é bombeada
atraves do trocador de calor, onde a amina pobre sera arrefecida. Apos deixar o trocador
de calor, a temperatura ainda esta elevada, logo, a corrente € arrefecida, novamente, por
outro trocador de calor que utiliza fluidos baratos e disponiveis, como a agua.

A amina pobre deve ser arrefecida até a temperatura de absor¢cédo antes de entrar
no absorvedor. Neste ponto a amina pobre é misturada com uma corrente de make-up
de 4gua e de amina. Esses fluxos sdo usados para reabastecer a amina e agua perdidas
dos fluxos de produto que saem do sistema. Quando essas correntes sdo misturadas
juntamente com a corrente de amina pobre o fluxo misturado entra na coluna de absorcao

para cumprir o ciclo.

2.3.3.2. Recompressao de Vapor com Separacdo da Amina Pobre

A configuracao do processo de absorgéo de CO2 por recompressao de vapor com
separacdo da amina pobre € apresentado em Birkelund (2013). Existem algumas
diferencas de modificacdo do processo de absorcao padrdo em relagdo ao processo de
absorcdo por recompressédo de vapor com separacdo da amina pobre, como pode-se

observar na Figura 8.
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Figura 8 — Fluxograma do processo de absorcéo por recompresséo de vapor com
separacao da amina pobre

Corrente de CO!I

Cooler 2 ( Eﬁf ) .

Condensador

Gas limpo

- S
B | |
S S
o m Cooler 1 Trocador T
R U i de Calor R
NN 7 :
E — L1 P
D P
Compressor 1 o Compressor 2 E
Gas de exaustdo | i R R
Vaso .
| ) [ Reboiler

-

Amina g ;
Rica Aminal

Bomba 2 Pobre

Cooler 3 E ? Bomba 1 Compressor 3

Bomba 3

Fonte: Autoria Propria (2017).

As principais altera¢des na configuracdo do processo séo as seguintes:

e Um vaso separador extra, um compressor, uma bomba, um resfriador, um aumento
na complexidade do trocador de calor;

e A corrente de amina pobre do separador € dividida em duas correntes no separador;

e A carga do reboiler diminuira devido ao fluxo extra proveniente do compressor;

e E necessaria alguma eletricidade adicional para operar os compressores;

e Podem ser necessarias pequenas modificacbes para o trocador de calor;

e O stripper precisa acomodar um ligeiro aumento no fluxo de vapor devido a corrente
introduzida;

e A carga de CO2 (mol CO2/mol MEA) na amina pobre diminuira, porém, a carga de
COz2 na corrente de amina rica que deixa o absorvedor sera aproximadamente igual.
Isto significa que é necessaria uma taxa de fluxo de amina pobre mais baixa para a

mesma quantidade de CO2 removida.
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A partir do fundo do stripper, o liquido passa através de uma valvula que reduz a
pressao na corrente. Esta reducdo de presséo faz com que parte do liquido se vaporize.
A mistura liquido/vapor passa por um vaso flash, onde vapor e liquido sdo separados.

O vapor que sai do tanque de separacao € ligeiramente arrefecido no trocador de
calor e recomprimido antes de entrar na coluna de dessorgéo. Fazendo isto, o calor nesta
corrente provoca uma reducdo no gasto energético do reboiler, porém, ha a adicdo de
uma energia extra para o compressor adicionado ao sistema. Enquanto a parte de vapor
€ recomprimida, o liquido do tanque de evaporacdo segue para uma bomba e um
refrigerador, que deixam a corrente na pressao e temperatura desejada e segue o mesmo
caminho que no processo de absorcao padrao.

Para um processo de absorcao por recompressao de vapor com separacao da
amina pobre h4 um pequeno aumento na quantidade de equipamento fisico. Este
aumento so é considerado para aumentar o custo total de aquisi¢cao para o processo. No
entanto h4 uma reducdo da energia total, devido a redugcdo do gasto energético do
reboiler, apesar do acréscimo de energia devido ao compressor, a bomba e ao

refrigerador adicionados (di, 2012).

2.4. SIMULACAO DO PROCESSO DE ABSORCAO DE CO

Os simuladores de processo permitem realizar uma avaliacao rapida e confiavel de
diversos processos, usando as relacdes basicas de engenharia, como balan¢co de massa
e de energia, equilibrio quimico e de fases e a cinética de reacdo, fornecendo dados
termodinamicos, condicbes operacionais reais e dados Uteis para 0 projeto, como 0s

custos estimados de equipamentos e servicos.
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Figura 9 — Etapas principais para simulacdo de um processo
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Fonte: MELLO (2013).

Com o uso de simuladores, também € possivel analisar e/ou otimizar a sequéncia
operacional dos elementos que compdem o0 processo, identificar restricdes e prever o
comportamento de instalacfes existentes que podem ser submetidas a varias condicdes
de operacado, a fim de prever a resposta do processo as modificacdes, fornecendo
informacdes suficientes para planejar melhor a operacdo (CARICO; MACIAS, 2007).

A obtencéo de dados de qualidade em simuladores requer alguns cuidados quanto
a escolha do modelo termodinamico correto, visando a melhor representacgéo do sistema,
e a escolha adequada do método de calculo dos equipamentos envolvidos (MARTIN,
2011). Para simulac¢des de um processo envolvendo aminas, € importante o uso de um
pacote termodinamico robusto.

Mirzaei et al. (2009) analisaram a absor¢céo de CO2 com MEA e MDEA utilizando os
simuladores ASPEN PLUS® e ASPEN HYSYS®. Os pacotes utilizados foram o
ELECTNRTL e o Pacote de Aminas visando analisar a influéncia da temperatura, da taxa

de circulacdo de solvente e da concentracdo da amina.
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Dave et al. (2009) apresentaram uma simulagdo realizada no ASPEN® para
absorcdo de CO2 de uma corrente de uma planta de geracédo de energia. As aminas
avaliadas foram a MEA, AMP e MDEA e foram comparadas com absorcdo em amoénia
aguosa. Os coeficientes globais de transferéncia e os loadings de CO2 para as solucdes
de amonia aquosa foram gerados experimentalmente.

@i (2007) simulou o processo de absor¢cdo com aminas acoplado a um ciclo
simplificado de geracao de energia (turbina a gas). A simulacéo foi realizada no ASPEN
HYSYS®e usou o Pacote de Aminas (Kent/Eisenberg e Li-Mather). Esse simulador ainda
dispbe de pacote para eletrdlitos em solugdo aquosa onde se pode usar diversos modelos
de equilibrio e de um maddulo para coluna (Ratefrac) que leva em conta a cinética das
reacdoes envolvidas em cada estagio da coluna. A simulacédo utiliza a eficiéncia de
Murphree para cada estagio, tanto para colunas de pratos ou recheadas. Os autores
sugeriram a possibilidade da combinagcdo de um modelo para a planta de geracao de
energia e outro para a planta de absorcdo como ponto de melhoria na otimizacao
energética e de custos.

Sohbi et al. (2007) simularam uma planta de absorcdo de CO: e H2S de gés natural
utilizando o ASPEN HYSYS® (Pacote de Aminas) com o intuito de avaliar a utilizacéo de
misturas de aminas (MDEA, MEA e DEA) em diversas propor¢des buscando os melhores
resultados em termos de eficiéncia da remocéo, temperatura de absorcdo e perda de
agua.

A construcdo do modelo de simulacdo € elaborada segundo a sequéncia de
especificacdes: dos componentes, o método de célculo das propriedades, das correntes
de entrada, dos modelos de operagfes unitarias (MELLO, 2013).

3. METODOLOGIA DA SIMULACAO
3.1. COMPONENTES E CONDICOES DE ALIMENTACAO
Em geral, os processos de absor¢cdo de CO:z envolve os seguintes componentes:

MEA, COz2, Oz, N2 e H20. As simulagdes contemplam o tratamento de um gas de exaustao
com composicao descrita na Tabela 3, para remogdo do CO2z contido no mesmo. Os

34



valores de composi¢do do gas de exaustdo foram adotados com base nos trabalhos
realizados por Moholt (2005) e Vamraak (2004), em que simularam plantas de geracéo
de energia a partir da combustao do gas natural, a qual gerou o referido gas de exaustao.

Foi utilizado dois fluxogramas de processos, o do processo padrédo de remocéo de
CO2 e o processo recompressao de vapor com separacdo da amina pobre de COg2,
simulados anteriormente por Birkelun (2013). As condi¢cdes de temperatura, pressao,
composicao e vazédo da alimentacdo do gas de exaustdo estdo descritas nas Tabela 3 e
Sao iguais para ambos 0S processos.

@i (2012) afirmou que a temperatura 6tima de alimentacéo do gas de exaustdo na
coluna de absorcéo € aquela que resulte em uma menor altura da coluna, e calculou que
os valores devem estar entre 35 e 40 °C. Na literatura, valores entre 40 e 50 °C sdo mais
frequentemente encontrados, mas nao ha referéncias a um valor otimizado. Licks (2008)
afirmou que temperaturas acima de 50 °C pode degradar o solvente, obtendo uma menor
eficiéncia na absorgéo do COo..

Kohl e Nielsen (1997) informaram que a corrente de amina dever ter até 30% em
massa de MEA para evitar a corrosdo de equipamentos, podendo ser adicionados
inibidores de corrosao para evitar que tal concentracdo exceda esse limite.

A pressao tipica de um gés da exaustédo € em torno de 101,3 kPa. Esta presséo foi
também considerada nas simulacdes dos trabalhos de Birkelun (2013) e @i (2012). Foi
adotada a mesma vazao molar da corrente de gas de exaustédo de Birkelun (2013), para
gue fosse possivel uma comparacéo entre a recuperacao de CO: obtida nas simulacdes

deste trabalho e as encontras em Birkelun (2013).

Tabela 3 - Dados da corrente de alimentacdo do gas de exaustao

Parametro Valor
Composicao N2: 76 %mol
CO2: 3,3 %omol
H20: 6,9 %mol
0O2: 13,8 %mol

Temperatura 40 °C
Pressao 101,3 kPa
Fluxo molar 1,091 x 10° kmol/h

Fonte: Birkelun (2013).
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e Processo de Absorcao Padrao

As composicdes e vazdes das correntes de alimentacdo da solucdo de MEA estdo
listadas na Tabela 4, junto com as demais condi¢cdes de operacéo.

Os valores de temperatura encontrados na literatura para a alimentagéo da solucao
de amina sdo 0s mesmos que para a temperatura do gas de exaustéo, entre 35 e 40 °C.
O fluxo molar adotado foi o mesmo utilizado por Birkelun (2013), para que fosse possivel

comparar os resultados deste trabalho com os apresentados em Birkelun (2013).

Tabela 4 — Especificacdes da corrente de amina para o processo de absorcao padrao

Parametro Valor

Composicéao MEA: 29 %m/m
CO2: 5,5 %m/m
H20: 65,5 %m/m

Temperatura 40 °C
Pressao 101,3 kPa
Fluxo molar 1,6 x 10°kmol/h

Fonte: BIRKELUN (2013).

e Processo de Absorcéo por Recompressao de Vapor com Separagdo da Amina
Pobre

As composicdes das correntes das solu¢des de MEA utilizadas na simulacdo desse

processo estdo listadas nas Tabelas 5, 6 e 7, junto com as demais condi¢cdes de

operacédo. Tais especificacdes foram as mesmas utilizadas por Birkelun (2013).

Tabela 5 — Especificacdo da corrente de amina que entra no absorvedor

Parametro Valor

Composicéao MEA: 27 %m/m
COz2: 4,4 Y%om/m
H20: 68,6 %m/m

Temperatura 40 °C
Pressao 101,3 kPa
Fluxo molar 4,55 x 10*kmol/h

Fonte: BIRKELUN (2013).
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Tabela 6 — Especificagcdo da corrente de amina semi-limpa que entra no absorvedor

Parametro Valor
Composicao MEA: 29 %m/m
C0O2: 5,1 %m/m
H20: 65,9 %om/m

Temperatura 40 °C
Pressao 101,3 kPa
Fluxo molar 5,29 x 10*kmol/h

Fonte: BIRKELUN (2013).

Tabela 7 — Especificagdes da corrente de amina que entra no stripper

Parametro Valor
Composicéao MEA: 2,8 %m/m
CO2: 7,9 %om/m
H20: 89,3 %m/m

Temperatura 40 °C
Pressao 101,3 kPa
Fluxo molar 1689 kmol/h

Fonte: BIRKELUN (2013).

3.2. PACOTE TERMODINAMICO E METODO DE RESOLUCAO DA COLUNA

Os pacotes termodinamicos que podem ser usados no ASPEN HYSYS® para
descrever bem a reacdo do CO2 com a MEA s&o o NRTL, que usa o modelo e-NRTL, e
o Pacote de Aminas, que engloba os modelos de Li-Mather e Kent-Eisenberg.

O Pacote de Aminas € modificado para simular o comportamento trifasico. O
fundamento termodin&mico € o equilibrio de fases liquido-vapor e o equilibrio quimico na
fase liquida. Este pacote também é capaz de simular solventes misturados constituidos
por duas das seguintes aminas: MEA, DEA, MDEA, TEA, DGA e DIPA. Os dados de
propriedades quimicas e fisicas tém algumas restricbes ligadas aos componentes,
concentracdo de amina, pressao e temperatura (Martins, 2010; Birkelun, 2013). As faixas

de restricao relevantes estao descritas na Tabela 8.
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Tabela 8 — Restricdes do Pacote de Aminas

Componente/Variavel Informacéo de Restricdo

Gases acidos COg, H2S, COS, CS2
N&o-Hidrocarbonetos H2, N2, O2, CO, H20
Concentracdo de MEA 0 —30% em peso

Presséo 0,00007 — 2068 kPa

Temperatura 25-126 °C

1,0 mol de géas acido/mol de alcanolamina

Fonte: BIRKELUN (2013).

e Modelo Eletrolito-NRTL

Renon e Prausnitz (1968) desenvolveram a equacdo NRTL (Non-Random, Two-
Liquid) baseados no conceito de composicao local, aplicavel a sistemas de miscibilidade
parcial. O trabalho de Chen et al (1982) e Chen e Evans (1986) sdo referéncias
importantes para o sistema com eletrélito, pois estes autores adaptaram o modelo NRTL
desenvolvido por Renon e Prausnitz (1968).

Chen et al. (1982) estudaram o modelo relacionando a energia de excesso de Gibbs
com duas contribuicdes: uma para interacées ion-ion de longo alcance e outra para
interag@es locais, e com isso é possivel calcular os valores do coeficiente de atividade da
fase liquida em sistemas com solventes eletroliticos.

Chen e Evans (1986) introduziam um novo equacionamento, estendendo a
aplicabilidade do modelo para modelar sistemas eletroliticos mistos. A contribuicdo desse
equacionamento representa a transformacao do estado de referéncias de ions a partir da
solucéo de solvente misto a diluicdo infinita, para solucdo aquosa a diluicéo infinita.

O modelo e-NRTL ¢ ideal para sistemas fortemente néo ideais, por fornecer uma
boa representacdo dos dados experimentais, embora seja necessarios dados de boa
qualidade para estimar os parametros. Este modelo utiliza solugdo aquosa a diluicéo

infinita como estado de referéncia para os ions.
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e Modelo de Li-Mather

Li e Mather (1994) publicaram um modelo que foi capaz de prever as solubilidades
de CO2 em misturas aquosas de aminas. Os parametros para MEA-DEA foram dados. O
modelo é baseado no coeficiente de atividade. Faz uso do excesso de energia livre de
Gibbs para explicar as ndo idealidades, prever o equilibrio vapor-liquido usando
parametros de interacdo obtidos de dados experimentais e prever as interacfes
eletrostaticas, essa funcdo em excesso é composta por contribuicdes de forcas de curto
alcance e forgas de longo alcance.

O modelo prevé concentracdes de varias espécies ibnicas e moleculares na fase
liguida quando se tem um gés dissolvido em uma solucao de amina aquosa (Kohl et al.,
1985). A escolha dos estados de referéncia padrdo para todos os solventes € o liquido
puro a temperatura do sistema e sua pressao de vapor. O estado padrao das espécies
ibnicas € a solugdo aquosa ideal infinitamente diluida & temperatura e pressdo do
sistema. Os coeficientes de Henry sdo também referidos a solu¢éo aquosa infinitamente
diluida.

e Modelo de Kent-Eisenberg

Um dos primeiros modelos para aplicagdes envolvendo CO2 e aminas € um dos
mais utilizados foi publicado por Kent e Eisenberg (1976). Eles representam as pressoes
parciais de H2S e CO2 em solugdes de MEA e DEA, assumindo coeficiente de atividade
e fugacidade da fase vapor igual a 1 e ajustaram duas das constantes de equilibrio
quimico que descrevem o sistema com dados experimentais. Jou et al. (1982)
modificaram este modelo, incluindo aminas terciarias.

Coelho (2007) em seu trabalho de modelagem e simulacdo de processos de
absorcdo, fez um estudo comparativo dos pacotes NRTL e Kent-Eisenberg, e 0s
resultados concluem que o pacote de Kent-Einsenberg tem melhores resultados na
coluna de absorgéo.

Martins (2011) avaliou o processo de absorcdo de CO2 com aminas usando 0
ASPEN HYSYS®, simulando o processo com os trés modelos termodinamicos e
comparando os valores, pode-se observar que nos resultados obtidos que os modelos
de Kent-Eisenberg e Li e Mather fornecem valores muitos similares, j& o modelo NRTL
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(sem reacoes) fornece resultados muito divergentes dos demais, em especial no que diz
respeito a vazdo e concentracdo de CO2, 0 que mostra a falta de capacidade desse
modelo, sem considerar reac&o quimica.

O Aspen Hysys® fornece diversos métodos de resolucéo para solucéo dos calculos
das colunas, o que inclui: HYSIM Inside Out, Modified HYSIM Inside-Out, Newton
Raphson Inside-Out, Sparse Continuation Solver, Simultaneous Correction e OLI Solver.

Birkelun (2013) e @i (2012) observaram que o método Modified HYSIM Inside-Out
€ 0 que obtém melhores resultados de conversdo na coluna de absorcéo e destilacéo.

O modelo e o solver escolhido foram, respectivamente, Kent-Eisenberg e o Modified
HYSIM Inside-Out. O pacote termodinamico e o método de resolucao das colunas foram

usados em ambas simulacdes desse trabalho.

3.3. CONDICOES OPERACIONAIS

A coluna de absorcéo foi simulada com pressao de 1 bar e temperatura de 40 °C,
devido as especificagdes das correntes de entradas, a eficiéncia de Murphree foi adotada
com base na literatura.

A altura da coluna de absorcao € um dado de projeto importante, € obtida através
de uma relacd@o entre 0 niumero de estagios tedricos e a sua eficiéncia e estagios reais.
Os programas de simulacdo de processos tradicionalmente utilizam estagios ideais em
calculos de coluna de absorcdo. Uma maneira simples de melhorar o calculo de estagio
ideal em um programa de simulagcdo de processo tradicional € usar as eficiéncias de
Murphree (EM) para uma altura de empacotamento especifica.

Birkelun (2013) e @i (2013) calcularam o valor da eficiéncia de Murphree de 0,15 e
0,25, respectivamente, e os valores de altura e didametro da coluna de absorcao. O valor
usado neste trabalho foi de 0,15 e os valores de altura e didametro da coluna estéo listados
na Tabela 9, para cada processo.

Tabela 9 - Valores de altura e diamentro das colunas de absorgéo.

Processo | Altura (m) ' Diametro (m)
Padréo 16 17,3
Recompressao 35 17,3

Fonte: BIRKELUN (2013).
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Na literatura, valores de 1,5 a 2,2 bar sdo mencionados para a coluna de dessorcao
num processo de recuperacdo da amina (Tobiesen et al., 2005; Freguia e Rochelle,
2003). Uma baixa presséo no stripper acarreta em uma regeneragao melhorada (menor
teor de CO2 na amina pobre).

A pressao na coluna de regeneracao de amina depende da temperatura permitida
do reboiler. Essa temperatura dard uma certa pressao parcial de agua no fundo. Uma
pressao total razoavel €, portanto, uma acima desta presséo parcial de agua. Com 30%
em peso de MEA, verifica-se que 2,0 bar esta proximo do 6timo.

A temperatura adotada no reboiler foi de 120 °C. Na literatura sdo sugeridas
temperaturas entre 110 e 130 °C para o reboiler. As vantagens do uso desse valor de
120 °C é a reducédo da degeneracao da MEA, a reducéo de problemas de operacéo e a
reducado da pressao do vapor.

O uso da temperatura de 120 °C d4 uma carga na amina de recuperacdo de
aproximadamente 0,25 mol CO2 / mol de MEA, quando o refluxo na coluna de dessorgéao
€ mantido o mais baixo possivel. Uma temperatura mais elevada vai conseguir menor
carga, o que ira reduzir a taxa de circulacdo e o consumo de energia por kg de CO:2
capturado. Espera-se que cerca de 120 °C seja um trade-off razoavel entre esses fatores
(31 2012).

A coluna de stripper precisa de algum refluxo para evitar que a amina termine no
produto de CO:z. A relacdo de refluxo esta ligada a temperatura do condensador. A taxa
de refluxo tem pouca influéncia sobre o investimento total ou o custo de operacdo da
planta. Espera-se um refluxo pequeno. Um refluxo maior levara ao consumo de vapor
desnecessario.

Na literatura, as condicdes no topo do stripper sdo especificadas de diferentes
maneiras. O estagio de alimentacédo para a coluna de recuperacao esta normalmente
localizado proximo ao topo. A temperatura do condensador, a concentracao de CO2 ou 0
refluxo podem ser especificados.

Neste trabalho, espera-se que a temperatura ideal do condensador seja aquela que
ofereca o menor refluxo possivel, em que foi usado o valor de 0,4. O baixo valor de refluxo

acarreta no baixo consumo de energia e um condensador menor.
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As bombas e compressores foram simulados com valores de eficiéncia adiabatica
de 75%. As especificacbes das condi¢cdes de operagao do processo de absorgéo padréo
e do processo de absorcdo por recompressao de vapor com separacao da amina pobre

sdo sumarizados nas Tabelas 10 e 11, respectivamente.

Tabela 10 — Especificacbes do processo de absorcéo padréo

Parametros Valores

Estagios do absorvedor 14
Eficiéncia de Murphree do absorvedor | 0,15
Estagios do stripper 10 + condensador + reboiler
Eficiéncia de Murphree do stripper 1
Temperatura do reboiler 120 °C
Taxa de refluxo do stripper 0,4
Presséo de entrada da bomba 1* 1 bar
Presséo de saida da bomba 1* 2 bar
Eficiéncia adiabatica da bomba 1* 75%
Temperatura de saida da amina rica do | 104,5 °C
trocador

Presséo de entrada da bomba 2** 1 bar
Pressédo de saida da bomba 2** 4 bar
Eficiéncia adiabatica da bomba 2** 75%

Fluxo de Make-up de amina 45 kmol/h
Fluxo de Make-up de 4gua 6150 kmol/h

*1 - da corrente de amina rica; **2 - da corrente de amina pobre
Fonte: Autoria Prépria (2017).

Tabela 11 — Especificacdo do processo de absorcao por recompressao de vapor com
separacao da amina pobre

Parametros Valores

Estagios do Absorvedor 24
Eficiéncia de Murphree do Absorvedor | 0,15
Estagios do Stripper 6 + condensador + reboiler
Eficiéncia de Murphree do Stripper 1
Temperatura do Reboiler 120 °C
Taxa de refluxo do Stripper 0,4
Pressao do vaso separador 1 bar
Presséo de entrada da bomba 1* 1 bar
Pressdo de saida da bomba 1* 2,91 bar
Eficiéncia adiabéatica da bomba 1* 75%
Temperatura de saida da amina rica do | 104,5 °C
trocador
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Pressao de entrada da bomba 2** 1 bar

Pressdo de saida da bomba 2** 3 bar
Eficiéncia adiabatica da bomba 2** 75%
Eficiéncia adiabética do compressor 75%
Presséo de entrada do compressor 1 bar
Presséo de saida do compressor 2 bar

Temperatura de entrada do compressor | 99,4 °C
Temperatura de saida do compressor | 120 °C

Presséao de entrada da bomba 3*** 1 bar
Presséao de saida da bomba 3*** 1,11 bar
Eficiéncia adiabatica da bomba 3*** 75%

Fluxo de Make-up de Amina 45 kmol/h
Fluxo de Make-up de Agua 6150 kmol/h

*1 - da corrente de amina rica; **2 - da corrente de amina pobre; ***3- da amina semi-limpa

Fonte: Autoria Propria (2017).

3.4. ESTIMATIVA ENERGETICA

Neste processo existem dois tipos de demanda de energia, o calor térmico e a
eletricidade, contudo, ndo podem ser comparados numa base de igualdade. Portanto, a
eletricidade e o calor térmico necessarios serdo mantidos separados.

Mas nos casos de sensibilidade, um método para estimar a demanda de energia
combinada é muito pratico. Esta energia combinada €é chamada de trabalho
termodinamico equivalente. Neste método, a demanda de energia térmica para o sistema
sera recalculada na quantidade de eletricidade perdida devido a energia térmica utilizada
e, em seguida, as taxas de compressor e bomba serdo adicionadas.

Logo, para esse calculo é usado a Equacdo 3.1, do trabalho termodinamico

equivalente (We).
Tc
WE=QH><(1—E)><T]+WC+WP (3.1)

onde Qw € o calor total usado no reboiler, a eficiéncia da turbina a vapor € assumida como

sendo 75%, Wc é o gasto energético do compressor, e Wp € 0 gasto energético da bomba.

O fator (1 - ;—C) € usado para estimar a transformacédo da energia térmica para trabalho.
H
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Este fator € a eficiéncia méxima de um motor Carnot, onde o trabalho é transformado a
partir de calor térmico. Se o vapor é assumido como sendo cerca de 10 K maior do que
a temperatura no reboiler, entdo Tn = 130 + 273K. E se o vapor é assumido para
condensar a 40 °C, Tc = 313K (BIRKELUN, 2013).

4. RESULTADOS E DISCUSSOES
4.1 — SIMULACAO DO PROCESSO DE ABSORCAO PADRAO

Foi simulado o processo padrdo sugerido por Birkelun (2013) mencionado na

metodologia no topico 3.2, como consta na Figura 10.

Figura 10 — Fluxograma da simulacao do processo de absorcéo padréo
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Fonte: Autoria Propria (2017).

Na simulacéo, foi conseguido uma remocéo de 70% de CO:2 e o fluxo massico de
CO2 obtido na corrente de topo da coluna de dessorcéo foi de 1,12x10° kg/h. O gasto
energético para recuperacdo da amina no reboiler foi de 191 MW e o trabalho equivalente
foi de 1065 kJ/kg de CO2 removido. Ja no trabalho realizado por Birkelun (2013), a
remocgdo de CO: foi de 85%, o fluxo massico de CO:2 foi de 1,34x10° kg/h e o gasto

energeético para a recuperacao foi de 161 MW e o trabalho equivalente foi 724 kJ/kg.
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A Tabela 12 apresenta os valores acima mencionados de forma resumida, de forma
a facilitar a comparacéo entre os principais parametros da simulacao deste trabalho com

as apresentadas por Birkelun (2013).

Tabela 12 — Valores obtidos nas simulac¢des do processo padrao

Remocdo Fluxo massico Energia do Trabalho
de CO2(kg/h)  Reboiler (MW) equivalente (kJ/kg)
Birkelun (2013) 85 1,34x105 161 724
Este Trabalho 70 1,12x10° 191 1065

Fonte: Autoria Propria (2017).

4.2 — SIMULACAO DO PROCESSO DE ABSORCAO POR RECOMPRESSAO DE
VAPOR COM SEPARACAO DA AMINA POBRE

Foi simulado uma modificacdo no processo de absorcéo padrdao, como sugerido por
Birkelun (2013) e mencionado na metodologia no topico 3.2, como forma de reduzir o

gasto energético do reboiler, como consta na Figura 11.

Figura 11 — Fluxograma da simulacao do processo de absor¢édo por recompressao de
vapor com separacao da amina pobre
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Fonte: Autoria Prépria (2017).

A porcentagem de remocao de CO: e o fluxo méssico que sai na corrente de topo

da coluna de dessorcdo € a mesma do processo padrdo. A diferenca na simulacdo dos
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processos estd no gasto energético do reboiler, visto que a quantidade de energia
requerida para a recuperacdo de amina neste processo é de 158 MW e o trabalho
equivalente foi de 910 kJ/kg de CO2removido.

Birkelun (2013) em seu trabalho, também manteve a remocéo de 85% de CO2, e 0
fluxo massico de CO:2 de 1,34x10° kg/h. O gasto energético para a recuperacéo foi de
103 MW e trabalho equivalente foi de 485 kJ/kg.

Essa diminuicdo se da devido divisdo da corrente de amina pobre que sai da coluna
de recuperacdo, em que parte desta corrente é aquecida e recomprimida e entra na
coluna com 87% de vapor junto com a amina para ser recuperada, onde o calor gerado
por este vapor provoca uma reducao na quantidade de energia requerida pelo reboiler.

Quando se compara o0 processo de absorcdo por recompressao de vapor com
separacdo da amina pobre ao processo de absorcdo padrdo, a adicdo de um novo
equipamento para a recompressao, torna a segunda configuracdo mais cara que 0
processo padréo, porém, o trabalho equivalente do processo de recompressao tem valor
menor, 0 que sugere gue em um futuro, € possivel sobrepor os gastos com o compressor
e gerar uma reducado dos custos do processo.

Os principais dados da simulacdo estdo resumidos, como forma de facilitar a

comparacao dos valores obtidos nos dois trabalhos, na Tabela 13.

Tabela 13 — Valores obtidos nas simulac¢des do processo de absorcao por
recompressao de vapor com separacao da amina pobre

Remogédo Fluxo massico Energia do Trabalho
(%) de CO2(kg/h)  Reboiler (MW) equivalente (kJ/kg)
Birkelun (2013) 85 1,34x10° 103 485
Este trabalho 70 1,12x10° 158 910

Fonte: Autoria Propria (2017).

4.3. ESTUDO DE CASO

A partir da simulagéo das colunas de absorcao e destilacdo interligadas e sem a
influéncia de qualquer outro equipamento, nem de reciclo, 0os seguintes estudos de caso
foram feitos entre: i) a pressdo no ultimo estagio da coluna de absorcdo (101,3 a 2533

kPa) e a influéncia dessa variacdo no fluxo de CO2 produzido no fundo da coluna de
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absorcdao; ii) a pressao no ultimo estagio da coluna de absorgéo (101,3 a 2500 kPa) e a
influéncia dessa variacdo no gosto energético do reboiler da coluna de destilacao; iii) a
temperatura da corrente de entrada de amina (20 a 70 °C) e a sua influéncia no fluxo de
CO:2 produzido no fundo da coluna e iv) a temperatura da corrente de entrada de amina
(20 a 70 °C) e a sua influéncia no gasto energético do reboiler. Os Graficos 1 a 4

apresentam os resultados de cada estudo de caso.

Grafico 1 — Pressdo do ultimo estagio da coluna de absor¢éo e o fluxo molar de CO2 na
corrente de amina rica
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Fonte: Autoria Propria (2017).

47



Gréfico 2 — Presséo do ultimo estagio da coluna de absorcdo x gasto energético do

Energia do Reboiler (kJ/h)

Gréfico 3 — Temperatura da corrente de entrada de amina x fluxo molar de CO2 na
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Gréfico 4 — Temperatura da corrente de entrada de amina x gasto energético do
reboiler
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Fonte: Autoria Propria (2017).

Com base no Gréfico 1, pode-se concluir que o aumento da presséo, dentro da faixa
avaliada, favorece a uma maior remoc¢éo de CO2 na coluna de absorgéo, uma vez que o
aumento do fluxo de CO2 na corrente de fundo da coluna (amina rica) significa uma
diminuicdo da quantidade de CO:2 que estd sendo produzida na corrente de topo da
coluna de absorcéao (gas limpo) (ver Gréfico 10).

Observa-se a partir do Grafico 2, que o aumento da pressao promove um aumento
do gasto energético do reboiler e esse comportamento comecga a ter pouca mudanca a
pressdes acima de 700 kPa. Isso indica que 0 aumento da presséo no ultimo estagio da
coluna de absorcéao estd acompanhado, tanto de um aumento da remocao do CO:2 pela
coluna de absorgédo, quanto por um aumento do gasto energético para a recuperacao da
amina, o que inviabiliza operar a coluna a pressdes maiores. Tal fato explica o porqué de
alguns estudos de simulacéo terem sido feitos e recomendados com a coluna de

absorcao operando a pressdes atmosfeéricas.
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Em relagcéo a influéncia da temperatura de alimentacdo da solugcdo de amina em
relacdo a remocdo de CO:2 pela coluna de absorcdo, observa-se pelo Grafico 3 que a
temperatura 6tima ocorre a 55 °C. Em concordancia com esse aumento de temperatura,
0 gasto energético do reboiler diminui (ver Gréfico 4). Isso indica, aparentemente, que
operar a coluna de absorcdo a 55 °C e a pressao atmosférica (101,33 kPa) pode
promover a uma melhor relagdo remocédo de CO2/gasto energético.

@i (2012) em seu trabalho conclui que a temperatura 6tima de remocgédo em
condicbes de simulacdo semelhantes a este trabalho foi de 34 °C, removendo
aproximadamente 85,7% de CO2do gas de exaustao.

Foram feitas, entdo, simulagdes para os dois processos de absor¢cdo usando o0s
valores que maximizaram a remocdo de CO2 (P= 2500 kPa e T = 55 °C), porém,
aumentaram o gasto energético. Em outra situacao, foi feito o mesmo, contudo, testou a
condicao de baixa pressao e temperatura 6tima (P= 101,3 kPa e T = 55 °C). Apés alguns
testes, ndo foi possivel uma conversao da coluna de destilagdo com essas condi¢des,
visto que os valores da corrente de saida no fundo da coluna tem composicéo diferente
da alimentacéo prevista da coluna de absorcdo, com isso inviabilizando o reciclo do
processo. Logo, foram feitas simulac6es separadamente para cada ponto 6timo.

Em seguida, foram feitas as simulagdes a pressao de 2500 kPa e temperatura de
40 °C (temperatura também recomendada pela literatura). Foi alterada a corrente de
make-up de agua em relagdo ao trabalho de Birkelun (2013), reduzindo seu fluxo molar
para 100 kmol/h. Foram obtido nas simula¢des os valores de porcentagem de remocao
de COz2, energia do reboiler e trabalho equivalente e avaliado o custo energético de todas
as simulagoes.

Por fim, foi calculado o custo energético de de cada planta industrial simulada
considerando que todas tém capacidade de operar a 8400 h/ano. Foi adotado a tarifa
energética de 0,493 R$/kWh, retirada de tabelas tarifarias contidas no site da ANEEL
(2017). A Tabela 14 sumariza todas as informac¢des das simulagdes dos processos de
absor¢ao padrao (Padréo) e de absor¢cao por recompressao de vapor com separacéo da
amina pobre (Recompressao) nos casos 1 (P=101,3 kPae T =40°C) e 2 (P= 2500 kPa
e T =40°C).
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Tabela 14 — Remocao de CO: e gasto energético dos processos simulados

Remocgédo Energiado Energiado Trabalho Custo
Processo de CO2 Reboiler Reboiler  equivalente energético
(%) (MW) (MJ/kg) (kJ/kg) (RSIE))
Padréo 1* 70 191 6,3 1065 7,9 x 108
Recompresséao 1* 70 158 5,1 910 6,54 x 108
Padréo 2* 89,5 205 5,22 905 8,48 x 108
Recompresséo 2* 99,9 191 4,46 788 7,9 x 108

* 1- valores obtidos anteriormente; 2- valores de simulacdo com pressédo de 2500 kPa.
Fonte: Autoria Prépria (2017).

A partir dos valores comparados anteriormente, pode-se perceber que os
processos simulados com a pressao 6tima obtiveram gastos energéticos maiores no
reboiler, como esperado, porém o gasto energético por kg de CO2 removido é menor, 0
que sugere que trabalhar nessa pressao a 2500 kPa pode ser vantajoso desde que a
corrente de de alimentacdo venha de algum processo j& pressurizada. Em caso contrario,
uma nova analise poderia ser feita incluindo ainda o gasto energético com a compressao
do gas de alimentacéo de 101,3 para 2500 kPa.

Nas simulacdes a 2500 kPa, também foi avaliado a necessidade dos 24 estagios
na coluna de absorg&o no processo de recompressédo, como recomenda a literatura para
as condicOes de operacéo e vazdes de alimentacdo. Foi feito um estudo de caso variando
a coluna de 10 a 24 estagios. Observa-se que a diminuicdo do niamero de pratos da
coluna promove uma diminuicéo do fluxo massico de CO2 na corrente de gas limpo (topo
da coluna de absor¢céo) e um aumento na energia do reboiler, como pode-se observar

nos Graficos 5 e 6.
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Gréfico 5 — Influéncia do numero de estagios na coluna de absorgéo no fluxo massico
de COz2 na corrente de gas limpo
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Fonte: Autoria Prépria (2017).

Grafico 6 — Influéncia do numero de estagios na coluna de absor¢cdo no gasto
energético do reboiler
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5. CONCLUSAO

Neste trabalho foram avaliadas duas configuracbes de fluxo diferentes para a
captura de CO2 de pdés-combustdo de uma usina combinada de calor e energia pelo uso
de absorcao quimica utilizando MEA. As simula¢des foram conduzidas na ferramenta de
simulacdo Aspen HYSYS®. As configuracdes avaliadas sdo um processo de absorcdo
padrdo e uma modificacdo de recompressdo de vapor com separacdo de amina pobre.
Para as duas configuracdes, o consumo de energia e 0 custo energético foram avaliados.
Para a comparacéao inicial dos dois processos a eficiéncia de remog&o de CO2 de 85%.

Além disso, estudos de caso foram feitos para avaliar condi¢cdes oOtimas de
operacdo, em que foram usadas posteriormente para simular e avaliar o gasto e custo
energético e a quantidade de remocéao de COo.

Os estudos mostraram que a energia do reboiler aumenta com o aumento da
pressao na coluna de absorc¢do, porém a avaliagdo energética e econémica mostra que
esse aumento de energia é compensado com a quantidade de CO2removido da corrente
de exaustéao, atingindo 99,9% para o processo de recompresséao e 89,5% para 0 processo
padréo.

Para todos os casos a configuracado de modificacdo de recompressao de vapor com
divisdo da amina pobre teve o menor gasto energético do reboiler por kilograma de CO:2
removido, sendo os valores de 5,1 para a primeira simulacéo e 4,46 para segunda, é
capaz de remover cerca de 0,97 M ton CO2/ano com o custo de 654 milhdes R$/ano para
o caso 1 e 1,33 M ton CO2/ano com custo de 790 milh6es R$/ano para caso 2.

Esse tipo de processo tem um custo energético altissimo, como se pdde avaliar nos
resultados, e como forma de reduzir os custo, alguns trabalhos como os de Moholt (2005),
Vamraak (2004) e @i (2012) simulam plantas de vapor interna combinadas com a planta
processo de absorcédo, em que foi possivel reduzir cerca de 60% do gasto em energia
com a producao de vapor para geracao de energia, tornando o0 processo com um custo

energético viavel.
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