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RESUMO

O biogas ¢ uma mistura gasosa composta majoritariamente por metano e didoxido de
carbono e se destaca entre os biocombustiveis por apresentar contribuigdes nao apenas em
relacdo a reducdo da emissdo de gases do efeito estufa, mas também em termos de
gerenciamento de residuos organicos, uma vez que pode ser produzido tanto a partir de
recursos renovaveis como dos residuos mencionados. A aplicacdo que confere a este
biocombustivel maior versatilidade em termos de utilizacao ¢ a produgao do biometano, que ¢
realizada por meio da remocao dos gases acidos, dioxido de carbono (CO;) e sulfeto de
hidrogénio (H,S), e de outros componentes indesejados presentes no biogas. Neste trabalho
foi estudado e proposto um processo para a remoc¢do destes gases acidos empregando a
técnica de absor¢ao quimica com solugdes aquosas de alcanolaminas dentre as quais foram
selecionadas a monoetanolamina (MEA), a dietanolamina (DEA) e a metildietanolamina
(MDEA). Para tanto, foram configuradas colunas de absor¢do e de dessor¢do aplicando a
abordagem de ndo-equilibrio, que considera as cinéticas das reagdes e as ndo idealidades
destes sistemas eletroliticos, disponivel no software Aspen Plus®. No processo proposto o H,S
foi removido preferencialmente com a solugdo de MDEA enquanto o CO; era absorvido com
solugdoes de MEA ou de DEA. Nestes estudos as concentracoes de CO, e de H,S no
biometano foram limitadas de acordo com as especificagdes da Resolucao n°® 8/2015 da ANP.
As colunas configuradas para o sistema com MEA apresentaram as menores alturas de
recheio, uma vez que esta alcanolamina absorve os gases acidos mais rdpido do que as
demais. Os resultados obtidos para a demanda energética percentual relacionada a energia
disponivel no biogas foi de 12,9% para a remog¢ao do H,S com MDEA e de 20,6% e 15,3%

para a remog¢ao do CO; para os casos com MEA e DEA, respectivamente.

Palavras-chave: Biogds. Absor¢do quimica. Alcanolaminas. Recheios estruturados.

Abordagem de nao-equilibrio.



ABSTRACT

Biogas is a gas mixture composed mainly of methane and carbon dioxide and stands
out among biofuels because of its contributions not only related to reducing the emission of
greenhouse gases, but also in terms of management of organic waste, since it can be produced
both from renewable resources and the waste mentioned. The application that confers this
biofuel greater versatility in terms of usability is the production of biomethane, which is
accomplished by removing the acid gases: carbon dioxide (CO;) and hydrogen sulfide (H,S),
as well as other undesirable components present in biogas. In this work it was studied and
proposed a process for the removal of such acid gases by employing the technique of
chemical absorption with aqueous solutions of alkanolamines, among which were selected
monoethanolamine (MEA), diethanolamine (DEA), and methyldiethanolamine (MDEA).
Therefore, absorption and desorption columns were modelled applying the non-equilibrium
approach available in Aspen Plus® software, which considers kinetic reactions and non-
idealities of the electrolytic systems considered. In the proposed process H,S was removed
preferably by MDEA solution while CO, was absorbed by MEA or DEA solutions. In these
studies the concentrations of CO, and H,S present in biomethane were limited according to
the specifications set by ANP Resolution n® 8/2015. The columns designed for MEA system
had the lowest structured packing heights, since this alkanolamine absorbs acid gases faster
than the other considered. The results obtained for the percentage energy demand related to
the energy available in biogas were 12.9% for the removal of H,S with MDEA and 20.6% and
15.3% for the removal of CO, for the cases with MEA and DEA, respectively.

Keywords: Biogas. Chemical absorption. Alkanolamines. Structured packings. Non-

equilibrium approach.



LISTA DE ILUSTRACOES

Figura 1 - Esquema da decomposiga0 anaerobia...........cccuvreerureeeiuieeniieeriieesreeeereeeereeseeeeenens 21
Figura 2 - Representatividade das técnicas de remogao do COj...vveevvvecevieecvieeeieeeee e, 25
Figura 3 - Possibilidades de aplicagdes energéticas do biogas..........cecverveeciienieniiienieeieennen. 29
Figura 4 - Férmulas estruturais das alcanolaminas de maior interesse comercial.................... 32
Figura 5 - Curvas de titulagdo de alcanolaminas € de KOH com COj......cooevvveiviveireeennennee, 33
Figura 6 - Esquema simplificado do sistema de absor¢do/dessorcao de gases acidos ............. 35
Figura 7 - Representagdo geométrica da corrugagao de recheios estruturados ........................ 37
Figura 8 - Representacdo da complexidade dos modelos de absor¢do quimica....................... 39
Figura 9 - Esquema do sistema de absor¢ao quimica seletiva..........ccoceevieeviiiiieniiieiienieeen, 47
Figura 10 - Esquema geral dos sistemas dos Casos de estudo 1,2 e 3 .....cccoeeiiniiniienieninne 61

Figura 11 - Comparagdo entre os resultados experimentais e simulados dos casos E1 ¢ E2...65

Figura 12 - Porcentagem de absor¢ao de CO; em fun¢do da altura da coluna......................... 67
Figura 13 - Porcentagem de absor¢ao de H,S em fung¢do da altura da coluna.......................... 68
Figura 14 - Relagdo H,S/CH,4 em funcdo da altura da coluna...........ccccoeoeeiiiiiiiniiiiieniee, 69
Figura 15 - Relagdo H,S/CH4 em fungdo da altura da coluna para o Caso 1 ........cccceeuveeennennn. 70

Figura 16 - Influéncia da temperatura do solvente na absor¢do dos gases acidos: Caso 1 ...... 71

Figura 17 - Influéncia da composi¢ao do solvente na absor¢do dos gases acidos: Caso 1 ...... 72

Figura 18 - Porcentagem de dessor¢do de H,S em fung¢do da altura da coluna: Caso 1........... 73
Figura 19 - Porcentagem de absor¢ao de CO, em fun¢ado da altura da coluna: Caso 2............ 74
Figura 20 - Influéncia da temperatura do solvente na absor¢do do CO,: Caso 2..........c......... 75
Figura 21 - Influéncia da composi¢ao do solvente na absor¢ao do CO,: Caso 2..................... 76
Figura 22 - Porcentagem de dessor¢do de CO, em funcdo da altura da coluna: Caso 2.......... 76
Figura 23 - Porcentagem de absor¢do de CO, em fun¢do da altura da coluna: Caso 3............ 78
Figura 24 - Influéncia da temperatura do solvente na absor¢cao do CO;: Caso 3........ccccc....e. 79
Figura 25 - Influéncia da composicao do solvente na absor¢cao do CO;: Caso 3..................... 80
Figura 26 - Porcentagem de dessor¢do de CO, em funcdo da altura da coluna: Caso 3 .......... 81

Figura 1A - Estagio/se¢do j considerado para a modelagem de ndo-equilibrio ............c.......... 97



LISTA DE TABELAS

Tabela 1 - Faixas de composi¢a0 d0 DIOZAS .......cccueeeiuiieeiiiieeiiiecie et e 23
Tabela 2 - Especificacdes do bIomMetano ...........ccccveeeriieeiiiieeiiie et 30
Tabela 3 - Propriedades fisicas das alcanolaminas............cccccueerieeiiienieeniienieeieeeie e 32
Tabela 4 - EStUAOS A€ CASOS ..c..vivuiiiiiiiiiieieiieritee ettt ettt ettt ettt s 48
Tabela 5 - Faixas de aplicacao das solucdes de alcanolaminas............cccceeeeveeeeieeenieeenneeenne, 50
Tabela 6 - Reagoes de equilibrio empregadas nos modelos de absor¢ao ..........cceeeeeveeeneennnee. 51
Tabela 7- Reagdes cinéticas empregadas nos modelos de absorgao ...........ccceeevveeieecieeniveennnn. 52
Tabela 8 - Especificagcdes da corrente de biogds para as sSimulagoes .........ccceevveerveerueenneennen. 53
Tabela 9 - Especificacdes das correntes de solvente para as simulagoes ...........cceeeeuveeennenne. 53
Tabela 10 - Pontos de discretizacao do filme de Hquido........ceoevvvieeiiiiciiiiciieeee e, 55
Tabela 11 - Dados dos processos dos estudos de casos E1 @ E2.......cccovviiiiiieiiieniiciienieee, 63
Tabela 12 - Porcentagem de absor¢do e energia especifica dos casos E1 e E2........................ 64
Tabela 13 - Diametro da coluna e altura de secao das colunas de absorc¢ao simultanea.......... 66
Tabela 14 - Resultados obtidos 10 Caso 1........coeuiiiiiiiiiiiiiiiieieeee et 73
Tabela 15 - Especificagdes da corrente de biogas com teor reduzido de H,S.............coeee 74
Tabela 16 - Resultados obtidos N0 CaS0 2........coeueiiiiiiiiiiiiiiiiieeieete e 77
Tabela 17 - Especificagdes da corrente de biometano obtida no Caso 2.........ccccveeveuveeveneennne. 78
Tabela 18 - Resultados obtidos N0 Cas0 3.........oouieiiiiiiiiiiieieeie et 81

Tabela 19 - Especificagdes da corrente de biometano obtida no Caso 3........cccceceeverveiennnene 82



%Abs
%Des

&

S 2R RT

3

~

LISTA DE SIMBOLOS

Porcentagem de absorc¢ao (%)

Porcentagem de dessor¢do (%)

Area da secdo transversal da coluna [m?]

Area superficial efetiva por volume da coluna [m*m™]
Area interfacial para transferéncia de massa [m?]

Area especifica do recheio [m*m™]

Concentracio molar [kmol'm™]

Difusividade [m*s™]

Difusividade média [m*s™']

Diametro hidraulico [m]

Energia de ativagao [J ‘kmol™]

Vazio molar de alimentagio [kmol's™]

Constante gravitacional [m's™]

Gravidade efetiva [m's?]

Entalpia [J ‘kmol™]

Entalpia parcial [J ‘kmol™]

Coeficiente de transferéncia de calor [Jm™K"s™]
Altura total de recheio da coluna [m]

Holdup volumétrico liquido [m’]

Altura de uma secdo de recheio [m]

Holdup fraciondrio [-]

Coeficiente de transferéncia de massa [m's™]
Coeficiente de transferéncia de massa médio [m's™]
Fator pré-exponencial [s"'] para rea¢des de ordem 1, [m*s™kmol™]
Constante de equilibrio de uma reagao

Constante de equilibrio - mede a tendéncia de vaporiza¢ao de uma substancia i - [-]
Vazao molar de liquido [kmol's™]

Taxa de transferéncia de massa [kmol's™]

Numero de moles [kmol]

Massa [kg] ou [t]

Pressao [Pa]



0 Calor que entra em um estagio [J's™']
Qo Demanda energética percentual (%)
Qesp,co, Energia especifica requerida para a dessorgdo do CO, [G] 1

Qesp,n,s Energia especifica requerida para a dessorgdo do H,S [GJ kg

q Taxa de transferéncia de calor [J's™]

R Matriz do inverso dos coeficientes de transferéncia de massa [skmol ]
R Constante universal dos gases [8314 Jkmol K]

r Taxa de reacdo [kmol's™]

TR Velocidade de reagdo [kmol'm™s™]

S Altura inclinada da corrugacao [m]

Temperatura [K]

Us Velocidade superficial [m's™]

V Vazido molar de vapor [kmol's]

X Fracao molar no liquido [-]

x’ Fracdo massica no liquido [-]

X Loading [-]

y Frag¢ao molar no vapor [-]

z Numero de carga elétrica [-]
Adimensionais

Fr Numero de Froude [-]

Re Numero de Reynolds [-]

Sc Numero de Schmidt [-]

We Numero de Weber [-]

Simbolos gregos

a Coeficiente estequiométrico [-]

r Matriz dos coeficientes termodinamicos [-]

Sik Delta de Kronecker [-]

i—g Perda de carga por unidade de altura de recheio [Pa' m™']

AATP; Perda de carga por unidade de altura de recheio no ponto de inundagdo [Pa' m™]
€ Fragao de vazio do recheio [-]

Angulo de contato entre a superficie sélida e o filme liquido [rad]

Viscosidade dinamica [Pa.s]



5 = & = e D € € 9 ™

=

Densidade molar [kmol'm™]

Densidade méssica [kgm™]

Tenséo superficial do liquido [N'm™]
Coeficiente de fugacidade [-]

Parametro médio de Chilton-Colburn [-]
Angulo de inclinagdo da corrugagio [rad]
Subscritos e sobrescritos

Alimentagao

Filme

Componente

Interface

Estagio

Componente

Liquido

Componente

Ultimo componente

Total

Gas



SUMARIO

1 INTRODUQGAO ..., 15
2 OBJIETIVOS . ettt st ettt et et ees 18
2.1 OBJETIVO GERAL......oiiiieeeeee ettt 18
2.2 OBIETIVOS ESPECIFICOS ...ttt esessseeens 18
3 REVISAO DA LITERATURA .........coooiviiiiieeeeeeeeeeeeeeee e 19
3.1 BIOGAS ...ttt 19
3.1.1  Origem e produco do DiOZas.............ccccoeeriiiiiiiiiiiiiieeie e 19
3.1.2  Técnicas de purificacido e aplicacoes do biogas................ccceeviiiiniiiiniiiiniieeie, 23
3.1.2.1 Técnicas de remoco de CO,.........................oooeeeeeeeeceiieeeeeeeeeeeecciieeeeeeeeeeeeeciireveeaans 24
3.1.2.2 Aplicacoes do DIOZAs.......................ccccueeeuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeete ettt 29
3.2 REMOCAO DE GASES ACIDOS POR ABSORCAO QUIMICA COM

ALCANOLAMINAS .ttt ettt s 31
3.2.1 Principais alcanolaminas empregadas ...............cccccoeiiiiiiiiiniiiinee 32
3.2.2  DeSCriCA0 dO PIOCESSO ......oooiiiiiiiiiiiiieeiieeeite ettt et e et e et e s sabeesbteesbeeesbaeeeas 35
3.2.2.1 Recheios estruturados utilizados em colunas de absorc¢do e dessorcdo .................. 36
3.2.3 Modelagem de sistemas de absor¢ao quimica..................cccceevviiiiiiieniie e 38
3.3 REACOES ENTRE GASES ACIDOS E SOLUCOES DE ALCANOLAMINAS ...42
3.3.1 Reacgoes entre H,S e solucdes aquosas de alcanolaminas.....................ccocoeenie. 42
3.3.2 Reacgoes entre CO; e solucdes aquosas de alcanolaminas ....................cocoeenneen. 43
4 METODOLOGIA ...t 46
4.1 DEFINICAO DO PROCESSO DE ABSORCAO SELETIVA .......cccoovvveeerren 46
4.2 SIMULACAO DOS ESTUDOS DE CASOS ......oovoieeeieeeeieeeeeeeeeeree e, 48
4.2.1 Modelagem de nao-equilibrio utilizada para a simulacio da absor¢io quimica48
4.2.2 Modelos de absorc¢ao de gases acidos com alcanolaminas para simulacio da

ADSOrCAO UIMECA ..........oiiiiiiiiie et e e e enaeeeaeeas 50
4.2.3 Procedimentos aplicados a simulacio do processo de absorciao quimica............ 52
4.2.3.1 Simulacdo da absorg¢do simultidnea dos gases dcidos ...........................ccccuveeeuenn... 52
4.2.3.2 Simulacdo da absorgdo seletiva dos gases dcidos .........................cccccevveecreeeecuennne. 57
4.2.3.3 Simulacdo dos estudos de casos experimentais obtidos na literatura ..................... 61
5 RESULTADOS ...ttt sttt st 65
5.1 RESULTADOS DAS SIMULACOES DOS ESTUDOS DE CASOS

EXPERIMENTALS ... e e 65



52
53
5.3.1
5.3.2
5.3.3

RESULTADOS DAS SIMULACOES DE ABSORCAO SIMULTANEA ........ 66

RESULTADOS DA SIMULACAO DE ABSORCAO SELETIVA .......ccccccooeuuee... 70
Resultados do €Caso 1..........ccooiiiiiiiiiii e e e 70
Resultados do €Caso 2............cooiiiiiiiiii e e e 74
Resultados do €Caso 3..........c.cooiiiiiiiiii e 78
CONCLUSOES .....coooouiiiiritiitiineeie sttt 83
SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS ..........cccccoooviiiiireeeeeereenen, 85
REFERENCIAS ..ottt 86

APENDICE A — Detalhamento do calculo das vazdes molares das solucdes de

alcanolaminas ..........coeevuiriiiienieee s 91

APENDICE B — Detalhamento do célculo do volume de CHu.....vveveveveeeeeeree., 94
ANEXO A — Detalhamento das equacdes utilizadas para a modelagem da absor¢ao

reativa N0 SOfIWare ASPen PIUS™ ..........oweoeeeveeeeeeeeeeeeeeeeeeeseeseeeeeeeeene. 96

ANEXO B — Detalhamento da correlagdo Bravo et al. (1992).......cccevcvveivenvennnnns 102

ANEXO C - Detalhamento das equacdes de taxas de massa...........cceecveeeeenueennnenne 105

ANEXO D - Detalhamento da correlagdao HanleyStruc (2010) ......ccccecveeieernennnens 107

ANEXO E — Detalhamento do método de Chilton e Colburn.........cccovvuvuueeeeeeeeennnn. 110



15

1 INTRODUCAO

Os biocombustiveis sao, atualmente, importantes aliados na redugdo da emissao dos
gases do efeito estufa — sendo os principais o diéxido de carbono (CO,), o metano (CH4) € o
oxido nitroso (N,O) —, que tem sido o principal tema de convengdes ambientais e tratados, tais
como a Ri0-92 e o Protocolo de Quioto, os quais discutem e propdem medidas para promover
uma estabilizacdo dos niveis de concentracdo destes gases na atmosfera visando evitar
alteragdes prejudiciais ao sistema climatico do planeta (EPE, 2007).

A principal contribuicdo desses combustiveis, que geralmente provém de matérias-
primas renovaveis, reside na substituicdo daqueles de origem fossil (EPE, 2007). No caso do
biogds, que constitui uma mistura gasosa composta majoritariamente por CHs e CO,, esta
contribuicdo pode se estender a uma gestdo adequada de residuos e efluentes gerados em
processos produtivos. Desta forma, podem ser utilizados como matérias-primas para a
produgdo do biogas materiais organicos tais como esgotos urbanos e efluentes industriais com
alta carga organica, cuja disposicdo inadequada gera uma relevante fonte de contaminacdo do
solo e corpos hidricos além de proliferacdo de vetores e doencas, geracdo de maus odores e
emissao de gases do efeito estufa. No entanto, a submissdo destes materiais a produgdo de
biogas, realizada por meio da digestdo anaerobia, promove um retorno destes residuos e
efluentes a cadeia produtiva evitando os problemas mencionados (FEAM; FIEMG; GIZ,
2015).

Devido a presenca majoritaria de CHa, cuja fragdo volumétrica pode variar entre 50%
e 85% (FNR, 2010; THRAN et al., 2014), o biogis caracteriza-se como um gis energético
cuja utilizagdo pode ser destinada a geracao de energia térmica ou elétrica, ou para a produgao
de biometano, que constitui o biogas com teor elevado de CHy. Este gas pode ser entdo
empregado como combustivel veicular ou injetado na rede de gas natural, onde sua utilizacao
¢ mais versatil, considerando-se que pode ser destinado a producdo de energia térmica e
elétrica em diferentes locais, além de poder ser estocado para ser utilizado quando houver
picos de demanda (FEAM; FIEMG; GIZ, 2015).

Desta forma, o biogés tem sido visto como um biocombustivel estratégico para o pais,
cujo reconhecimento estimulou a implementacio de projetos como o PROBIOGAS, que
constitui um projeto de parceria entre o Governo Brasileiro e o Governo Alemao com o
objetivo de contribuir para a ampliagdo do uso energético e eficiente do biogas (FEAM;
FIEMG; GIZ, 2015), e de decretos e leis estaduais, como o Decreto n® 58.659, de 4 de
dezembro de 2012 que institui o Programa Paulista de Biogas (SAO PAULO, 2012) e a Lei
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n® 6361, de 18 de dezembro de 2012 que dispde sobre a Politica Estadual de Gas Natural
Renovavel — GNR (RIO DE JANEIRO, 2012), que também incentiva a producdo de
biometano, cujas especificagdes sao regulamentadas pela Resolugdo da Agéncia Nacional do
Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP) n® 8/2015 (BRASIL, 2015).

A producdo do biometano depende da remoc¢do de alguns componentes indesejados
presentes no biogés. Entre os principais sdo citados o CO; e o sulfeto de hidrogénio (H,S),
ambos gases acidos que podem provocar corrosao e desgaste de equipamentos, além de riscos
a saude, no caso do H,S que possui elevada toxicidade. Na literatura sdo descritas diversas
técnicas de purificagdo do biogas voltadas a remoc¢do do CO,, dentre as quais se destacam: a
absor¢do fisica com 4agua, ou lavagem com agua a alta pressdo; a absor¢do quimica, ou
lavagem quimica; a adsor¢cdo com modulacdo de pressdo, ou pressure swing adsorption
(PSA); o processo de separacdo por membrana, a absorcao fisica com solvente orgénico e a
separagdo criogénica (PETERSSON; WELLINGER, 2009; FNR, 2010; THRAN et al., 2014).
Thrén et al. (2014) reportam a existéncia de aproximadamente 280 plantas de purificagdo de
biogas operantes em paises membros da International Energy Agency (IEA) com capacidade
global de produgdo de cerca de 100.000 Nm’/h e aponta o crescimento em niimero destas
unidades, bem como da participacdo da técnica de absor¢do quimica com aminas nestes
processos, desde 2009.

A técnica de absorcao ou lavagem quimica aplicada a purificagdo do biogés se baseia
na transferéncia dos componentes acidos deste gas para o solvente basico empregado, onde
sdo ambos quimicamente convertidos. Dentre os solventes empregados se destacam as
solugdes aquosas de aminas, tais como a monoetanolamina (MEA), a dietanolamina (DEA) e
a metildietanolamina (MDEA). Nesta técnica tanto o CO, como o H,S podem ser removidos e
¢ possivel atingir um teor de CHy4 no gas tratado superior a 99% com perda de menos de 0,1%
deste componente no gés residual. A principal desvantagem deste processo esta relacionada a
regeneragdo do solvente, que € realizada pelo fornecimento de calor ao solvente rico em gases
acidos e demanda elevada quantidade de energia térmica (PETERSSON; WELLINGER,
2009; FNR, 2010).

A absorcdo quimica ¢ conduzida em colunas de absor¢do e a regeneragdo do solvente
em colunas de dessor¢do. Estas operagdes geralmente sdo realizadas em colunas recheadas,
que oferecem extensas areas superficiais para a transferéncia de massa (SCHLAUER;
KRIEBEL, 2011), sobretudo quando empregados recheios estruturados (KOHL; NIELSEN,
1997). Para a modelagem destas operagdes existem diversas abordagens que podem ser

empregadas, desde as mais simples, que consideram estagios e reagdes de equilibrio, as mais
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sofisticadas, baseadas em taxas de transferéncia de massa e de calor, também referenciadas
como abordagens de ndo-equilibrio, que podem considerar as cinéticas das reacdes e as nao
idealidades de sistemas eletroliticos. Naturalmente, as técnicas mais sofisticadas sdo
preferiveis, uma vez que podem descrever tais sistemas de forma mais precisa (KENIG;
SCHNEIDER; GORAK, 2001).

Diante desse cendrio, este trabalho visa estudar e propor um processo para avaliar o
desempenho de solugdes aquosas de MEA, DEA ¢ MDEA na absor¢cdo quimica dos gases
acidos presentes em uma corrente de biogas em relagao as demandas de solvente e de energia,
bem como em relacdo as dimensdes das colunas configuradas para cada sistema. Nestes
estudos as concentragdes de CO, e de H,S no biometano sdo limitadas de acordo com as
especificagdes da ANP e para a modelagem do processo ¢ adotada a abordagem de ndo-

equilibrio disponivel no software Aspen Plus®.
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2 OBJETIVOS

Nesta se¢ao sdao apresentados os objetivos geral e especificos definidos para orientar

este trabalho.

2.1 OBJETIVO GERAL

Neste projeto tem-se como objetivo geral estudar e propor um processo para avaliar o
desempenho de solugdes de alcanolaminas empregadas na separagdo dos gases acidos, CO; e
H;,S, do biogas por absor¢ao quimica, aplicando a abordagem de ndo-equilibrio, ¢ modela-lo

utilizando o software Aspen Plus®.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

Os objetivos especificos definidos para este trabalho sdo:

a) selecionar solugdes de alcanolaminas para simular a absor¢do quimica dos gases
acidos do biogés: CO; e H,S, os tipos de colunas empregados nesta operagao e as
abordagens de reagdo dos sistemas estudados, a partir de informagdes obtidas na
literatura;

b) propor um processo para a absor¢do quimica dos gases acidos com as
alcanolaminas, que se beneficie tanto das caracteristicas destes solventes como dos
equipamentos empregados, € simular este processo utilizando a abordagem de nao-
equilibrio para casos de estudos definidos de acordo com a solugdo de
alcanolamina empregada;

c) avaliar e comparar os resultados obtidos nos casos de estudo em relacdo as
demandas de solvente e de energia, bem como em relacdo as dimensdes das

colunas configuradas para cada sistema.
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3 REVISAO DA LITERATURA

Nesta secao ¢ apresentada uma revisao dos principais assuntos relacionados ao estudo
proposto. Inicialmente sdo apresentadas revisoes sobre o biogds que contemplam desde sua
origem e producdo, visando caracterizar este material e apresentar condigdes em que ¢
produzido, as técnicas de purificagdo para a remog¢do de gases acidos, sendo focadas neste
trabalho as técnicas para remog¢ao do CO,; como também as aplicagdes em que o biogas pode
ser empregado. A seguir, uma revisdo mais detalhada da remocdao de gases acidos com
solucdes alcanolaminas ¢ apresentada, abordando algumas caracteristicas das principais
alcanolaminas empregadas, como também o processo convencional descrito na literatura e as
abordagens utilizadas para modelar estes sistemas de absor¢do quimica. Finalmente, as
principais abordagens para o estudo das reacdes entre os gases acidos e as alcanolaminas sdao

apresentadas, visando orientar a sele¢do da mais adequada, dentre a de equilibrio e a cinética,

para a simulagao dos sistemas estudados.

3.1 BIOGAS

Os assuntos abordados neste item objetivam apresentar, primeiramente, uma breve
revisdo sobre a origem do biogas e seu processo de formacao, bem como indicar algumas das
técnicas empregadas para sua produgdo, que ja sdo aplicadas em usinas operantes, e faixas de
composicdo obtidas para os componentes deste produto. A seguir pretende-se mostrar
algumas técnicas utilizadas para a purificacdo do biogas visando a remogao de gases acidos,
mas focadas principalmente na remocgao do CO,. Neste item também serdo citadas aplicagdes
do biogas em fungdo da pureza e de algumas exigéncias que devem ser atendidas para cada

finalidade.

3.1.1 Origem e producao do biogas

O biogés ¢ uma mistura gasosa composta majoritariamente por CHy e CO, que tem
origem no processo bioldgico de decomposi¢do da matéria organica em meio anaerdbio, ou
seja, na auséncia de oxigénio. Este processo ¢ comum na natureza podendo ocorrer em
pantanos, fundos de lagos e outros meios que fornecam condi¢des propicias, € produz, além

do biogas, energia térmica e nova biomassa (FNR, 2010).
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O processo de formagao do biogés ocorre em quatro estagios de degradacdo da matéria
organica: a hidrolise, a acidogénese, a acetogénese e a metanogénese. Durante a hidrdlise os
compostos organicos complexos, tais como carboidratos, proteinas e lipidios, sdo
decompostos em substancias menos complexas como aminoacidos, agucares e acidos graxos.
Neste processo atuam bactérias hidroliticas que liberam enzimas para que a decomposi¢ao do
material ocorra por meio de reagdes bioquimicas. No segundo estdgio, as bactérias
acidogénicas promovem a decomposi¢do das substancias formadas durante a hidrélise em
CO», hidrogénio e acidos graxos de cadeia curta, tais como os acidos: acético, propidnico e
butirico, além de pequenas quantidades de acido latico e alcoois. Segue-se entdo a
acetogénese, em que as bactérias acetogénicas promovem a conversdo de acidos e alcoois
formados na acidogénese em CO,, hidrogénio e acido acético. A Ultima etapa ¢ promovida
por arqueas metanogénicas que podem ser hidrogenotréficas, as quais produzem CHy4 a partir
do hidrogénio e do CO,, ou acetoclésticas, que produzem CHy a partir da reducdo do acido
acético (FNR, 2010).

Um esquema simplificado da decomposicdo anaerdbia que resulta na producdo de
biogas ¢ apresentado na Figura 1 (FNR, 2010). Este processo também ¢ comumente referido
na literatura como metanizagao ou fermentagdo (FNR, 2010; NYNS, 2011; FEAM; FIEMG;
GIZ, 2015).

As faixas de pH 6timas sdo de 5,2 a 6,3 para os estagios de hidrolise e acidogénese,
embora possam ocorrer em valores de pH ligeiramente maiores, e de 6,5 a 8 para os estagios
de acetogénese e metanogénese. A maioria dos microrganismos metanogénicos apresentam
picos de crescimento em temperaturas entre 37 e 42 °C, dentro da faixa mesofilica de
temperatura, embora algumas culturas se desenvolvam bem na faixa termofilica, entre 50 e 60
°C (FNR, 2010).

Segundo Nyns (2011) o processo bioldgico que leva a formagdo de biogas foi
descoberto por Volta em 1776, mas foi explorado tecnologicamente mais de cem anos depois
para a redu¢do do conteido de matéria organica presente em lodo de esgoto e dguas
residuarias na Franca, Reino Unido, Estados Unidos e Alemanha.

Além da matéria organica citada, outros residuos organicos podem ser empregados
como matéria-prima para a produgao de biogas, provenientes de fontes urbanas, industriais ou
agricolas. Da primeira fonte citada sao exemplos, além do lodo de esgoto e aguas residuarias,
os residuos solidos organicos de origem doméstica. A segunda fonte inclui principalmente
residuos da industria alimenticia provenientes de cervejarias; destilarias; processamento de

frutas, vegetais e 0leos; entre outros. Os residuos agricolas de maior interesse sdo os dejetos
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de animais (NYNS, 2011). Outras fontes sao as culturas energéticas ou biomassas dedicadas,

tais como milho, beterraba e gramineas (FNR, 2010).

Figura 1 - Esquema da decomposi¢ao anaerdbia
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Fonte: Autor “adaptado de” FNR, 2010

Atualmente o processo de metanizacdo conta com diversas tecnologias disponiveis
para sua realizacdo, cuja viabilidade de aplicacdo depende de alguns fatores tais como:
composicdo e caracteristicas fisico-quimicas dos substratos disponiveis, como composic¢ao,
pH, teor de sdlidos totais e viscosidade; presenca de substancias inibidoras do processo de
metanizacdo, a exemplo: antibioticos, metais pesados e detergentes; e disponibilidade de
substrato, que depende do volume de producdo e da sazonalidade produtiva. Dentre as

tecnologias usuais para a digestdo de residuos organicos, destacam-se os Reatores Continuos
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de Mistura Completa CSTR (CSTR ou Continuous Stirred Tank Reactor), as lagoas
otimizadas e os Reatores Anaerdbios de Manta de Lodo e Fluxo Ascendente (UASB ou
Upflow Anaerobic Sludge Blanket Reactor). Estes sistemas podem ser configurados de
diversas formas, conforme as condi¢cdes impostas pelos fatores citados para a andlise da
viabilidade da técnica. Dentre eles o mais difundido ¢ o CSTR, que ja foi empregado em mais
de 10.000 plantas de producdo de biogas em ambito global e possui versdes avangadas que
permitem a producao estavel de biogas, enquanto os reatores UASB foram aplicados entre
800 e 1200 plantas e as lagoas otimizadas em menos de 100 plantas (FEAM; FIEMG; GIZ,
2015). Uma apresenta¢ao mais detalhada das configuragdes possiveis destes sistemas foge do
escopo deste trabalho, e para a obtengdo destas informagdes podem ser consultados os guias
compilados pela FNR (2010) e pela FEAM, FIEMG e GIZ (2015) sobre a producdo de
biogas.

Além da aplicagdo dos biodigestores, Nyns (2011) aponta os aterros sanitarios como
um exemplo interessante de condugdo da degradacao da matéria organica em batelada, onde
grandes quantidades de residuos so6lidos urbanos sdo dispostas e o biogéas ¢ produzido pela
fermentacdo natural destes materiais durante longos periodos de tempo. Desta forma, tanto a
composi¢do como a quantidade de biogds produzida ¢ variavel no tempo. De acordo com
O’Leary e Tchobanoglous (2002), sob condi¢des normais de operagdo do aterro (tais como a
distribuicao dos componentes organicos, nutrientes, umidade e grau inicial de compactagao) a
taxa de decomposicdo da mistura de residuos organicos, medida pela producdo de gés, atinge
um pico dentro dos primeiros dois anos de operagdo do aterro e diminui gradualmente por
periodos de até 25 anos ou mais.

A composi¢cdo do biogas varia amplamente conforme as matérias-primas, condi¢des
operacionais e técnicas selecionadas para sua producdo. Além dos componentes majoritérios,
CH4 e CO,, o biogés se apresenta saturado de vapor de dgua e conta com a presenca de outros
gases em pequenas quantidades. Na Tabela 1 ¢ apresentada uma compilagdo de composicoes
volumétricas tipicas dos componentes do biogas obtido por digestdo anaerdbia, indicadas em
algumas das referéncias ja citadas.

O componente de interesse energético do biogds ¢ o CHi, que apresenta poder
calorifico inferior (PCI) de 50 MJ/kg. Uma vez que o biogas contém outros componentes que
nao possuem valor energético, seu poder calorifico ¢ reduzido conforme a quantidade destes
componentes aumenta; com 60% em volume de metano, o biogds apresenta um poder
calorifico inferior de 30 MJ/kg (NYNS, 2011). Assim como o metano, o biogds também pode

formar misturas explosivas com o ar, dentro de faixas que variam com a composicao da
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mistura gasosa; para o metano, esta faixa varia de 4,4% a 16,5% em volume misturado com o

ar (FNR, 2010).

Tabela 1 - Faixas de composi¢ao do biogés

Componente Unidade FNR SGC™ Thrin et al.”
Metano (CH4) % vol 5075 60— 70 50 -85
Didxido de carbono (CO5) % vol 2545 30-40 15-50
Agua (H,0) % vol |2-7(20-40°C) NI NI
Sulfeto de hidrogénio (H,S) ppm 20 —2.000 0—4.000 <4.000
Nitrogénio (N) % vol <2 0,2 0-1
Oxigénio (O,) % vol <2 0 0,01 —1
Hidrogénio (H,) % vol <1 0 tragos
Argonio (Ar) % vol NI NI 0,001
Amonia (NH3) ppm NI 100 tracos

Fontes: FNR, 2010; Nyns, 2011; SGC, 2012; Thrén et al., 2014
Legenda: * - composigdes apresentadas provavelmente em base seca, NI - ndo indicado

Em se tratando de seguranca de processo, tanto o perigo potencial relacionado a
formacgdo de atmosferas explosivas como o relacionado a presenca de gases corrosivos, como
¢ o caso do CO; e do H,S, e toxicos, como o H,S, devem ser levados em conta no projeto de
uma planta de producao de biogés. Recomenda-se a elaboracdo de uma analise preliminar de
riscos, como o Estudo de Perigos e Operabilidade (HAZOP: Hazard and Operability Study),
durante os estagios finais de projeto da planta, que deve levar em conta os perigos potenciais
mencionados além de outros, tais como vasos pressurizados, espagos confinados, entre outros.
Por meio desta andlise € possivel propor meios e medidas de seguranca a serem implantados
nas plantas, tais como: a implantagdo de flares para eliminar gases inflamaveis e corrosivos
quando em excesso ou em situagdes de emergéncia, a identificacdo de zonas de atmosfera
inflamavel para a utilizagdo de meios e medidas de seguranga compativeis com o perigo
potencial apresentado em cada uma, a operagdo da planta em pressdes positivas — acima da
pressdo atmosférica — para evitar a entrada de ar em pontos de amostragem, jungdes de
flanges, entre outros (ADBA, 2013). Uma anélise detalhada dos riscos e perigos potenciais de
uma planta de biogés foge do escopo deste trabalho, mais informagdes podem ser obtidas nos

guias compilados pela FNR (2010) e pela ADBA (2013).

3.1.2 Técnicas de purificacao e aplicacdes do biogas

O emprego das diferentes técnicas de purificagdo disponiveis para aumentar a

qualidade do biogés, ou técnicas de upgrading, depende da aplicacao final que se pretende dar
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a este produto. Alguns tratamentos tornam possivel a substituicdo do gas natural, o qual
possui teor de CH4 mais elevado do que o biogas, pelo biometano, como ¢ chamado o biogas
purificado que passa a apresentar elevado teor de CH4. Entretanto, como a aplicacao destas
técnicas gera custos adicionais, torna-se importante contar com um processo otimizado em
termos de reduzido consumo energético, alta eficiéncia que garanta um teor de CHy elevado
no biogas purificado e minimizacdo da emissdo de CHs em correntes de rejeitos
(PETERSSON; WELLINGER, 2009).

Os principais componentes indesejados presentes no biogas sao a agua (H,O), o HpS e
0 CO,. A remocao destes visa evitar: a corrosao; o desgaste e os danos aos equipamentos de
tratamentos posteriores ou de utilizagdo do biogas; satisfazer padroes de seguranca, no caso
da remocdo do H,S que ¢ altamente toxico (FNR, 2010); além de aumentar a quantidade de
energia disponivel no gas por volume deste, no caso do CO,. Uma vez que o componente de
interesse energético ¢ o CHa4, quanto menor a quantidade de CO, presente no gas, maior sera o
teor de CHy4 no produto final (PETERSSON; WELLINGER, 2009).

Algumas das técnicas de purificagdo disponiveis sdo capazes de remover mais do que
um dos componentes indesejados (PETERSSON; WELLINGER, 2009; FNR, 2010; NYNS,
2011; THRAN et al., 2014). Muitas das técnicas utilizadas para remover estes componentes,
individualmente ou em conjunto, do biogés ja eram aplicadas para a remoc¢ado destes do gés
natural, sendo as mais intensivamente estudadas e divulgadas as de remocao de CO,, que
ocasionalmente também removem o H,S e a agua (PETERSSON; WELLINGER, 2009; FNR,
2010; HAMMER, 2011; NYNS, 2011; THRAN et al., 2014).

As principais técnicas empregadas para a remoc¢do de CO, do biogas sdao citadas no
item 3.1.2.1; as técnicas empregadas para a remog¢ao exclusiva da agua e do H,S ndo sdo
abordadas. A seguir sdo apresentadas algumas das possiveis aplicagdes para o biogés, de
acordo com o tratamento realizado, e exigéncias as quais este produto deve se adequar para

tais finalidades no item 3.1.2.2.

3.1.2.1 Técnicas de remocdo de CO;

Diversas técnicas podem ser aplicadas para a remoc¢do do CO; presente no biogas e
algumas ja sdo amplamente empregadas. Dentre estas, destacam-se a absor¢do fisica com
agua, ou lavagem com agua a alta pressdo; a absor¢do quimica, ou lavagem quimica; a
adsor¢do com modulagdo de pressdo, ou pressure swing adsorption (PSA); o processo de

separacao por membrana, a absor¢ao fisica com solvente organico e a separagdo criogénica
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(PETERSSON; WELLINGER, 2009; FNR, 2010; THRAN et al., 2014). Na Figura 2 ¢é
apresentada a representatividade de cada uma destas técnicas utilizadas em usinas de biogas
de acordo com informacdes coletadas pela International Energy Agency (IEA) por meio de

seu programa de energia do biogas, Task 37 (THRAN et al., 2014).

Figura 2 - Representatividade das técnicas de remocao do CO,
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Fonte: Autor “adaptado de” Thrén et al., 2014

O processo de absor¢do fisica com agua foi a técnica de remocdo de CO, mais
empregada de acordo com os dados apresentados na Figura 2. Segundo Thrén et al. (2014)
isto se deve ao fato de que esta foi a técnica mais utilizada quando foram construidas as
primeiras plantas de purificacdo de biogas na década de 1980, seguida pelo emprego da
adsor¢do com modulagdo de pressdo. A absor¢do quimica comegou a ganhar maior
participacdo a partir de 2009 (THRAN et al., 2014), quando sua aplicacdo em plantas com
capacidade de tratamento de biogas acima de 1.000 Nm’/h também comecou a crescer
(PETERSSON; WELLINGER, 2009). O desenvolvimento do processo de separagdo por
membrana indica que esta técnica também podera obter maior representatividade em termos
de aplicagiio em plantas de purificagiio do biogas no futuro (THRAN et al., 2014).

As técnicas apontadas sdo explicadas a seguir de acordo com seus principios tedricos
basicos e valores praticos reportados na literatura, tanto para a conducdo destas como para os
resultados obtidos por meio de sua aplicagao.

Os processos de absor¢ao ou lavagens fisicas baseiam-se na transferéncia de um ou
mais componentes de uma corrente gasosa para uma de solvente liquido (HILLER, 2011).

Estes processos sdo conduzidos em torres ou colunas de absor¢do e tiram proveito das
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diferentes solubilidades dos componentes do biogas no solvente empregado, sendo os mais
utilizados para a remogéo dos gases acidos a dgua, o Selexol® e 0 Genosorb® (PETERSSON;;
WELLINGER, 2009; FNR, 2010); estes ultimos, solventes comerciais de polietileno glicol de
dietil éter, no caso do Selexol®, e de misturas de polietileno glicol de dialquil éteres, no caso
do Genosorb® (HILLER, 2011; CLARIANT, 2013). Nestes processos é possivel separar tanto
0 CO; como o H,S, e ainda a agua quando empregados os solventes fisicos, embora a pratica
tenha mostrado que a remocao prévia do H,S e da 4gua seja mais economicamente atrativa na
lavagem com solventes organicos (FNR, 2010). A pressao de operagao aplicada nestas
técnicas situa-se entre 4 e¢ 7 bar (PETERSSON; WELLINGER, 2009), mas no caso da
absor¢do com agua, pressdes de cerca de 9 bar também sdo empregadas (FNR, 2010). Apds a
absorcao sdo obtidas a corrente de biogés purificado, com teor de CH4 que pode ser superior a
98% para os sistemas de lavagem com agua e a 96% para os sistemas com solventes fisicos,
dependendo das configuragdes adotadas em cada caso, e a corrente de solvente rico em gases
acidos, a partir da qual o solvente é regenerado em colunas de dessor¢do por redugdo da
pressdo quando utilizada 4dgua e por reducdo da pressdo a temperaturas em torno de 50 °C
quando utilizados solventes organicos (FNR, 2010). A principal desvantagem destas técnicas
¢ a perda de CH4 na corrente de gas dessorvido, que pode ser menor do que 1 a 2% no caso da
absor¢ao com adgua (PETERSSON; WELLINGER, 2009; FNR, 2010) e entre 1 a 2% (FNR,
2010), podendo chegar a 4% (PETERSSON; WELLINGER, 2009), no caso da absor¢ao com
solventes organicos.

Assim como os processos descritos, a absor¢do ou lavagem quimica também se baseia
na transferéncia de um ou mais componentes de uma corrente gasosa para uma de solvente
liquido e ¢ conduzida em coluna de absor¢do. No entanto, este processo nao se beneficia
somente da solubilidade dos gases no solvente, mas principalmente da conversao quimica dos
componentes que se deseja remover quando combinados com o solvente empregado
(HILLER, 2011). Os principais solventes empregados sdo as solugdes de alcanolaminas,
dentre as quais sdo apontadas principalmente a monoetanolamina (MEA), a dietanolamina
(DEA) e a metil-dietanolamina (MDEA) (PETERSSON; WELLINGER, 2009; FNR, 2010).
Nesta técnica, tanto o CO, como o H,S podem ser removidos, embora seja indicado que a
viabilidade da remog¢ao de ambos os gases € condicionada ao tipo de amina empregada, sendo
indicadas principalmente as aminas terciarias como a MDEA (FNR, 2010). Neste processo
ndo sdo empregadas pressdes elevadas e ¢ possivel atingir um teor de CH4 no gas tratado
superior a 99% com perdas de menos de 0,1% deste componente no gas residual

(PETERSSON; WELLINGER, 2009; FNR, 2010). A principal desvantagem deste processo
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esta relacionada a regeneragdo do solvente, que ¢ realizada pelo fornecimento de calor ao
solvente rico em gases acidos e demanda elevada quantidade de energia térmica
(PETERSSON; WELLINGER, 2009; FNR, 2010).

A adsorcao com modulacdo de pressao ¢ uma técnica baseada na transferéncia de
determinados componentes de uma corrente gasosa para a superficie de um material poroso
devido a diferenca de tamanho, massa molar, polaridade ou capacidade de interacdo dos
componentes do gas com o material adsorvente (MCCABE; SMITH; HARRIOTT, 1993).
Esta técnica ¢ realizada por meio da passagem do gas a ser tratado por leitos de material
adsorvente a pressoes elevadas, seguida pela despressurizacdo para a dessor¢do dos gases
retidos e posterior condicionamento do leito que € novamente pressurizado (HILLER, 2011).
Na literatura ¢ reportado o uso de carvao ativado e peneiras moleculares de zeolitas ou de
carbono como materiais adsorventes; a aplicacdo destes materiais depende da remog¢ao prévia
da agua e do H,S (FNR, 2010). A pressdo de operagdo empregada situa-se entre 4 ¢ 7 bar
como na absor¢do fisica (PETERSSON; WELLINGER, 2009), embora sejam reportados
valores de aproximadamente 6 a 10 bar (FNR, 2010). Dependendo da configuracdo do
equipamento, pode-se atingir um teor de CHy4 no biogas tratado superior a 97% (FNR, 2010).
Assim como na absorgao fisica, esta técnica tem como principal desvantagem a perda de CHy
na corrente de gas dessorvido, que pode ser em torno de 1 a 5% (FNR, 2010), embora também
tenham sido reportadas perdas entre 6 a 10 % (PETERSSON; WELLINGER, 2009).

O processo de separacdo por membrana baseia-se nas diferentes taxas com as quais
cada componente da corrente gasosa ¢ absorvido em uma membrana ndo porosa para entio se
difundir através desta com uma determinada variagdo de pressdo; as taxas de difusdo sdo
afetadas por fatores como o tipo de material da membrana, o tamanho das moléculas dos
componentes gasosos, a diferenca de pressdo através da membrana e a espessura desta
(HILLER, 2011). Neste processo sdo empregadas membranas por meio das quais o CO, ¢
permeado em maior grau do que os outros componentes (PETERSSON; WELLINGER, 2009;
THRAN et al., 2014). Segundo Thrin et al. (2014) pressdo de operacio situa-se entre 5 a 20
bar. Esta técnica ainda se encontra em desenvolvimento para a purificagdo do biogas e seu
desempenho varia amplamente conforme a configurag@o estabelecida, considerando o nimero
de estagios empregados e de reciclos, além das condi¢des operacionais (THRAN et al., 2014).
Segundo Petersson e Wellinger (2009) alguns projetos que operavam a pressdes mais
elevadas, até 30 bar, sofriam de perdas de CH4 de até 25%, mas desde entdo novos projetos
tém sido operados com pressdes em torno de 8 bar com perdas consideravelmente menores.

Este tipo de processo de separacao, aplicado a remog¢ao dos gases acidos do biogas, ainda se
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encontra em desenvolvimento e pode vir a ser aplicado de formas diversas no futuro, como
nos processos descritos por Nasser Junior (2009) em que ¢ relatado o uso de membranas
como contactores em colunas de absor¢cao. Uma abordagem mais detalhada das tecnologias
aplicaveis a separagdo por membranas foge do escopo deste trabalho; na sequéncia ¢
apresentada a ultima técnica de separacdo mencionada neste item.

A separagdo criogénica ¢ uma técnica baseada na separacao dos componentes de uma
mistura gasosa por meio da condensagao ou sublimagdo de um ou mais de seus componentes
mediante resfriamento a temperaturas muito baixas e/ ou aplicagdo de pressdes elevadas. A
pressdo atmosférica, por exemplo, o CO, sublima a -78,5 °C, enquanto o CHy se liquefaz a
-161,52 °C (PETERSSON; WELLINGER, 2009). Segundo Petersson ¢ Wellinger (2009)
existem processos de separacdo criogénica dos componentes indesejados do biogas que sdo
realizados gradualmente, pela remo¢dao da agua, do H,S e de outros componentes por
compressdo a pressao de 17 a 26 bar com posterior resfriamento a -25 °C, seguida pela
remocdo gradual do CO, a temperaturas cada vez menores; ou ainda apos tratamentos
preliminares de remog¢do de dgua e de H,S para que seja realizada a posterior compressao e
resfriamento do gas visando a remocdao do CO, e o pré-resfriamento do CHy4, que € entdo
liquefeito em um modulo de pos-purificagdo. Por ser uma tecnologia recente em termos de
aplicagdo, € reportada a existéncia de apenas duas plantas piloto que aplicam esta tecnologia:
uma delas no Canada, que produz CHy liquido com uma pureza de 96%, e de apenas uma
comercial nos Estados Unidos que opera desde 2006 (PETERSSON; WELLINGER, 2009). A
FNR (2010) aponta que ¢ possivel obter um teor de CH, superior a 99% com perdas de menos
de 0,1%, embora o consumo energético seja elevado.

As informagdes e os dados reportados na literatura sobre as técnicas abordadas visam
orientar a selecdo de um processo de purificagdo com base, principalmente, na qualidade
desejada para o biogés tratado, nas perdas de CH4 e na quantidade de energia requerida;
eventualmente também apresentam informagdes econdmicas sobre a aplicacdo dos processos
abordados de acordo com o desenvolvimento alcangado com estas técnicas até entdo para a
purificacdo do biogas (PETERSSON; WELLINGER, 2009; FNR, 2010; THRAN et al.,
2014). No entanto, como estas informacdes dependem diretamente das condigdes
operacionais, que variam significativamente, e dos recursos utilizados e sua disponibilidade,
0s quais podem apresentar alternativas ainda ndo exploradas, um consenso sobre a melhor
técnica a ser aplicada ndo pode ser definido de forma generalizada, o que por sua vez abre

possibilidades para explorar ainda mais as técnicas ja conhecidas.
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3.1.2.2 Aplicagédes do biogas

O biogas com baixa quantidade de energia tem sua principal aplicacdo na producao de
energia elétrica e térmica em sistemas de cogeracdo ou Combined Heat and Power (CHP),
enquanto o biometano, que constitui o biogas com alta quantidade de energia ou alto teor de
CHya, pode ser injetado em redes de distribui¢do de gas natural ou utilizado como combustivel
veicular (FNR, 2010; FEAM; FIEMG; GIZ, 2015). Na Figura 3 sdo ilustradas possiveis

aplicagdes para o biogas.

Figura 3 - Possibilidades de aplicagdes energéticas do biogas
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Fonte: Autor, “adaptado de” FNR, 2015 apud FEAM; FIEMG; GIZ, 2015

A utilizagdo do biogas para a producdo de energia térmica e elétrica requer que este
produto apresente baixa quantidade de H,S para evitar a corrosdo e os consequentes danos aos
equipamentos. No entanto, o tratamento de purificagdo para a remog¢do do CO; ndo ¢
necessario, uma vez que nestas usinas motores sdo acoplados a um gerador de energia
elétrica, dentre os quais se destacam: os motores de combustdo interna (ciclo Otto), que
requerem um teor de CH4 minimo de 45% no biogés; motores bicombustiveis (ciclo Diesel
operando com biogés e d6leo de ignicdo), que pode trabalhar com biogas com teor de CH4 mais
reduzido (FNR, 2010; FEAM; FIEMG; GIZ, 2015); e as microturbinas, que podem utilizar
biogas com teor de CHy a partir de 35% (FNR, 2010). Nestes sistemas, a energia elétrica ¢

gerada pela microturbina ou motor acoplado ao gerador e a energia térmica pelo emprego de
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trocadores de calor para a recuperacdo da energia contida no gas de combustao (FNR, 2010).
Detalhes adicionais sobre a operacdo destas usinas e sobre eficiéncias obtidas podem ser
consultados nos guias compilados pela FNR (2010) e pela FEAM, FIEMG e GIZ (2015)
sobre a produc¢do de biogas.

O emprego do biometano como substituto do gés natural, seja para a injecdo na rede
de distribuicdo deste ou para aplicagdo como combustivel veicular, requer que o biogas seja
purificado por meio da remogdo de todos os componentes indesejados (agua, H,S e CO;). O
grau de pureza exigido depende da regulamentacao vigente em cada pais (PETERSSON;
WELLINGER, 2009). No Brasil este padrdo foi estabelecido pela Resolucdo da Agéncia
Nacional do Petréleo, Géas Natural e Biocombustiveis (ANP) n° 8/2015, cujas especificacdes
sdao apresentadas na Tabela 2, nas condi¢des de referéncia de temperatura de 293,15 K e

pressao de 101,325 kPa.

Tabela 2 - Especificagdes do biometano

Limite

Caracteristica Unidade | Regido Norte - Demais

Urucu Regides

Metano % mol 90,0 a 94,0 96,5 min.
Oxigénio, max. % mol 0,8 0,5
CO,, max. % mol 3,0 3,0
COz + Oz + Nz, max. % mol 10,0 3,5
Enxofre Total, max. mg/m3 70 70
Gas sulfidrico (H»S), max. mg/m3 10 10
Ponto de orvalho de dgua a 1 atm, max. °C -45 -45

Fonte: Brasil, 2015

Além das especificagdes apresentadas, também € necessario que o biometano seja
pressurizado até cerca de 200 bar para que seja utilizado como combustivel veicular, ou que
tenha a sua pressdo condicionada de acordo com a da rede de distribui¢do do gas natural, se
for aplicado desta forma (FNR, 2010). Nesta aplicacdo, os intervalos de pressao adotados para
cada classe: de alta, média e baixa pressdo; variam de acordo com a distribuidora do gas, mas
de maneira geral variam entre dezenas de milibar a dezenas de bar (COMGAS, 2015;
SCGAS, 2013); além disso, quando necessario o aumento do valor calorifico do biogas
realiza-se também a adicdo de gases como o propano ¢ o butano (FEAM; FIEMG; GIZ,
2015).

Dentre as aplicagdes indicadas, a que permite a maior versatilidade no emprego do

biometano € a sua injecao na rede de gas natural, de onde pode ser destinado a producao de
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energia térmica e elétrica em diferentes locais, além de poder ser estocado para ser utilizado
quando houver picos de demanda (FEAM; FIEMG; GIZ, 2015). Por esta razao, o nimero de
plantas de purificagdo vem crescendo juntamente com o numero de usinas que injetam o
biometano nas redes de distribui¢do de biogas (FNR, 2010; THRAN et al., 2014).

Segundo Thrén et al. (2014) a avaliacdo dos custos relacionados a producdo de
biometano deve ser dividida em fun¢do dos componentes de custo: de producao do biogés, de
purificagao do biogés e de distribuicao. Os custos de producao de biogas estdo intrinsicamente
ligados a matéria-prima, que pode requerer pré-tratamentos diversificados e/ou apresentar
disponibilidade sazonal. De acordo com estudos de casos reportados no programa de energia
do biogas, Task 37, a produgdo do biogas contribui com o maior custo para a obtengdo do
biometano, seguido pelo custo de purificagdo e pelo custo de distribui¢do. Atualmente,
estima-se que a viabilidade econdmica do biometano em relagdo ao gas natural ¢ pouco
atrativa e que a competitividade daquele depende de programas de incentivo. Dados validados
dos custos mencionados nao foram reportados na literatura, tendo em vista que a produgdo do
biometano ainda estd em desenvolvimento ¢ ndo conta com dados de plantas comerciais,
como apontado por Thréin et al. (2014). Uma vez que a andlise econdmica da producdo de
biogas e de sua purificagdo para a obtencdo do biometano ndo constitui o foco deste trabalho,
recomenda-se a publicagdo de Thrin et al. (2014) para a obtencdo de mais informacdes

relacionadas a este assunto.

3.2 REMOCAO DE GASES ACIDOS POR ABSORCAO QUIMICA COM
ALCANOLAMINAS

Neste item ¢ apresentada, inicialmente, uma breve revisdo bibliografica sobre as
caracteristicas, propriedades e faixas de aplicagdo das principais alcanolaminas empregadas
em processos de absor¢cao quimica de gases acidos. A seguir, um esquema simplificado deste
processo ¢ apresentado e descrito, ao qual se segue com a descri¢do dos recheios selecionados
para as colunas de absor¢do e dessor¢ao a partir de sugestdes da literatura. Finalmente, as
principais abordagens relativas a modelagem de tais processos sdo apresentadas e os modelos

considerados mais precisos para a modelagem destes sistemas sao indicados.
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3.2.1 Principais alcanolaminas empregadas

Segundo Kohl e Nielsen (1997), as principais alcanolaminas empregadas para a
remog¢ao de CO, e H,S de correntes gasosas, do ponto de vista comercial, sdo: a
monoetanolamina (MEA), a dietanolamina (DEA) e a metildietanolamina (MDEA); cujas
formulas estruturais sdo apresentadas na Figura 4. Estas aminas sdo caracterizadas pela
presenca de pelo menos um grupo amino e uma hidroxila, sendo o primeiro responsavel pelo
carater basico que promove a absor¢ao quimica dos gases acidos e o segundo pela redugdo da

pressdo de vapor e aumento da solubilidade em agua.

Figura 4 - Férmulas estruturais das alcanolaminas de maior interesse comercial
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Monoetanolamina (MEA) Dietanolamina (DEA)
Fonte: Autor “adaptado de” Kohl e Nielsen, 1997

Metildietanolamina (MDEA)

Algumas propriedades fisicas destas alcanolaminas sao apresentadas na Tabela 3.

Tabela 3 - Propriedades fisicas das alcanolaminas

Propriedade Unidade | MEA DEA MDEA
Massa molar'’ g/mol | 61,08 105,14 119,17
Densidade (20 °C)!"! g/lem® | 1,0160 | 1,0912 (30°C) | 1,038-1,041
Ponto de fusdo! °C 10,53 28,0 21
Ponto de ebuli¢do!"’ °C 170,3 268,5 247
Pressdo de vapor (20 °C)"! mmHg | 0,36 0,01 0,01
Calor de vaporizagdo (101,3 kPa)'!J kJ/kg 848,1 638,4 418,7
Tensio superficial (20 °C)! mN/m 49 47,7 40,9 (20,3 °C)
Solubilidade em 4gua (20 °C) % massica | 100 96,4 100

Fonte: Autor “adaptado de” Frauenkron, 2011 [1] e Kohl; Nielsen, 1997 [2]

As aminas podem ser classificadas como primarias, secundérias ou terciarias,
dependendo do numero de 4tomos de hidrogénio ligados diretamente ao 4&tomo de nitrogénio.
Aminas que possuem dois hidrogénios ligados diretamente ao atomo de nitrogénio sdo
classificadas como primarias, como ¢é o caso da MEA, e geralmente possuem carater mais

alcalino do que as demais, como pode ser observado na Figura 5, que mostra a variagdo do pH
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de solucdes de alcanolaminas e de uma solucao de hidréxido de potassio (KOH), para efeito
de comparacdo, de mesma concentracdo normal, quando tituladas com CO;,. A DEA possui
apenas um atomo de hidrogénio ligado diretamente ao atomo de nitrogénio e € classificada
como secundaria. A MDEA ¢ uma amina terciaria, uma vez que nao apresenta nenhum atomo
de hidrogénio ligado diretamente ao atomo de nitrogénio, mas apenas grupos substituindo

estes atomos.

Figura 5 - Curvas de titulagdo de alcanolaminas e de KOH com CO,
14
|
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Fonte: Autor “adaptado de” Kohl e Nielsen, 1997
Legenda: TEA - trietanolamina

Tanto o numero de grupos ligados diretamente ao nitrogénio, diferentes do dtomo de
hidrogénio, como o seu tamanho afetam a velocidade de reagdo das solucdes destas aminas
com o CO3, a qual diminui conforme os grupos aumentam em numero € em tamanho, pois tal
aumento resulta em um impedimento estérico. Desta forma, esta diminuicao da velocidade de
reagdo das solugdes ¢ mais pronunciada para aminas tercidrias e aminas estericamente
impedidas, que por sua vez sdo mais seletivas ao H,S, tendo em vista a menor velocidade de
reacao de suas solugdes com o CO, (KOHL; NIELSEN, 1997).

As principais reacdes que ocorrem quando solucdes de aminas primarias e secundarias
sdo utilizadas para absorver o CO; e o H,S sdo descritas nas equacdes de (1)-(5). Quando
empregadas aminas tercidrias, apenas a reagdo apresentada na equacdo (5), de formagao do

carbamato (RR’NCOQ"), ndo ocorre, corroborando com a observagdo apresentada sobre a
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velocidade de reacdo das aminas com CO; (KOHL; NIELSEN, 1997). Uma discussao mais
detalhada sobre as principais reacdes entre os gases acidos e as solugdes de alcanolaminas ¢

apresentada no item 3.3.

H,0 « H* 4+ 0H~ (1)
H,S <> H* + HS" )
CO, + H,0 < HCO3 + H* (3)
RR'R"N + H* < RR'R"NH* 4)
RR'NH + CO, <> RR'NCOO™ + H* (5)

onde RR’R’’N ¢ a alcanolamina, sendo os radicais R, R’ ¢ R’ grupos alquil ou alcanol, ou
hidrogénio, no caso das alcanolaminas primdrias e secundarias.

Em termos de aplicacdo, as concentragdes das solucdes de alcanolaminas costumam
ser limitadas em relacdo a corrosividade da solugdo rica em gases 4cidos, a viscosidade, entre
outras propriedades. Alguns processos utilizam solu¢cdes de MEA com concentracdo massica
de amina de até 30% para a remocao de CO,, fazendo uso de inibidores de corrosdo. As
solucoes de DEA empregadas para grandes capacidades de absor¢dao apresentam
concentragdes variando de 25 a 30% em massa. A MDEA ¢ utilizada com concentracdes
massicas variando de 30 a 50% (HILLER et al., 2011), bem como em mistura com aminas
primarias e secundarias, entre outras, para aumentar a taxa de absor¢ao do CO, (KOHL;
NIELSEN, 1997). Além do uso de inibidores de corrosdo, o uso de agentes inibidores de
espuma ¢ realizado quando alguns contaminantes da solug¢do estdo presentes no sistema, tais
como: hidrocarbonetos condensados, acidos carboxilicos, alguns agentes de superficie ativa
usados como inibidores de corrosdo, entre outros; uma vez que as solugdes de alcanolaminas
nao contaminadas ndo formam espumas estaveis (KOHL; NIELSEN, 1997).

A carga, ou loading, das solugdes de alcanolaminas ¢ definida como a relacdo entre o
nimero de moles de gases acidos, ou de seus principais produtos formados quando reagidos
com as solucdes, e o nimero de moles de alcanolamina em solucdo, ou também de secus
principais produtos formados. Para a MEA, Kohl e Nielsen (1997) apresentam loading de 0,5

mol de CO, por mol de amina, enquanto para a DEA reportam que este pode ser superior a
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0,7 mol de CO; por mol de amina, visto que a estabilidade do carbamato formado ¢ maior
para aminas primarias, o que dificulta sua hidrdlise a bicarbonato e diminui a disponibilidade
de amina livre em solugdo. Para a MDEA, Hiller et al. (2011) reportam /oading de até 0,8 mol

de CO; por mol de amina.

3.2.2 Descricao do processo

A absorc¢ao quimica de gases consiste na transferéncia de um ou mais componentes de
uma fase gasosa para uma fase liquida, onde os componentes gasosos nio sio apenas
dissolvidos, mas predominantemente convertidos quando combinados com os componentes
da fase liquida (SCHLAUER; KRIEBEL, 2011), o que resulta em uma transferéncia de massa
intensificada pela reagdo quimica (AUSTGEN, 1989).

A operagao inversa referenciada como dessor¢ao ou stripping, em que os componentes
absorvidos sdo removidos do solvente, ¢ promovida principalmente pela evaporaciao de parte
deste, visando gerar vapor de stripping no qual os componentes gasosos a serem removidos
sdo recuperados (SCHLAUER; KRIEBEL, 2011), e reverter as reacdes entre os gases
absorvidos e o solvente (AUSTGEN, 1989).

O processo de purificagdo de gases contendo H,S e CO, por meio da absor¢dao quimica

com solugdes de alcanolaminas ¢ representado de forma simplificada na Figura 6.

Figura 6 - Esquema simplificado do sistema de absor¢dao/dessor¢do de gases
acidos
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Fonte: Autor “adaptado de” Austgen, 1989
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Neste processo, 0 gas rico nos componentes acidos (GAS-R) ¢ introduzido no fundo
da coluna de absor¢do (ABS) e flui até o topo desta em contato contracorrente com a solugao
de alcanolamina (SOL-P-A), introduzida no topo da coluna, que absorve seletivamente os
gases acidos. O gés purificado (GAS-P) ¢ obtido no topo da coluna de absor¢do e a solugao
rica em gases acidos (SOL-R-A) ¢ retirada no fundo desta. A seguir, esta solugdo rica ¢
bombeada para trocadores de calor (TC), onde ¢ aquecida (SOL-R-D), e entdo segue para o
topo da coluna de dessor¢ao (DES), onde entra em contracorrente com o vapor produzido no
refervedor, que carrega os gases acidos da solugdo. Sao obtidos no topo da coluna de
dessor¢ao os gases acidos (H2S+CO2) e no fundo a solugdo de alcanolamina pobre nestes
componentes (SOL-P-D). Esta solug@o de alcanolamina pobre ¢ enviada a trocadores de calor
(TC) onde ¢ resfriada, a principio, com a solug@o que sai da coluna de absor¢do (SOL-R-A), e
retorna a esta como uma solu¢do com menor loading (SOL-P-A), fechando o ciclo de
regeneragdo do solvente e promovendo um melhor aproveitamento da energia fornecida ao
processo.

As colunas de absor¢do e de dessor¢dao podem apresentar diversas configuracdes e
conter internos como pratos, recheios randomicos ou estruturados. Segundo Schlauer e
Kriebel (2011), a absor¢do quimica geralmente ¢ realizada em colunas recheadas, que
oferecem extensas areas superficiais para a transferéncia de massa com perdas de carga
pequenas. Dentre os internos utilizados, Kohl e Nielsen (1997) apontam que os recheios
estruturados se apresentam como alternativas dignas de consideracdo para casos que requerem
elevada eficiéncia em transferéncia de massa e reduzida perda de carga. Algumas

particularidades destes internos sao abordadas no item 3.2.2.1.
3.2.2.1 Recheios estruturados utilizados em colunas de absorcdo e dessorcdo

Os primeiros recheios estruturados foram langados por volta da década de 1940. No
entanto, a aplicagdo deste tipo de recheio na industria foi iniciada com os recheios
estruturados de segunda geragio, de tela metalica ou wire-mesh, Goodloe®, Hyperfil® e
Sulzer®, que surgiram na década de 1950. No inicio da década de 1970 sua aplicagio havia se
tornado substancial em destilagcdes a vacuo, principalmente devido a baixa perda de carga.
Ainda atualmente, seu uso costuma ser restringido a aplicagdes a vacuo, pois embora
apresentem alta eficiéncia, s3o mais sensiveis a solidos e possuem custo mais elevado do que

os recheios langados posteriormente (KISTER et al., 2008).
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A terceira gera¢io de recheios estruturados foi introduzida pela Sulzer™, no final da
década de 1970, com os recheios estruturados corrugados. Estes recheios se destacam por
manter altas eficiéncias e baixas perdas de carga com menor sensibilidade a so6lidos € menor
custo. Os elementos do recheio sdo feitos de chapas metalicas finas corrugadas, em vez de
telas metalicas como ocorre com os recheios de segunda geragdo, arranjadas paralelamente,
enquanto os elementos sdo posicionados com um angulo de rotagcdo por volta de 90° em
relagdo ao outro. A superficie destes recheios pode conter furos, que agem como canais entre
a superficie superior e inferior de cada chapa, como também tratamentos superficiais
dependendo da aplicagdo, sendo a superficie lisa indicada para sistemas que apresentam
solidos e a rugosa para os demais, visando auxiliar a distribui¢do e promover a turbuléncia do
liquido para melhorar a transferéncia de massa. A representacdo da geometria da corrugagdo ¢

apresentada na Figura 7 (KISTER et al., 2008).

Figura 7 - Representagdo geométrica da corrugacao de recheios
estruturados
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Fonte: Autor “adaptado de” Fair; Bravo, 1990 apud Kister et al., 2008

Legenda: (a) se¢do transversal do canal de escoamento. (b) arranjo do
canal de escoamento na coluna.

Canal de escoamento

Quanto menores as dimensdes (B, h, S) da corrugacdo, menores sdo as aberturas ¢ a
distancia entre chapas adjacentes, resultando em um maior nimero de chapas e, portanto,
numa maior area superficial por unidade de volume, o que confere maior eficiéncia a
transferéncia de massa, embora também maior resisténcia ao fluxo do gas, o que diminui a
capacidade do recheio. O angulo de inclinagdo mais comum das placas corrugadas, em cada
elemento, ¢ de 45° em relagdo a vertical, tipicamente indicado pela letra “Y” na nomenclatura
dada aos recheios, que se mostra suficientemente largo para uma boa drenagem do liquido,
evitando o acumulo deste, como também suficientemente pequeno para que o gas ndo evite a
superficie metalica (bypass), o que os torna mais eficientes por melhorar o contato gas-

liquido. Exemplos deste tipo sdo os recheios Sulzer Mellapak 250 Y™, 500 Y™ ¢ 750 Y™,
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cuja nomenclatura indica, por meio do nimero, a superficie disponivel por unidade de volume
em m’/m’ e, por meio da letra, o angulo de orientacdo com a vertical; estes recheios sao
perfurados e sua superficie ¢ sulcada (KISTER et al., 2008).

A capacidade maxima dos recheios estruturados depende do tipo deste e ¢ definida de
acordo com critérios estabelecidos pelo fabricante. Para os recheios da Sulzer”™, por exemplo,
¢ definida como o ponto operacional em que a perda de carga de 1200 Pa/m ¢ obtida;
condi¢do na qual a operacdo estavel ainda € possivel, pois a condi¢dao de inundacao ainda nao
¢ atingida, embora a eficiéncia da separacio seja reduzida (GORAK; OLUJIC, 2014), de
forma que este fabricante recomenda que os projetos ndo excedam fragdes de 0,5 a 0,8 da

capacidade maxima de seus recheios (ASPEN TECHNOLOGY, 2013a).

3.2.3 Modelagem de sistemas de absor¢io quimica

Existem diversas abordagens que podem ser adotadas para a modelagem de sistemas
de absor¢do quimica, que variam de acordo com sua complexidade, mas que costumam ter em
comum a consideracdo de segmentos ou estagios relacionados entre si por meio de balangos
de massa e de energia (KENIG; SCHNEIDER; GORAK, 2001).

Kenig, Schneider e Goérak (2001) apresentam um esquema representando as
abordagens que tém sido adotadas na literatura, o qual ¢ reproduzido na Figura 8, onde ¢
indicado o aumento da complexidade dos modelos em relagdo a transferéncia de massa e as
reacdes consideradas. Os autores indicam que, para absor¢do quimica, a abordagem de
estagios equilibrio ¢ menos precisa, € apontam ainda a auséncia de base fisica na que
considera estagios de equilibrio com reacdes cinéticas, concluindo que as abordagens
baseadas em taxas, também chamadas rate-based ou de ndo-equilibrio, sdo mais apropriadas
para descrever estes sistemas reativos por adotarem calculos mais rigorosos, sobretudo
quando consideram a cinética das reagoes.

Na abordagem de estdgios de equilibrio, assume-se que o gas e o liquido que entram
em um estdgio se misturam perfeitamente, de forma que o equilibrio entre as fases limita a
separagdo obtida. Assim, o gas e o liquido que deixam o estagio saem em equilibrio entre si.
No entanto, para sistemas reativos € a transferéncia de massa, € ndo o equilibrio, que costuma
limitar a separacao dos componentes (KISTER et al., 1992).

A abordagem de ndo-equilibrio costuma se basear na teoria de transferéncia de massa
do duplo-filme, ilustrada nos modelos baseados em taxas da Figura 8, de acordo com a qual

existe uma interface estavel separando as fases liquida e gasosa, onde a transferéncia de massa
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¢ instantanea e, desta forma, o gas e o liquido encontram-se em equilibrio. No entanto,
proximas desta interface sdo admitidas regides em cada uma das fases, denominadas filmes,
onde o movimento dos fluidos ¢ lento e a transferéncia de massa ocorre por difusdo, gerando
gradientes de concentragdo. Ja no seio das fases, assume-se que o movimento dos fluidos ¢
rapido o suficiente para promover uma distribui¢do uniforme do material. Desta forma, o
equilibrio existe apenas na interface, mas o liquido e o gas que deixam o estagio ndo se

encontram em equilibrio (KISTER et al., 2008).

Figura 8 - Representacdo da complexidade dos modelos de absor¢ao quimica
Transferéncia de massa
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Fonte: Autor “adaptado de” Kenig, Schneider e Gérak, 2001

Tendo em vista que as velocidades das reagdes nos sistemas de absor¢do quimica
podem variar de muito lentas a muito rapidas, ou instantaneas, consideram-se mais precisas as
abordagens de ndo-equilibrio que fazem uso da cinética destas reacdes. Dentre estas
abordagens, ha a que utiliza um fator de intensificacdo do fluxo de massa no filme (Enh) e
considera a contribui¢do da cinética das reagdes (R) no seio do liquido e outra que considera a
contribuicdo da cinética das reagdes tanto no filme como no seio do liquido (KENIG;
SCHNEIDER; GORAK, 2001). Uma vez que na primeira a contribui¢io das reacdes para a
transferéncia de massa no filme ¢ considerada pelo uso de um fator de intensificagdo, que ¢
estimado a partir da implementagdo da cinética da reagdo em uma teoria de transferéncia de

massa (VERSTEEG et al., 1997) e se mostra preciso apenas para alguns casos de reagdes
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simples — como ocorre com reagdes Unicas e irreversiveis —, a segunda abordagem, que
considera diretamente a contribui¢do da cinética das reag¢des na transferéncia de massa através
do filme, se apresenta como a mais precisa para representar os processos de absor¢ao quimica;
sobretudo quando estes apresentam esquemas complexos de reagdes paralelas e consecutivas,
como ocorre com os sistemas de absor¢do quimica de gases acidos com alcanolaminas
(KUCKA et al., 2003).

Além da sele¢ao de uma abordagem em relagdo a transferéncia de massa e as reagdes
consideradas, a escolha de um modelo termodinamico que descreva o sistema de forma
satisfatoria, tanto para descrever suas ndo idealidades em relagdo a transferéncia de massa
como ao equilibrio, ¢ essencial para a modelagem de sistemas de absor¢ao quimica; assim
como sao necessarios modelos para a descrigdo do comportamento do sistema em relagdo a
transferéncia de massa e, associadas a estes, correlagdes para a estimativa de coeficientes de
transferéncia de massa (KISTER et al., 2008).

O modelo termodindmico mais robusto para representar a fase liquida de sistemas que
contam com a presenga de eletrolitos, como € o caso dos sistemas de absor¢ao quimica com
alcanolaminas, ¢é o electrolyte Non-random two-liquid (NRTL eletrolitico), também
denominado electrolyte NRTL ou ELECNRTL. Este modelo representa os coeficientes de
atividade de solugdes aquosas concentradas em eletrolitos considerando tanto as interagdes de
longo alcance entre ions, como as interagdes locais bindrias de curto alcance entre todas as
espécies, sejam elas molécula-molécula ou ion-molécula (AUSTGEN et al., 1991). Segundo
Chen e colaboradores (1982), neste modelo a abordagem utilizada para representar as
interacdes de longo alcance, forcas eletrostaticas entre ions, emprega a equacao estendida de
Debye-Hiickel proposta por Pitzer (1980) e a abordagem utilizada para representar as
interagdes de curto alcance, como as forcas eletrostaticas entre dipolos permanentes e as
forcas de inducdo entre dipolos permanentes e dipolos induzidos, emprega o modelo NRTL
por Renon e Prausnitz (1968). Austgen e colaboradores (AUSTGEN et al., 1991; AUSTGEN
et al., 1989) ajustaram os parametros destes modelos tanto para solugdes de MEA, DEA e
MDEA com H,S e CO, como para solugdes de misturas MDEA com MEA ou DEA e CO; a
partir de dados de solubilidade destes sistemas disponiveis na literatura, como ¢ detalhado em
seus trabalhos.

Segundo Krishna e Wesselingh (1997), para a descri¢do do transporte de massa de
misturas multicomponentes a formulagdo de Maxwell-Stefan fornece a abordagem mais
conveniente, uma vez que considera tanto as ndo-idealidades termodindmicas como a acdo de

campos externos de for¢a, que em sistemas eletroliticos sdo levados em conta pela introdugao
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dos coeficientes de atividade dos componentes da solugdo e do gradiente de potencial
eletrostatico, respectivamente. Mais detalhes sobre esta abordagem ¢ discutida em seu
trabalho, com alguns exemplos de aplicagdes.

Os coeficientes de transferéncia de massa das fases liquida e gasosa podem ser
estimados a partir de diversas correlagdes, que podem ser empiricas ou semi-empiricas ¢ sao
desenvolvidas para tipos especificos de internos de colunas, de forma que as correlagdes
desenvolvidas para recheios randoémicos, por exemplo, ndo sdo adequadas para estimar os
coeficientes obtidos em colunas com recheios estruturados.

Razi, Bolland e Svendsen (2012) fazem uma revisdo sobre correlagdes disponiveis na
literatura para a estimativa destes parametros em colunas com recheios estruturados e
apontam que estas correlagdes apresentam diferentes precisoes, limitagdes e faixas de
aplicagdo. Em outro trabalho, Razi, Bolland e Svendsen (2013) testaram o desempenho de
algumas correlagdes e cinéticas de reagdo na predi¢do de resultados obtidos em uma planta
piloto de absor¢do de CO; proveniente de gases de combustdo utilizando solugdo aquosa de
MEA a 30% em massa; o estudo foi conduzido utilizando o software Aspen Plus® e algumas
das correlagdes testadas apresentaram resultados satisfatorios na predicdo da eficiéncia da
separacdao, embora os perfis de temperatura obtidos para a fase gasosa ndao fossem muito
precisos, sobretudo no topo da coluna. Dentre as correlagdes testadas no trabalho de Razi,
Bolland e Svendsen (2013), a correlagdo desenvolvida por Hanley e Chen (2012) para
recheios estruturados apresentou um desempenho satisfatorio. Segundo os autores desta
correlagdo, dados de experimentos com diversos sistemas quimicos, incluindo sistemas de
absor¢do de CO;, com solugdes aquosas de alcanolaminas, e diferentes recheios foram
considerados para o ajuste dos parametros da correlagdao desenvolvida. Neste trabalho, Hanley
e Chen (2012) ainda mostraram que sua correlagdo consegue estimar com satisfatoria precisao
a seletividade entre CO, e H,S em sistemas de absor¢do quimica com solu¢dao aquosa de
MDEA, definida como a relacdo entre a fracdo molar de CO, pela fragdo molar de H,S no
gas, que por outras correlagdes foi superestimada.

Neste trabalho a abordagem de ndo-equilibrio ¢ aplicada considerando os efeitos da
presenca de eletrdlitos no sistema e a cinética das reagdes, quando disponiveis, tanto no filme
como no seio do liquido. Desta forma, sdo aplicados o modelo NRTL eletrolitico e a
formulacdo de Maxwell-Stefan, como também a correlacdo desenvolvida por Hanley e Chen
(2012) para a modelagem da absor¢do quimica do CO; e do H,S com solugdes aquosas de
alcanolaminas. A abordagem, o modelo e a correlacdo apresentados possuem modelos

desenvolvidos no software Aspen Plus®, que sera utilizado para a condugdo das simulagdes.
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3.3 REACOES ENTRE GASES ACIDOS E SOLUCOES DE ALCANOLAMINAS

Neste item ¢ apresentada uma breve revisdo bibliografica sobre as principais
abordagens que a literatura apresenta em relacdo ao estudo das reagdes entre os gases acidos,
CO; e H,S, e as solugdes aquosas de acanolaminas. Esta revisdo visa orientar a selecdo da
abordagem de equilibrio ou cinética para as reagdes dos sistemas estudados e apresentar as

formas mais aceitas de como sdo descritas.

3.3.1 Reacoes entre H,S e solucdes aquosas de alcanolaminas

Segundo Danckwerts e Sharma (1966 apud BLAUWHOFF; VERSTEEG; VAN
SWAAIJ, 1984), a reagdo reversivel entre H,S e acanolamina em solucido aquosa pode ser
considerada infinitamente rapida, uma vez que envolve apenas uma transferéncia de proton.
Como consequéncia, Austgen (1989) aponta que esta reacdo ¢ geralmente considerada
instantanea em relagdo a transferéncia de massa.

O mecanismo descrito por Jou, Mather e Otto (1982) para a reagdo entre H,S e MDEA

pode ser adapatado para uma alcanolamina qualquer sob a forma apresentada na equacao (6):

H,S + RR'R"N < RR'R"NH* + HS~ (6)

onde RR’R’’N ¢ a alcanolamina, sendo os radicais R, R’ e R’’ grupos alquil ou alcanol, ou
hidrogénio, no caso das alcanolaminas primarias e secundarias.

Desta forma, no estudo da absor¢do quimica de gases acidos a abordagem de
equilibrio parece ser suficiente para o tratamento das reacdes entre H,S e solugdes aquosas de
acanolaminas. Nestes estudos, as reacdes de equilibrio costumam ser escritas como

dissociacdes quimicas, como as apresentadas nas equagdes de (7)-(10) (AUSTGEN; 1989).

2H,0 «— H,0% + OH™ (7)

H,0 + H,S <> H;0" + HS~ (8)

H,0 + HS™ <> H;0% + 5%~ 9)
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H,0 + RR'R"NH* — H;0% + RR'R"N (10)

3.3.2 Reacdes entre CO; e solucoes aquosas de alcanolaminas

Em seu estudo sobre as reacdes entre CO, e solugdes aquosas de alcanolaminas,
Blauwhoff, Versteeg e van Swaaij (1984) indicam que, diferente das rea¢des abordadas no
item 3.3.1, as reagdes entre CO, e solugdes aquosas de alcanolaminas ocorrem a velocidades
finitas e particulares para cada amina. Desta forma, a abordagem cinética se apresenta como a
mais adequada para o tratamento destas reagdes. Blauwhoff, Versteeg e van Swaaij (1984)
apontam ainda que o mecanismo que melhor representa as reagdes entre solugdes de aminas
primarias e secundarias com CO,, do ponto de vista cinético, ¢ o mecanismo de zwitterion
proposto por Danckwerts (1979), o qual parece se adequar bem aos dados cinéticos obtidos
para as reacoes que aborda; adicionalmente, indicam que para a reagdo entre solugdes aquosas
de alcanolaminas terciarias ¢ CO, o mecanismo de catalise basica de hidratagdo do CO,
proposto por Donaldson e Nguyen (1980) representa satisfatoriamente estes sistemas.

O mecanismo de zwitterion, ou sal anfétero, proposto por Danckwerts (1979) para
descrever a reagdo entre CO, e solugdes de alcanolaminas primarias ou secundarias (RR’NH)
foi inicialmente introduzido por Caplow (1968 apud DANCKWERTS, 1979), em seu estudo
das velocidades de reagdo entre outras aminas ¢ o CO,. Este mecanismo consiste na formagao
do zwitterion (RR’NH'COQO") seguida pela remocdo de um proton por uma base B, que pode
ser qualquer base presente no sistema, sendo destacadas a dgua (H,O), a hidroxila (OH") e a
amina primdria ou secundaria (RR’NH); como ¢ representado nas reacdes descritas nas

equagoes (11) e (12).

kg, k—
CO, + RR'NH «~=5 RR'NH*C00~ (11
k
RR'NH*COO~ + B 3 RR'NCOO~ + BH* (12)

onde kg e k_g sdo os coeficientes de velocidade de reagdo direta e inversa da reagdo (11),
respectivamente, e kg o coeficiente de velocidade de reagdo direta da reagdo (12) com a base
B.

Considerando a concentragdo de zwitterion em estado pseudo-estacionario,

Danckwerts (1979) deriva as velocidades de reacao indicadas na equacdo (13), que
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combinadas resultam na equacao (14) para representar a velocidade de reacdo de formacgao do

carbamato (RR’NCOQ") contando com a contribui¢ao das bases presentes na solugao.

ra = ke[CO,][RR'NH] — k_g[RR'NH*C00~] = [RR'NH*C0O0"] z ks[B] (13)

__ klCOIRR'NH]

R = a (14)
U+ STo18]

Segundo esse mecanismo, as reagdes entre aminas primarias ou secundarias com CO,
apresentam primeira ordem em relacdo a este e ordens que podem ser de primeira, fracionaria
entre um e dois, ou ainda de segunda ordem em relagdo as aminas, dependendo da limitagao
que cada reagdo oferece a velocidade de reagdo global e da contribui¢do das bases presentes
no sistema. Conforme observado por Danckwerts (1979) se a formacao do zwitterion € a etapa
controladora da velocidade, entdo este ¢ desprotonado antes que possa ser revertido a CO, e
alcanolamina e o segundo termo do denominador da equagdo (14) sera muito menor do que
um, resultando em uma rea¢do de primeira ordem em relagdo a amina. No entanto, se a
desprotonacdo ¢ a etapa controladora, o segundo termo do denominador da equacdo (14) sera
muito maior do que um, resultando em uma reagdo de ordem fracionaria entre um e dois;
como resultaria também no caso em que ndo houvesse etapa controladora. Adicionalmente,
Danckwerts (1979) indica que para aminas primarias que ndo possuem impedimento estérico
pronunciado, como a MEA, o primeiro caso ¢ comumente observado, enquanto para aminas
secundarias que sdo mais impedidas histericamente, como a DEA, o segundo caso ¢ mais
comum, podendo ser observada segunda ordem em relacdo a alcanolamina secundaria se esta
se encontrar pura.

No mecanismo proposto por Donaldson e Nguyen (1980) assume-se que ocorre uma
ligagdo de hidrogénio entre a alcanolamina terciaria livre e a d4gua, que por sua vez torna-se
muito mais reativa em relacao ao CO,, resultando no efeito de catalise basica de hidratagcao do
CO, que ¢ representado pela equacao (15) (DONALDSON; NGUYEN, 1980 apud
BLAUWHOFF; VERSTEEG; VAN SWAAIJ, 1984).

RR'R"N + H,0 + CO, — RR'R"NH* + HCO; (15)
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Para estas aminas, sdo observadas cinéticas de primeira ordem tanto em relacdo ao

CO;, como em relagdo a alcanolamina.
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4 METODOLOGIA

Nesta secao ¢ definida a metodologia aplicada para conduzir a simulacao dos sistemas
de absor¢ao para a remocao dos gases acidos de uma corrente de biogas. Inicialmente,
pretende-se propor um sistema de absorcao seletiva entre os gases acidos, onde cada gas acido
¢ removido preferencialmente em uma se¢do de uma coluna de absor¢do, e os estudos de
casos. A seguir sdo apresentados: a modelagem e os modelos aplicados para simular as
colunas de absorcdo e dessorcdo no software Aspen Plus™; o procedimento realizado para
simular os estudos de casos e a aplicagdo do procedimento descrito para a simulacdo de
estudos de casos experimentais de absor¢cdo quimica de CO,, disponiveis na literatura, para

validar o modelo utilizado.

4.1 DEFINICAO DO PROCESSO DE ABSORCAO SELETIVA

O processo proposto consiste na absor¢do seletiva dos gases acidos em diferentes
secdes de uma coluna de absor¢do, onde a primeira ¢ destinada a absorver preferencialmente o
H,S e a segunda ¢ destinada a absor¢ao do CO,, fazendo uso das propriedades revisadas das
principais alcanolaminas utilizadas nestes processos. Portanto, além da diferencga estrutural
que pode existir entre as duas se¢des, em relacdo ao didmetro e aos internos de cada uma,
propde-se também a utiliza¢do de diferentes solventes para garantir a separa¢do mencionada.
Desta forma, além de se facilitar o cumprimento das exigéncias em relacdo ao teor de gases
acidos no biometano, a corrente de gas com teor de H,S reduzido ¢ imediatamente
direcionada a secao de separacdo do CO, sem a necessidade de percorrer extensas tubulagdes
ao longo da planta.

A regeneragdo dos solventes empregados ¢ realizada em colunas de dessor¢ao
distintas. Assim, o gas dessorvido de cada solvente pode ser destinado a um tratamento
especifico de acordo com sua natureza, enquanto os solventes retornam cada um para a sua
secdo na coluna de absor¢dao. Um esquema simplificado deste sistema ¢ apresentado na Figura
9 e consiste em uma representagdo simplificada do processo. Embora seja apresentada apenas
uma coluna de absor¢do, a simulagdao das se¢des desta coluna ¢ conduzida separadamente,
com uma simulacao destinada a determinado sistema amina-gas acido.

Nesse processo, o gas rico nos componentes acidos (BG) ¢ introduzido no fundo da
coluna de absor¢ao (ABS) e flui até o topo da primeira se¢@o em contato contracorrente com

uma solucdo aquosa de MDEA (SP-Al), introduzida no topo desta secdo, que absorve
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preferencialmente o H,S. A solugdo rica em gases acidos (SR-A1) ¢ retirada no fundo desta
secdo e bombeada para trocadores de calor (TC-1), onde ¢ aquecida (SR-D1), e entdo segue
para o topo da coluna de dessorcao (DES-1), onde entra em contato contracorrente com o
vapor produzido no refervedor que carrega os gases acidos da solugdo. Sao obtidos no topo
desta coluna de dessorcdo os gases acidos (GA-H2S) e no fundo a solugdo de alcanolamina
pobre nestes componentes (SP-DI1). Esta solu¢do de alcanolamina pobre é enviada a
trocadores de calor (TC-1) onde ¢ resfriada, a principio, com a solu¢ao que sai da coluna de
absor¢ao (SR-Al), e retorna a esta como uma solugdo com menor /oading (SP-A1), fechando
o ciclo de regeneragdo deste solvente e promovendo um melhor aproveitamento da energia
fornecida ao processo. O gas com teor de H,S reduzido ¢ alimentado na se¢do de separacao do
CO;, da coluna de absorcdo (ABS) e flui at¢ o topo da segunda secdo em contato
contracorrente com uma soluc¢do aquosa ou de MEA ou de DEA (SP-A1), introduzida no topo
desta se¢do, para a absor¢do do CO,. A solugdo rica em CO, (SR-A2) ¢ retirada no fundo
desta secdo e bombeada para trocadores de calor (TC-2), onde ¢ aquecida (SR-D2), e entdo
segue para o topo da coluna de dessor¢ao (DES-2), onde entra em contato contracorrente com
o vapor produzido no refervedor que carrega do CO; e algum resquicio de H,S absorvido. Sao
obtidos no topo desta coluna de dessor¢ado os gases acidos (GA-CO2) e no fundo a solugdo de
alcanolamina pobre nestes componentes (SP-D2). Esta solu¢do de alcanolamina pobre €
enviada a trocadores de calor (TC-2) onde ¢ resfriada, a principio, com a solu¢do que sai da
coluna de absor¢do (SR-A2), e retorna a esta como uma solu¢do com menor loading (SP-A2),

fechando o ciclo de regeneracdo deste solvente
Figura 9 - Esquema do sistema de absor¢do quimica seletiva

¢H GA+H2S i GA-CQ2

DES-2

Fonte: Autor
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Os estudos de casos sdao definidos de acordo com o solvente utilizado e o gas

removido preferencialmente em cada secdao, como apresentado na Tabela 4.

Tabela 4 - Estudos de casos

Caso Solvente utilizado Gas removido preferencialmente
1 solu¢do aquosa de MDEA H,S
2 solu¢cdo aquosa de MEA CO,
3 solu¢dao aquosa de DEA CO,

Fonte: Autor

A simulagao deste processo ¢ detalhada no item 4.2.3.2.

4.2 SIMULACAO DOS ESTUDOS DE CASOS

Neste item sera apresentada a modelagem de ndo-equilibrio utilizada para a simulagao
da absor¢do quimica. A seguir serdo apresentados as faixas de aplicagdo recomendadas e os
modelos cinéticos e de equilibrio utilizados para simular a absor¢do dos gases acidos com
alcanolamias. Finalmente serdo descritos os procedimentos tomados para conduzir as

simulagdes.

4.2.1 Modelagem de nao-equilibrio utilizada para a simula¢do da absor¢io quimica

A modelagem matematica utilizada para a simulagdo de sistemas de absor¢ao quimica
no software Aspen Plus® se baseia na teoria de transferéncia de massa do duplo-filme,
apresentada no item 3.2.3, e consiste em equagdes de balangos materiais e de energia, taxas de
massa e de calor, equilibrio de fases e restrigdes em relagdo as composi¢cdes em cada fase.
Estas equacdes sdo aplicadas em cada secdo ou estagio da coluna (ASPEN TECHNOLOGY,
2013b).

Nos balancos materiais, além das correntes de entrada e de saida no seio das fases
liquida e gasosa, sdo consideradas as taxas de transferéncia de massa que ocorrem entre o
filme e o seio de cada fase, seguindo a formulacao de Maxwell-Stefan, e na interface entre os
filmes da fase liquida e gasosa; além disso, as taxas de reacdo sdo calculadas em ambas as
regides de cada fase, ou no presente estudo, apenas no filme e no seio da fase liquida. O
calculo dos coeficientes de transferéncia de massa para as fases liquida e gasosa depende das
propriedades fisicas dos fluidos e do tipo de interno da coluna; para colunas que utilizam

recheios estruturados corrugados metalicos pode ser empregada a correlacdo de Hanley e
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Chen (2012), mencionada no item 3.2.3, que também calcula a &rea interfacial para
transferéncia de massa.

Nos balangos de energia sdo consideradas as entalpias associadas as correntes de
entrada e de saida das correntes liquidas e gasosas no seio das fases, o calor que pode ser
adicionado ou removido de cada fase por agentes externos e as taxas de transferéncia de calor
que ocorrem entre o filme e o seio de cada fase, considerando tanto o calor trocado entre estas
regides como o calor de reagdao, bem como as taxas de transferéncia de calor na interface entre
os filmes das fases liquida e gasosa. Os coeficientes de transferéncia de calor, das fases
liquida e gasosa, sdo calculados pelo método de Chilton e Colburn que permite estimar estes
coeficientes a partir do coeficiente de transferéncia de massa relacionado a cada fase e de
propriedades fisicas, de escoamento do fluido e geométricas.

As equagdes descritas para modelar os balangos mencionados, bem como as equagdes
de equilibrio e as restricdes impostas ao sistema de absor¢ao sdo apresentadas no Anexo A.

Para aumentar a precisdo dos calculos de transferéncia de massa e de calor realizados
nos filmes de cada fase de um sistema reativo ¢ possivel discretiza-los, de forma que as
equacdes descritas para estas regides sdo aplicadas utilizando os coeficientes médios que
consideram tantos pontos quantos forem indicados na discretizacdo dos filmes, tornando os
calculos mais precisos, embora também mais exigentes em termos computacionais, quanto
maior for o nimero de pontos especificados. A espessura de cada filme ¢ determinada por
meio da relagdo entre a difusividade média e o coeficiente de transferéncia de massa médio.

O célculo do holdup, que consiste num parametro hidraulico definido como a
quantidade de liquido presente na superficie do recheio (RAZI; BOLLAND; SVENDSEN,
2012), emprega correlagdes empiricas, como a de Bravo, Rocha e Fair (1992) disponivel no
software como Bravo et al. (1992); esta correlagdo € apresentada no Anexo B.

A forma como as condigdes de temperatura e pressdo, as vazdes molares e as
composi¢des do seio das fases sdo calculadas depende do modo de fluxo selecionado no
software. No modo padrao, denominado Mixed, assume-se que as propriedades do seio das
fases sdo iguais as de saida da se¢do, como ocorre em estagios de equilibrio, sendo
recomendado para colunas de pratos onde esta condi¢do pode ser proxima da real. No entanto,
para colunas recheadas sdo recomendados os modos Countercurrent ou VPlug, que assumem
propriedades médias entre as de entrada e as de saida da se¢do; no primeiro modo tanto para o
seio do liquido como para o seio do gés e no segundo apenas para o seio do gés, sendo as
propriedades do seio do liquido e a pressdo no seio do gas consideradas da mesma forma que

no modo Mixed. Embora o modo Countercurrent fornega resultados mais acurados, ¢ mais
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intensivo computacionalmente e pode ocasionar problemas de convergéncia com maior

frequéncia do que o modo VPlug (ASPEN TECHNOLOGY, 2013c).

4.2.2 Modelos de absorcao de gases acidos com alcanolaminas para simula¢ao da

absorc¢ao quimica

Os modelos utilizados para a simulacdo dos estudos de caso propostos apresentam
faixas de aplicacao limitadas em relacdo as propriedades fisicas dos sistemas estudados, bem
como de acordo com os modelos experimentais para a estimativa de parametros
termodinamicos e reacionais.

As faixas de aplicag¢ao dos sistemas estudados sao limitadas em relacao a temperatura
e a concentragao da solugdo de alcanolamina. Os limites recomendados para a aplicagdo
destes modelos, de acordo com dados da literatura em relagdo as propriedades dos sistemas e

aos modelos experimentais, sdo apresentados na Tabela 5.

Tabela 5 - Faixas de aplicacao das solugdes de alcanolaminas

Parametro Unidade MDEA | MEA | DEA
Composicao % massica de amina | 51,4 50 30
Temperatura °C 25-120 | até 120 | até 140

Fonte: Aspen Technology, 2013d

Detalhes em relacdo aos bancos de dados de propriedades fisicas dos sistemas
indicados podem ser encontrados em Aspen Technology (2013e, 2013f, 2013g).

Os modelos reacionais disponiveis no software adotam abordagens coerentes com as
que foram apresentadas no item 3.3. Nestes modelos ¢ adotada a abordagem de equilibrio para
os sistemas com solugdes aquosas de MDEA, MEA e DEA com H,S e os pardmetros para o
calculo das constantes de equilibrio sdo especificados de acordo com dados obtidos da
literatura. Para as reacdes com CO; sdo adotadas tanto a abordagem cinética, com parametros
cinéticos obtidos da literatura, como reacdes de equilibrio, cujas constantes sao calculadas por
meio da energia de Gibbs nos sistemas com MDEA e MEA e por meio de parametros
especificados de acordo com dados obtidos da literatura para o sistema com DEA; estas
reagdes de equilibrio apresentam sua importancia na medida em que tornam possivel a
representacao de espécies do sistema que ndo sao representadas nos modelos cinéticos.

As constantes de equilibrio, calculadas para as rea¢des de equilibrio cujos parametros

sdo especificados a partir de dados da literatura, sdo calculadas de acordo com a equagdo (16).
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Koy = e(A+%+Cln(T)+DT) (16)

onde 4, B, C e D sdo os pardmetros obtidos da literatura e 7' ¢ a temperatura absoluta.
As velocidades das reacdes, para as quais ¢ adotada a abordagem cinética, sdo
calculadas pela lei de poténcia apresentada na equacdo (17), e os parametros ki e E sdo

especificados no software para cada reagao.

nr

)] e
1R = kgT™e\ RT nci (17)

i=1

onde ky ¢ o fator pré-exponencial; 7 ¢ a temperatura absoluta; n ¢ o expoente da temperatura;
E ¢é a energia de ativacdo; R ¢ a constante universal dos gases; c; € a concentragdo molar e a;
¢ o coeficiente estequiométrico do reagente, exceto quando este ¢ a dgua, caso em que a; = 0.

Na Tabela 6 sdo apresentadas as reagdes de equilibrio dos sistemas estudados com a
indicagdo dos parametros utilizados para o calculo das constantes de equilibrio, quando
empregados no modelo, e sem a indicacdo destes quando a constante € calculada por meio da

energia de Gibbs.

Tabela 6 - Reacdes de equilibrio empregadas nos modelos de absor¢ao

Reacio de equilibrio A B C D
Sistema com MDEA!"!
MDEA* + H,0 < MDEA + H;0% - - - -
2H,0 < H;0% + OH™ - - - -
HCO; + H,0 <& C03% + H;,0* - - - -
Sistema com MEA"!
MEAH* + H,0 — MEA + H;0* - - - -
2H,0 < H;0% + OH™ - - - -
HCO3; + H,0 < C03* + H;0* - - - -
Sistema com DEA"!

DEAH* + H,0 < DEA + H;0* -13,3373 | -4218,708 0 0,00987175
2H,0 < H,0% + OH™ 132,899 | -13445,9 | 22,4773 0
HCO; + H,0 < C03% + H,0* 216,049 | -12431,7 | 35,4819 0
Todos os sistemas'!

H,S + H,0 «> HS™ + H;0" 214,582 | -12995,4 | -33,5471 0
HS™ + H,0 & S™%2 + H,0* -9,742 | -8585,47 0 0

Fontes: Aspen Technology, 2013e [1], Aspen Technology, 2013f [2], Austgen, 1988 apud Aspen Technology,
2013g [3], [4] Austgen, 1988; Jou, 1982; Jou 1993a; Jou 1993b apud Aspen Technology, 2013 g
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As reagdes que utilizam a abordagem cinética nos sistemas estudados sdo apresentadas

na Tabela 7, juntamente com os pardmetros cinéticos destas.

Tabela 7- Reagdes cinéticas empregadas nos modelos de absor¢ao

Reacio cinética k E (J/kmol) | n | ordem

Sistema com MDEA!"

MDEA + CO, + H,0 - MDEA* + HCO; 2227107 | 3780210 | 0 2
MDEA* + HCO; - MDEA + CO, + H,0 1,056810" | 1,0644510° | 0 2
Sistema com MEA”!

MEA + C0, + H,0 » MEACOO~ + H;0* 9.7710" |4,1264310" | 0 2
MEACO0~ + H;0* - MEA + C0O, + H,0 323107 |6,5544410"| 0 2
Sistema com DEAF!

DEA + C0O, + H,0 - DEACOO~ + H;0* 6,4810° | 2,123510" | 0 2
DEACOO~ + H;0* —» DEA + CO, + H,0 1,3410" | 4,813610" | 0 2
Todos os sistemas!!

C0,+ O0H™ - HCO; 432107 |5,5470910" | 0 2
HCO; - CO, + OH™ 2,3810" |1,2330510° | 0 1

Fontes: Rinker, 1997 apud Aspen Technology 2013e [1], Hikita, 1977 apud Aspen Technology, 2013f [2],
Rinker, 1996 apud Aspen Technology, 2013 ¢ [3], Pinset, 1956 apud Aspen Technology, 2013g [4]

4.2.3 Procedimentos aplicados a simulacio do processo de absor¢io quimica

Neste item sdo descritos, inicialmente, os procedimentos tomados para simular colunas
de absorcdo para a remog¢do do CO, e do H,S a fim de comparar o desempenho das solugdes
de alcanolaminas empregadas. A seguir sao descritos os procedimentos tomados para simular
o processo definido no item 4.1. Finalmente, os estudos de casos experimentais da absor¢ao
quimica de CO, disponiveis na literatura sdo apresentados, bem como o procedimento

aplicado para simulé-los a fim de validar o modelo utilizado.

4.2.3.1 Simulacgdo da absor¢do simultinea dos gases dcidos

Nas simulagdes conduzidas para comparar o desempenho das solugdes aquosas de
MDEA, MEA, DEA foi configurada apenas uma coluna de absor¢ao para cada sistema, na
qual foram alimentadas as correntes de biogas e de solucdo de alcanolamina pobre, sem gases
acidos.

A corrente de biogas foi definida conforme especificado na Tabela 8, adotando uma
vazao volumétrica de géas reportada na literatura (PETERSSON; WELLINGER, 2009);
condig¢des de temperatura e pressao, sendo a primeira um pouco inferior aquela definida como

Otima para a conducdo da decomposicdo anaerdbia na faixa mesofilica e a segunda
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ligeiramente superior a pressao atmosférica para garantir a condugdo do processo em pressoes
positivas, € uma composi¢do média adotada pelo autor, dentro dos limites apresentados na

Tabela 1.

Tabela 8 - Especificacdes da corrente de biogas para as simulagdes

Parametro Unidade Valor

Temperatura °C 35
Pressao atm 1,05
Vazdo volumétrica Nm’/h 1.000
Composi¢ao

Metano (CHy) kmol/kmol | 0,560

Dioxido de carbono (CO») kmol/kmol | 0,380

Agua (H,0) kmol/kmol | 0,054

Sulfeto de hidrogénio (H,S) kmol/kmol | 0,004

Nitrogénio (N) kmol/kmol | 0,002

Fonte: Autor

As correntes de solvente foram especificadas em relagdo a vazao molar da solugdo; a
composicdo massica, dentro dos limites especificados na Tabela 5 e do item 3.2.1;

temperatura e pressao, conforme apresentado na Tabela 9.

Tabela 9 - Especifica¢des das correntes de solvente para as simulagdes

Parametro Unidade | MDEA | MEA DEA
Temperatura °C 35 35 35
Pressao atm 1,05 1,05 1,05
Vazao molar kmol/h 375 305 500
Composicao

Agua kg/kg 0,6 0,7 0,7
DEA kg/kg 0,0 0,0 0,3
MDEA kg/kg 0,4 0,0 0,0
MEA kg/kg 0,0 0,3 0,0

Fonte: Autor

As vazdes molares destas correntes foram estimadas considerando um loading (X) de
gases acidos de aproximadamente 0,5 kmol de gases acidos por kmol de amina, assumindo a

total absorcao dos gases acidos presentes no biogas, segundo a equagao (18).

x = Ncop F s (18)
Nam
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onde n¢p, € ny,s sdo os nameros de moles de CO; e de HaS, respectivamente, presentes no

biogas, e nyy € o nimero de moles de amina presente na solucao pobre em gases acidos. O
detalhamento dos célculos realizados para a estimativa dos valores destas correntes ¢
apresentado no Apéndice A.

A coluna de absorc¢ao de cada sistema foi configurada utilizando o modelo RadFrac
do software no modo Rate-Based, que emprega a modelagem apresentada no item 4.2.1. Nao
foram considerados condensador ou refervedor e a pressao no topo da coluna foi fixada em
1,04 atm. As fases consideradas eram liquido e vapor e optou-se pelo modo de convergéncia
Strongly non-ideal liquid, recomendado pelo software para sistemas com solugdes ndo-ideais
que tendem a apresentar problemas de convergéncia durante as simulagdes. Os conjuntos de
reagdes apresentados no item 4.2.2 foram considerados em todas as seg¢des da coluna e a
estimativa do holdup para os calculos de equilibrio, que precedem os célculos de taxas, foi de
1107 m3, ou ajustado para valores menores, para facilitar a convergéncia das simulagdes,
conforme recomendado em Aspen Technology (2013g). Adicionalmente, foi considerado um
fator de condi¢do da reagdo (reaction condition factor) de 0,9 para o sistema com MEA ¢ o
valor padrao de 0,5 para as reacoes com MDEA e DEA; conforme sugerido pelo software em
Aspen Technology (2013e, 2013f, 2013g), uma vez que este fator pondera a contribuicdo de
condi¢gdes de composigdo e temperatura no filme entre a interface e o seio da fase para que
sejam aplicadas no calculo taxa de reacdo, sendo o fator escolhido a ponderagdo para a
condi¢do do seio do liquido e a diferenca entre 1 e este fator a ponderagdo para a condi¢cdo da
interface, de forma que para reagdes rapidas, como ¢ o caso das reagdes com MEA, valores
proximos de 1 sdo mais indicados (ASPEN TECHNOLOGY, 2013h). Para cada sistema
foram indicadas também temperaturas no topo e no fundo da coluna, derivadas da simulagdo
preliminar de um vaso flash com as correntes apresentadas, visando facilitar a convergéncia
da simulacgdo.

Nesses projetos foram configuradas colunas com os recheios estruturados Sulzer
Mellapak 250 Y™ 500 Y™ e 750 Y™, para uma avaliagdo inicial da limitagdo da absor¢ao
em relacdo a transferéncia de massa, cada uma com cinco se¢oes de 0,5 m. Esta altura das
secdes foi ajustada posteriormente para um valor proximo da altura equivalente a um estagio
teorico (HETP) calculado pelo software para cada secdo. As correlagdes selecionadas para o
calculo dos coeficientes de transferéncia de massa, do holdup e dos coeficientes de
transferéncia de calor foram: HanleyStruc (2010), Bravo et al. (1992) e Chilton e Colburn,
respectivamente, as quais foram indicadas no item 4.2.1. O modo de fluxo definido nas

simulagdes foi o VPlug e os pontos adicionais de discretizagcdo do filme sdo apresentados na
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Tabela 10. Estes pontos podem variar entre os valores de 0 a 1, sendo que o primeiro indica
uma regido mais proxima da interface e o segundo uma regido mais préxima do seio do
liquido. O diametro foi indicado como um parametro de projeto a ser calculado pelo software
para a obtencao de uma fracao da capacidade maxima do recheio na ultima se¢ao da coluna de
aproximadamente 0,5; visando manter a operagdo da coluna dentro dos limites recomendados
pelo fabricante do recheio e a possibilidade de aumentar a vazao de solvente posteriormente,
se necessario.

Definidos o diametro e a altura das se¢des, o nimero de segdes — € consequentemente
a altura da coluna — foi variado para avaliar a influéncia deste nas porcentagens de absor¢ao
dos gases acidos e também em um parametro definido como a relag@o entre a massa de H,S e
o volume de CHy, formulado para representar a especificacdo da ANP em relagdo ao H,S
(BRASIL, 2015) de uma forma rigorosa, uma vez que considera apenas o volume do CH4 no

biogas purificado.

Tabela 10 - Pontos de discretizagdo do filme de liquido

Ponto adicional Localizacio
1 0,01
2 0,1
3 0,2
4 0,3
5 0,4
6 0,5
7 0,6
8 0,7
9 0,8
11 0,9
12 0,99

Fonte: Autor

As porcentagens de absorcao dos gases acidos sdo definidas nas equagoes (19) e (20),

bem como na relagdo entre a massa de H,S e o volume de CHg, indicada na equagao (21).

Nco,BG — Nco,,BM

%AbSC02 - 100 (19)

Nco,,BG

Ny,s,8¢ — N{,s,BM
29 29
%AbSHZS = .

100 (20)
Ny,s,BG
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H,S Mmy,s
“fen, = - Q1)

VCH4 (25°C,1atm)

onde N¢o, pe € Nu,s,pe 30 0s nameros de moles de CO, e de H,S no biogas, respectivamente;
Nco,BM € Ni,spm $80 0s numeros de moles de CO; e de H,S no biometano, respectivamente;
obtidos como resultados da simulagdo; my,s € a massa de H,S presente no biometano,
também obtida como resultado da simulagéo, € V¢y, (250 1atm) © Volume de CHy presente na

corrente do biogés nas condi¢des de temperatura e pressdo de 25 °C e 1 atm, cujo calculo ¢
detalhado no Apéndice B.

Os resultados destas simulagdes sdo apresentados e discutidos no item 5.2.
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4.2.3.2 Simulacdo da absorc¢do seletiva dos gases dcidos

Nas simula¢des conduzidas para simular os casos definidos no item 4.1 foram
configuradas, além de colunas de absor¢do, colunas de dessor¢do, bem como operagdes
auxiliares como trocadores de calor e misturadores de correntes de reposicao.

No Caso 1 foram alimentadas, inicialmente, as correntes de biogds, conforme
especificado na Tabela 8, e de solugdo aquosa de MDEA, conforme especificado na Tabela 9.
Nos Casos 2 e 3 a corrente gasosa alimentada foi a de biogas com teor reduzido de enxofre
obtida no Caso 1 e as correntes liquidas foram as de MEA e DEA apresentadas na Tabela 9
para os Casos 2 ¢ 3, respectivamente.

Dentre as colunas configuradas no item 4.2.3.1, foi selecionada aquela que apresentou
o melhor desempenho na absor¢do seletiva do H,S, para o Caso 1, e as que apresentaram o
melhor desempenho na absor¢ao do CO,, para os Casos 2 e 3 de acordo com os resultados
obtidos nas simulac¢des do item indicado. O numero de se¢oes das colunas dos Casos 2 ¢ 3 foi
variado, uma vez que nestas simulagdes foi alimentada nova corrente gasosa em relacdo a do
item 4.2.3.1, e em todos os casos estudados este nimero foi fixado no valor que fornecia a
separagdo desejada: especificada como 10 mg de H,S por m® de CHy (25 °C, 1 atm), para o
Caso 1, e no valor para além do qual ndo foi observada melhora significativa na absor¢ao do
CO; nos Casos 2 e 3. O didmetro destas colunas foi ajustado nos casos em que a fracao da
capacidade méxima do recheio era menor do que 0,5. A influéncia da cinética e da condigdo
de equilibrio das reacdes na absor¢do dos gases acidos foi estudada por meio da variagdo da
temperatura de alimentagdo do solvente entre 35 e 50 °C, sendo a temperatura de alimentagao
fixada naquela que melhor contribuia para a separacdo pretendida em cada caso estudado. A
composicdo do solvente também foi avaliada: no Caso 1 a fragdo massica de MDEA foi
variada entre 0,30 e 0,40; nos Casos 2 ¢ 3 as fracoes massicas de MEA e de DEA foram
variadas entre 0,20 e¢ 0,30. A pressdao no topo da coluna foi fixada em 1,04 atm no Caso 1 e
em 1,03 atm nos Casos 2 e 3.

A coluna de dessor¢ao de cada caso estudado foi configurada de forma semelhante a
sua respectiva coluna de absor¢do: adotando os mesmos modelos; correlacdes; tipo de
recheio; didmetro e niimero de secdes, cuja altura foi alterada nos casos em que os HETP
calculados pelo software eram consideravelmente diferentes da altura adotada inicialmente.
No entanto, seu desempenho foi avaliado de acordo com as porcentagens de dessor¢do
definidas nas equacdes (22) e (23). O numero de se¢des foi variado e fixado no valor para

além do qual ndo foi observada melhora significativa na dessor¢cdo do H,S, para o Caso 1, e
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na dessorcdo do CO,, para os Casos 2 e 3. Além disso, foram considerados tanto um
condensador parcial, cuja temperatura do destilado foi fixada em 35°C, como um refervedor,
0s quais sao modelados como estagios de equilibrio, embora as se¢des intermediarias da
coluna tenham sido modeladas no modo Rate-Based com as mesmas condigdes especificadas
no item 4.2.3.1 para as colunas de absor¢do. A pressdao no topo da coluna foi fixada em 1,03
atm em todos os casos; a razdo molar entre destilado e alimentacdo foi fixada em 0,010 no
Caso 1, 0,050 no Caso 2 ¢ 0,032 no Caso 3, visando tanto limitar a quantidade de solvente que
sai nas correntes de destilado com os gases acidos dessorvidos como facilitar a recirculagao
do solvente sem prejudicar o balango material devido ao acumulo daquele; a razdo molar de

refluxo foi fixada em 1 em todos os casos estudados.

Nco,,p6 + Nco,,pL
%Desco, = —2 2L 100 (22)
2
Nco,,sr

n +n
%Desy, s = —2ooe 13D . 10 (23)
2 NH,s,SR
29

onde N¢o, pe € Np,s,pc S0 0s nimeros de moles de CO; e de H,S no gés que deixa a coluna
de dessorgdo, respectivamente; n¢o, pr, € Ny, s,pr, $30 08 numeros de moles aparentes de CO; e
de H2S no condensado liquido que deixa a coluna de dessor¢do, respectivamente, € nco, sg €
Ny,s,sr S0 0s numeros de moles aparentes de CO; e de HaS no solvente rico em gases acidos
que sai da coluna de absor¢do, respectivamente, os quais sdo calculados pela propriedade
FAPP que considera todas as formas que estes gases assumem ao reagir com o solvente.

Um trocador de calor foi adicionado a simulag@o de cada caso estudado para promover
0 aquecimento da corrente de solvente rico em gases acidos que deixa a coluna de absorcao
para ser introduzida na coluna de dessor¢do com a corrente de solvente pobre que deixa a
coluna de dessor¢ao. No modelo utilizado, HeatX, aplicou-se a abordagem que determina a
maxima troca térmica possivel para uma diferenca de temperatura que deve ser obtida entre as
temperaturas das correntes de fluido quente e de fluido frio que deixam o trocador de calor.
Esta diferenca de temperatura deve ser especificada, bem como o coeficiente global de troca
térmica. A diferenca de temperatura especificada foi de 10 °C em todos os casos, como ¢
recomendado por Smith (1995) e Kemp et al. (2007), e o coeficiente global de troca térmica
adotado, considerado constante neste modelo simplificado, foi de 170 Btu/(°F-ft*h) para todos

os casos estudados, que representa um valor médio para este pardmetro em trocadores
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tubulares que promovem a troca térmica entre solugdes de alcanolaminas (MEA e DEA), de
acordo com dados apresentados por Shilling et al. (2008).

A correcdo da temperatura da corrente de solvente pobre, para que atingisse a
temperatura especificada para o solvente na alimentagao da coluna de absorc¢do, foi realizada
em um segundo trocador de calor, onde a temperatura final foi especificada para cada caso.
Adicionalmente, foi incluido um misturador para que a vazao molar do solvente pobre fosse
reajustada por meio da reposicdo do solvente (amina e agua) perdido nas operagdes de
absorcao ¢ de dessorgao.

Finalmente, a corrente de solvente pobre com a temperatura e a vazao molar corrigidas
foi alimentada a coluna de absorcdo, substituindo a corrente inicial que ndo continha gases
acidos. Uma vez que a porcentagem de absor¢do dos gases acidos ¢ alterada com esta
modificacdo, e a especificacdo ndo mais € atingida, uma nova corrente de solu¢do aquosa de
alcanolamina, sem gases acidos, foi adicionada a coluna de absor¢ao de cada caso de estudo e
sua vazao molar foi variada para que a especificagdo proposta para cada caso fosse novamente
atingida, em relacdo ao H,S para o Caso 1 e para a obtengdo de aproximadamente 99% de
absor¢do do CO; nos Casos 2 e 3. As operagdes seguintes foram recalculadas com a nova
vazao molar de solvente e o reajuste desta foi repetido até que a corrente de reposi¢ao de
solvente livre de gases acidos fosse significativamente reduzida, quando o ciclo do solvente
foi entdo fechado. Caso a nova corrente de reposicdo de solvente apresentasse um valor
impraticavel — muito maior do que a corrente de solvente original — o ciclo do solvente era
fechado sem esta reposi¢do e a razdo molar de refluxo da coluna de dessor¢do era alterada até
que a corrente pobre em gases acidos apresentasse um teor destes tal que nao prejudicasse as
especificagdes estabelecidas para cada caso estudado. Quando necessario, também o diametro
das colunas foi alterado para permitir uma operacao estavel destas com a alteracdo da vazao
de solvente.

O desempenho das colunas de dessor¢ao também foi avaliado em relagdao a demanda
energética percentual e a energia especifica requerida, assim que o ciclo do solvente foi
fechado. O primeiro pardmetro ¢ definido como a porcentagem da energia disponivel no
biogas, considerando a energia obtida pelo produto do poder calorifico inferior do CHy4 ¢ a
massa deste componente, que ¢ requerida na dessor¢ao, como indicado na equagdo (24). O
segundo parametro ¢ definido como a relagdo entre a quantidade de energia requerida para a
dessor¢do dos gases acidos e a quantidade em massa de gas acido dessorvido, como ¢
indicado nas equacgdes (25) e (26), sendo a primeira em relacdo ao H,S para utilizagdo no

Caso 1 e a segunda em relagdo ao CO», utilizada nos Casos 2 e 3.
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Qr
oy = ——o 1
Qg PCI - mey, 00 (24)

Qr
Qesp,co, = (25)
PE%2 meo,pe + Meo,pL

Qr
Qesp,Hys = (26)
P2 My,s,p¢ + Mu,s,pL

onde @y ¢ a energia requerida para a dessor¢do dos gases acidos; PCI ¢ o poder calorifico
inferior do CHy; m¢y, € a massa de metano presente na corrente de biogas; Mco, pe € My,s,pe
sdo as massas de CO; e de H,S no gas que deixa a coluna de dessor¢do, respectivamente,
Mco,pL € My,s,p, SA0 as massas aparentes de CO; e de HaS no condensado liquido que deixa
a coluna de dessorg¢ao, respectivamente, as quais sao calculadas pela propriedade WAPP que
considera todas as formas que estes gases assumem ao reagir com o solvente.

Na figura 10 ¢ apresentado um esquema geral dos sistemas configurados para simular
os Casos 1, 2 e 3 com o ciclo de solvente fechado. Neste esquema, ABS ¢ a coluna de
absor¢ao onde sdo introduzidas as correntes de solvente pobre em gases acidos (SP-1) e a
corrente de gas rica nestes gases (GR); TC-1 ¢ o trocador de calor que promove o
aquecimento da corrente de solvente rico em gases acidos que deixa a coluna de absorgao
(SR-1) para ser introduzida na coluna de dessor¢dao (SR-2) com a corrente de solvente pobre
que deixa a coluna de dessorcao (SP-2) que ¢ resfriada (SP-3); DES ¢ a coluna de dessorcao
onde os gases acidos sdo dessorvidos nas correntes de destilado gasosa (GA) e liquida
(COND); TC-2 ¢ o trocador de calor onde a temperatura da corrente de solvente pobre SP-3 ¢
ajustada para que atinja a temperatura especificada para o solvente na alimentacdo da coluna
de absorcdo, obtendo-se a corrente SP-4; MIX ¢é o misturador onde sdo alimentadas as
correntes de reposi¢ao de solvente: agua (H20-R) e amina (AM-R), juntamente com o
solvente pobre SP-4. O biogas com teor de H,S reduzido, no Caso 1, ou o biometano, nos
Casos 2 e 3 sdo representados pela corrente GP.

No Caso 2, o esquema apresentado na Figura 10 foi alterado com a inclusdo de um
vaso flash com temperatura fixada em 35 °C alimentado pela corrente GR, uma vez que no
sistema com MEA a perda de solvente ¢ mais pronunciada, tendo em vista que esta amina

apresenta pressdao de vapor mais elevada do que as demais consideradas nestes estudos,
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conforme pode ser observado na Tabela 3. Desta forma, promoveu-se uma separacao de parte
do solvente que seria perdida na corrente gasosa (GR) utilizando o vaso flash mencionado,
sendo esta fracdo liquida recuperada alimentada ao misturador (MIX) para compor a corrente

de solvente pobre (SP-1) que entra na coluna de absor¢ao (ABS).

Figura 10 - Esquema geral dos sistemas dos Casos de estudo 1,2 e 3

(P} =

Fonte: Autor

Os resultados obtidos nestas simulagdes sdo apresentados e discutidos no item 5.3.

4.2.3.3 Simulacdo dos estudos de casos experimentais obtidos na literatura

Nas simulagdes conduzidas para reproduzir os resultados de estudos experimentais
disponiveis na literatura foram considerados os experimentos 1 e 2 (E1 e E2) apresentados por
Notz, Mangalapally e Hasse (2012). As simulacdes destes estudos experimentais objetivam
validar a modelagem proposta para os estudos tedricos do presente trabalho, apresentada nos
itens 4.2.1 e 4.2.2, utilizando procedimentos semelhantes aos descritos nos itens 4.2.3.1 e
4.2.3.2.

Segundo Notz, Mangalapally e Hasse (2012), os experimentos El1 e E2 foram
realizados em uma planta piloto destinada a absor¢ao do CO, de uma corrente de gases de
p6s-combustdo, produzida por um queimador de gas comercial projetado para o aquecimento

de residéncias, com solucdo aquosa de MEA. Em seu trabalho, a planta ¢ descrita
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detalhadamente, no presente trabalho ¢ focada a descricdo das colunas de absor¢do e de
dessor¢do simuladas a fim de validar o modelo utilizado nos estudos aqui propostos.

De acordo com Notz, Mangalapally e Hasse (2012), a coluna de absor¢do possui uma
altura de 4,2 m a qual ¢ acoplada, no topo, uma se¢ao de lavagem de 0,42 m; ambas com
diametro de 0,125 m e recheio estruturado Sulzer Mellapak 250 Y™. Nesta coluna, o solvente
pobre em CO, ¢ alimentado no topo da primeira secao descrita e a d4gua de lavagem no topo da
segunda sec¢do para a recuperacao de parte do solvente que € carregado com o gas pobre em
CO»; parte desta agua de lavagem ¢ retirada da coluna de absor¢do por uma saida no fundo da
secdo de lavagem a fim de evitar o acumulo de 4gua no sistema. A coluna de dessor¢do desta
planta possui uma altura de 2,52 m a qual também ¢é acoplada, no topo, a uma se¢do de
lavagem de 0,42 m; ambas com didmetro de 0,125 m e recheio estruturado Sulzer Mellapak
250 Y™ Nesta coluna, o solvente rico em CO, ¢ alimentado no topo da primeira se¢io
descrita, no entanto, diferente da coluna de absor¢do, a secdo de lavagem da coluna de
dessor¢do ¢ alimentada pela fracao liquida de refluxo de destilado que é condensado no topo
desta secdo em um trocador de calor. O fornecimento de energia para a geragao de vapor de
stripping € promovido pelo aquecimento do solvente que flui do topo para o fundo desta
coluna por elementos elétricos.

As colunas descritas foram simuladas de forma isolada no software Aspen Plus®
seguindo os procedimentos adotados nos itens 4.2.3.1 € 4.2.3.3 em relacdo: a divisdo da altura
das colunas em sec¢oes, aos modelos das colunas, as correlagdes adotadas, as discretizacdes
aplicadas e ao condicionamento das reacdes. Os dados de processo alimentados na simulacao,
obtidos no trabalho de Notz, Mangalapally e Hasse (2012), sdo apresentados na Tabela 11.
Para a corrente de solvente alimentada a coluna de dessorcdo, a vazdo e a composi¢do
correspondem as indicadas na saida da coluna de absor¢do, uma vez que estes parametros nao
foram especificados na entrada da coluna de dessorcdo no esquema detalhado de cada
experimento apresentado pelos autores, enquanto a temperatura desta corrente corresponde a
especificada na entrada da coluna de dessor¢do, apds o solvente rico ter sido previamente

aquecido em um trocador de calor.
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Operacio Parametro Unidade E1l E2
Temperatura do gés °C 48,1 48,15
Pressdo do gés mbar 1004,49 | 1009,66
Vazao massica do gas kg/h 72 72,4
Composic¢ao do gas
Nitrogénio (N) g/g 0,743 0,672
Oxigénio (O») g/g 0,101 0,094
Agua (H,0) g/g 0,071 0,069
Diodxido de carbono (CO5) g/g 0,085 0,165
Absorciio Temperatura} do solvente °C 40,03 40,18
Vazao massica do solvente kg/h 200,1 200,0
Composic¢ao do solvente
Agua (H,0) /g 0,673 0,653
Amina (MEA) g/g 0,275 0,284
Dioxido de carbono (CO5) g/g 0,052 0,063
Temperatura de entrada da dgua de lavagem °C 47,87 37,43
Vazao massica de entrada da dgua de lavagem kg/h 30,87 55,06
Vazao massica de saida da 4gua de lavagem kg/h 28,53 53,29
Pressao de operagdo da coluna atm ~1 ~1
Temperatura do solvente °C 112,85 108,56
Vazdao massica do solvente kg/h 206,5 207,4
Composi¢ao do solvente
Agua (H,0) g/g 0,661 0,634
Dessorcio Amina (MEA) g/g 0,265 0,274
Diodxido de carbono (CO5) g/g 0,074 0,092
Vazao total de destilado kg/h 6,71 7,55
Temperatura do destilado °C 18,33 18,33
Carga térmica no refervedor \\ 6475,3 | 6758,8
Pressdo de operagdo da coluna mbar 1999,1 1999.,5

Fonte: Notz, Mangalapally e Hasse, 2012

O desempenho das colunas de absor¢do e de dessor¢do dos casos experimentais

descritos foram avaliados, tanto pelos autores do trabalho experimental como no presente

trabalho teodrico, em relacdo a porcentagem de absor¢do de CO, e em relagdo a energia

especifica requerida para dessor¢cao do CO,, respectivamente, calculados a partir das equacdes

(19) e (25). No entanto, na equagdo (19) o namero de moles de CO, no biogas (n¢o, ps)

corresponde ao nimero de moles de CO, no gas de combustdo e o niimero de moles de CO,

no biometano (n¢gp, gy) corresponde ao nimero de moles de CO; no gés de combustdo

purificado. A porcentagem de absor¢do e a energia especifica requerida para a dessor¢ao do

CO; que foram obtidas nos experimentos conduzidos por Notz, Mangalapally e Hasse (2012)

sdo apresentadas na Tabela 12.
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Tabela 12 - Porcentagem de absor¢ao e energia especifica dos casos E1 e E2

Parametro Unidade E1l E2
%Abs % 75,9 51,3
Qesp Gl 5,01 3,98

Fonte: Notz, Mangalapally e Hasse, 2012

Os autores indicaram em seu trabalho que o pardmetro que avalia o consumo

energético na operagao de dessorcdo, apresentado neste trabalho, ndo considera as perdas de

calor que ocorrem na planta piloto, uma vez que foram aplicados balangos energéticos para a

estimativa das perdas de calor, as quais foram subtraidas dos valores obtidos na planta.

Os resultados obtidos nestas simulagdes sao apresentados e discutidos no item 5.1.
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5 RESULTADOS

Nesta se¢do sdo apresentados e discutidos os resultados obtidos, primeiramente, na
simulacdo dos estudos de casos experimentais da literatura apresentados no item 4.2.3.3,
seguidos pelos resultados das simulagdes indicadas no item 4.2.3.1 e entdo pelos resultados

obtidos nos estudos de casos detalhados no item 4.2.3.2.

5.1 RESULTADOS DAS SIMULACOES DOS ESTUDOS DE CASOS EXPERIMENTAIS

Os resultados obtidos nos estudos de casos experimentais conduzidos por Notz,
Mangalapally e Hasse (2012), E1 e E2, sdo apresentados nas Figuras 11 (a) e 11 (b), para a
porcentagem de absorcdo e para a energia especifica requerida para a dessor¢cdo do COa,
respectivamente, onde sdo comparados com os resultados obtidos nas simulagdes realizadas
neste trabalho para validar a modelagem utilizada. As linhas tracejadas delimitam desvios de

+ 15% em relacdo ao valor experimental na Figura 11 (a) e de + 25% na Figura 11 (b).

Figura 11 - Comparagao entre os resultados experimentais e simulados dos casos
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Fonte: Autor

Legenda: (a) Comparagdo entre os resultados obtidos para a porcentagem de absorcdo
(b) Comparagao entre os resultados obtidos para a energia especifica requerida para
a dessor¢do do CO,.

Em todos os resultados obtidos nas simulagdes os valores obtidos para os parametros
avaliados foram superestimados em relagdo aqueles obtidos experimentalmente por Notz,
Mangalapally e Hasse (2012), como se pode observar nas Figuras 11 (a) e 11 (b), onde os

desvios para a porcentagem de absor¢do sdo de até 15% e os desvios para a energia especifica
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sao de até 25%. Estes desvios dos resultados obtidos nas simula¢des em relagdo aos obtidos
experimentalmente foram considerados aceitaveis, levando-se em conta que os resultados das
simulagdes contam com os desvios resultantes da utilizagao de correlagdes empiricas para o
calculo dos coeficientes de transferéncia de massa e de calor; além disso, os resultados
experimentais também apresentam seus proprios desvios intrinsecos resultantes tanto da

operacao da planta, como dos equipamentos de medi¢ao das variaveis monitoradas.

5.2 RESULTADOS DAS SIMULACOES DE ABSORCAO SIMULTANEA

As colunas de absor¢do configuradas para a comparacao do desempenho das solugdes
aquosas de alcanolaminas apresentaram resultados semelhantes em termos do didmetro da
coluna, para a obten¢ao de uma capacidade maxima do recheio de 0,5, e da altura das secdes,
para valores proximos dos HETP calculados pelo software, quando utilizado o mesmo tipo de
recheio. Desta forma, em todos os sistemas a coluna de absor¢do foi configurada com o
mesmo didmetro (mesmo quando a capacidade maxima do recheio era um pouco inferior a
0,5, uma vez que com o aumento do nimero de se¢des tanto esta capacidade como a perda de
carga na coluna aumentavam gradativamente) e altura de secdo para determinado tipo de

recheio, como ¢ apresentado na Tabela 13.

Tabela 13 - Diametro da coluna e altura de secao das colunas de absor¢ao simultanea

Sistema Recheio Didmetro (m) h, (m)
MDEA/MEA/DEA | Sulzer Mellapak 250 Y™ 0,65 0,40
MDEA/MEA/DEA | Sulzer Mellapak 500 Y™ 0,75 0,25
MDEA/MEA/DEA | Sulzer Mellapak 750 Y™ 0,80 0,20

Fonte: Autor

O ntimero de sec¢des foi variado de 5 a 25 para comparar o desempenho das solucgdes
de alcanolaminas em relagdo a porcentagem de absor¢dao de CO,, a porcentagem de absor¢ao
de H»S e ao parametro definido como a relacdo entre a massa de H,S e o volume de CHy € os
resultados obtidos sdo apresentados nas Figuras 12 (a), (b) e (c); 13 (a), (b) e (c) e 14 (a), (b) e
(c); respectivamente.

A partir dos resultados mostrados nas Figuras 12 (a), (b) e (c), observou-se que o
sistema que emprega solugdao aquosa de MEA apresentou o melhor desempenho em relagdo a
absor¢ao de CO,, uma vez que necessita de uma altura de coluna menor para a obtengao de
uma porcentagem de absor¢ado superior aquelas obtidas em qualquer outro sistema, enquanto o

sistema que utiliza solugdo aquosa de MDEA apresentou o pior desempenho entre os sistemas
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estudados e, desta forma, o sistema com DEA apresentou um comportamento intermediario
entre aqueles. Estas observagdes corroboram com aquelas obtidas na literatura que apontam
para uma absorcdo mais rapida com a MEA, seguida pela DEA e entdo pela MDEA.
Adicionalmente, observou-se que a transferéncia de massa desempenha um papel significativo
na absor¢do do CO, em todos os sistemas estudados, de forma que quanto maior a area
superficial disponivel para esta transferéncia, melhor € o resultado em termos da porcentagem

de absorc¢ao para determinada altura de coluna.

Figura 12 - Porcentagem de absor¢do de CO, em fungdo da altura da coluna
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Fonte: Autor

Legenda: (a) Resultados obtidos para a absor¢do de gases acidos com MDEA. (b) Resultados
obtidos para a absor¢do de gases acidos com MEA. (c) Resultados obtidos para a
absorcdo de gases acidos com DEA

Com base nos resultados apresentados nas Figuras 13 (a), (b) e (c) observou-se que o

sistema com solucao aquosa de MDEA apresentou o melhor desempenho em relagdao a
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absor¢dao do H,S quando comparado com aqueles que empregavam MEA ou DEA, uma vez
que para a obten¢do de uma dada porcentagem de absorcdo deste gas, a altura de recheio da
coluna necessaria para atingir tal especificagdo se mostrou menor para o sistema com MDEA

do que para os demais sistemas.

Figura 13 - Porcentagem de absor¢ao de H,S em fungdo da altura da coluna
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Fonte: Autor

Legenda: (a) Resultados obtidos para a absorcdo de gases acidos com MDEA. (b) Resultados
obtidos para a absor¢do de gases acidos com MEA. (c¢) Resultados obtidos para a
absorcdo de gases acidos com DEA

Considerando ainda o baixo desempenho do sistema com solugdo aquosa de MDEA
para a remocdao do CO,, como foi observado a partir dos resultados da Figura 12 (a),
constatou-se a adequagao da MDEA para a absorcao seletiva do H,S, como era esperado
segundo as observagdes obtidas na literatura. Em relacdo a transferéncia de massa, observou-

se, de acordo com os resultados apresentados nas Figuras 13 (a), (b) e (c), que o aumento da
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area superficial disponivel para esta transferéncia contribui com o aumento da porcentagem
de absor¢do do gas acido, neste caso o H,S, sobretudo nos sistemas que empregam MEA e
DEA, uma vez que no sistema que utiliza MDEA este aumento na porcentagem de absorc¢ao

com o aumento da area superficial foi menos significativo.

Figura 14 - Relacao H,S/CH4 em funcao da altura da coluna
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Legenda: (a) Resultados obtidos para a absorcdo de gases acidos com MDEA. (b) Resultados
obtidos para a absor¢do de gases acidos com MEA. (c¢) Resultados obtidos para a
absorcdo de gases acidos com DEA

A partir dos resultados apresentados nas Figuras 14 (a), (b) e (c) observou-se que o
sistema que apresentou o melhor desempenho em relagdo ao parametro H,S/CHy4 foi o que
emprega a solucdo aquosa de MDEA, como era esperado de acordo com os resultados
apresentados nas Figuras 13 (a), (b) e (c). Desta forma, as mesmas observagoes feitas para a
avaliagdo do desempenho em relacdo a porcentagem de absor¢do de H,S sdo validas em

relagdo ao parametro definido como a relagao entre a massa de H,S e o volume de CH4, que
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corroboram com a proposta de absor¢ao seletiva do H,S com MDEA e absor¢ao do CO, com
MEA e DEA.

Os resultados obtidos nestas simulagdes auxiliaram na selecdo da configuracdo das
colunas de absor¢ao dos casos definidos no item 4.2.3.2, cujos resultados sdo apresentados na

sequéncia deste trabalho.
5.3 RESULTADOS DA SIMULACAO DE ABSORCAO SELETIVA

Neste item serdo apresentados os resultados obtidos para as simulagdes descritas no

item 4.2.3.2.
5.3.1 Resultados do Caso 1

A partir dos resultados apresentados no item 5.3.1 foi selecionada, para a absorc¢ao
seletiva do H,S com solugdo aquosa de MDEA, a coluna com recheio estruturado Sulzer
Mellapak 250 Y™,

A altura total de recheio foi fixada em 3,6 m, uma vez que com esta altura a
especificagdo para a relagdo entre a massa de H,S e o volume de CH4 foi atingida, como pode

ser observado na Figura 15.

Figura 15 - Relacdo H,S/CH4 em fungdo da
altura da coluna para o Caso 1
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Nesta coluna, a fragdo da capacidade maxima do recheio era inferior a 0,5, de forma
que seu diametro foi ajustado de 0,65 m para 0,6 m a fim de obter uma capacidade maxima do
recheio de 0,5 e dar prosseguimento ao estudo da influéncia de outros parametros neste
sistema.

Um dos pardmetros estudados foi a temperatura do solvente e sua influéncia na
absor¢ao dos gases acidos, que indicaria tanto limitagcdes cinéticas, no caso da absor¢do do

CO,, como um possivel deslocamento do equilibrio quimico, no caso da absor¢ao do H,S. Os

resultados obtidos sao apresentados na Figura 16.

Figura 16 - Influéncia da temperatura do solvente na
absor¢ao dos gases 4cidos: Caso 1
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A partir dos resultados apresentados na Figura 16, verificou-se que com o aumento da
temperatura a porcentagem de absor¢ao do CO, aumenta enquanto a do H,S diminui, o que
indica que ha um favorecimento da cinética da reagdo do primeiro com a solucao de MDEA e
um deslocamento do equilibrio da reacdo do segundo com a solucdo da alcanolmina no
sentido de formacdo dos reagentes. Embora o deslocamento mencionado seja pouco
significativo, a temperatura do solvente foi mantida em 35 °C a fim de se obter uma maior
seletividade ao H,S.

Na sequéncia, foi estudada a influéncia da composicao do solvente, variando a fracao
massica de MDEA na solugdo, mas mantendo a vazao molar de solvente constante. Os
resultados obtidos sdo apresentados na Figura 17.

A partir dos resultados observados na Figura 17, verificou-se que o emprego de

solugdoes de MDEA com concentragdes menores beneficiaram a absor¢ao do H,S, mas
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causaram um efeito inverso em relacdo a absor¢do do CO,. Este comportamento pode ser
explicado pelo desfavorecimento da cinética das reagcdes com o CO,, o que pode propiciar um
deslocamento das reacdes de equilibrio com H,S no sentido de formagao dos produtos, e
assim, favorecer a absor¢do do H,S. Desta forma, a composi¢ao do solvente foi alterada para

uma fragdo de 0,3 em massa de MDEA.

Figura 17 - Influéncia da composi¢do do solvente na

absor¢ao dos gases acidos: Caso 1
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Fonte: Autor

A seguir foi configurada a coluna de dessor¢do. Para esta coluna também foi utilizado
o recheio estruturado Sulzer Mellapak 250 Y™ e o diametro foi mantido igual ao da coluna de
absorcdo deste sistema, com 0,6 m; mas a altura das se¢des foi ajustada para 0,5 m, o qual
representa um valor mais proximo dos HETP calculados pelo software para esta coluna.

Os resultados da porcentagem de dessor¢cdo do H,S em fungdo da altura de recheio da
coluna sao apresentados na Figura 18.

Por meio dos resultados apresentados na Figura 18, observou-se que para alturas
superiores a aproximadamente 8 m o ganho em relagdo a porcentagem de H,S dessorvido
torna-se pouco representativo. Desta forma, esta altura foi fixada para se dar prosseguimento
ao estudo deste caso.

Na sequéncia, foi realizada a variacdo da vazdo de solvente isento em gases acidos,
para o ajuste da corrente de solvente pobre nestes gases, visando manter a especificagdo de no
maximo 10 mg de H,S por m’ de CHy4 (25 °C, 1 atm) na corrente do gas com teor de H,S

reduzido obtida no topo da coluna de absor¢ao deste caso de estudo. No entanto, como esta
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vazdo foi estimada em mais do que 1000 kmol/h de solvente no primeiro ajuste, sua corre¢ao
foi considerada impraticavel, uma vez que era mais do que 2,5 vezes maior do que a vazao
alimentada inicialmente e comprometia a operacao tanto da coluna de absor¢ao, como da
coluna de dessor¢ao configuradas. Desta forma, o ajuste da corrente de solvente pobre em
gases acidos foi realizada, com o sistema de regeneracdo do solvente fechado, pelo ajuste da
razdo molar de refluxo na coluna de dessorcdo. O aumento deste pardmetro promoveu o
favorecimento da dessorcao dos gases acidos, que implicava no empobrecimento do solvente

regenerado, e foi estimado em 6,8.

Figura 18 - Porcentagem de dessorcdo de H,S em
funcdo da altura da coluna: Caso 1

100
95
90

85 —

80 —

75

70

65

60

55
50

% DeSHZS (0/0)

45 55 65 75 85 95 105
h (m)

Fonte: Autor

Os resultados obtidos para o processo, com o ciclo do solvente fechado, sdo

apresentados na Tabela 14.

Tabela 14 - Resultados obtidos no Caso 1

Parametro Unidade Valor
H,S/CH,4 mgH,S/m°CH, | 10,0
Qesp,HZS GJ/kgst 0,424
Qo % 12,9

Fonte: Autor

Como se pode observar, a especificacdo imposta foi alcangada, porém a um custo

energético elevado.
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A corrente de biogas com teor reduzido de H,S obtida neste caso, que foi alimentada

nos Casos 2 e 3, ¢ apresentada na Tabela 15, sendo especificada em relagdo a temperatura,

pressao, vazao molar e composi¢ao.

Tabela 15 - Especifica¢des da corrente de bio

gas com teor reduzido de H,S

Parametro Unidade Valor

Temperatura °C 35,8
Pressao atm 1,04
Vazao molar kmol/h 42,268
Composicao

Metano (CHy) kmol/kmol 0,591

Dioxido de carbono (CO,) kmol/kmol 0,354

Agua (H,0) kmol/kmol 0,053

Sulfeto de hidrogénio (H,S) ppm 4

Nitrogénio (N) kmol/kmol 0,002

Fonte: Autor

5.3.2 Resultados do Caso 2

A partir dos resultados apresentados no item 5.3.1 foi selecionada, para a absor¢ao do

CO; com solucao aquosa de MEA, a coluna com recheio estruturado Sulzer Mellapak 750

Y™ com 0,8 m de didmetro e altura de uma secao de 0,2 m.

Os resultados da porcentagem de absor¢do em fun¢do da altura de recheio da coluna,

obtidos para a nova alimentagao, sdo apresentados na Figura 19.

Figura 19 - Porcentagem de absor¢do de CO, em
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Por meio dos resultados apresentados na Figura 19, observou-se que para alturas de
recheio acima de 4 m o aumento da porcentagem de absor¢ao de CO; era pouco significativo,
de forma que esta altura foi fixada para se dar prosseguimento ao estudo da influéncia de
outros parametros sobre este sistema.

Os resultados obtidos para o estudo da influéncia da temperatura do solvente na

absor¢ao do CO; sdo apresentados na Figura 20.

Figura 20 - Influéncia da temperatura do solvente
na absor¢ao do CO;: Caso 2
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Fonte: Autor

A partir dos resultados apresentados na Figura 20, verificou-se que o aumento da
temperatura nao interfere significativamente na absor¢do do CO,, o que indica que neste
sistema a cinética da reacao do CO, com a solucao aquosa de MEA ndo ¢ um fator limitante.
Desta forma, a temperatura do solvente foi mantida em 35 °C.

A seguir foi estudada a influéncia da composicdo do solvente, variando a fracdo
massica de MEA na solugdo, mas mantendo a vazdo molar de solvente constante. Os
resultados obtidos sdo apresentados na Figura 21.

Por meio dos resultados observados na Figura 21, verificou-se que o emprego de
solugdes de MEA com concentragdes menores prejudicaram a absor¢do do CO,, o que era
esperado, uma vez que a redugdo da concentragdo de alcanolamina diminui a velocidade de
reacdo da solucdo daquela com o CO,, tendo em vista que a concentracio de um dos
reagentes, a MEA, ¢ reduzida. Desta forma, a composi¢do do solvente foi mantida, com uma

fragdo de 0,3 em massa de MEA.
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Figura 21 - Influéncia da composi¢ao do solvente na
absor¢ao do CO,: Caso 2
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Fonte: Autor

Na sequéncia, foi configurada a coluna de dessor¢do. Para esta coluna também foi
utilizado o recheio estruturado Sulzer Mellapak 750 Y™ e tanto o didmetro como a altura das
secoes foram mantidas iguais aos da coluna de absor¢do deste sistema: 0,8 m e 0,2 m,
respectivamente.

Os resultados da porcentagem de dessor¢ao do CO; em fung¢do da altura de recheio da

coluna sdo apresentados na Figura 22.

Figura 22 - Porcentagem de dessor¢cdo de CO; em
fungdo da altura da coluna: Caso 2
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Por meio dos resultados apresentados na Figura 22, observou-se que para alturas
superiores a aproximadamente 4 m o ganho em relagdo a porcentagem de CO, dessorvido
torna-se pouco representativo. Desta forma, esta altura foi fixada para se dar prosseguimento
ao estudo deste caso.

A seguir foi realizada a variacdo da vazdo de solvente isento em gases acidos, para o
ajuste da corrente de solvente pobre naqueles, visando obter uma porcentagem de absor¢ao de
CO; de aproximadamente 99%. A quantidade de solvente livre que foi somada a de solvente
pobre foi de aproximadamente 227 kmol/h, resultando em uma corrente de solvente pobre em
CO; de 532 kmol/h. Para que a coluna de dessor¢do mantivesse uma operagao estavel apos
esta alteragdo, seu didmetro teve que ser aumentado, e foi fixado em 0,9 m. Os resultados

obtidos, para o processo com ciclo do solvente fechado, sdo apresentados na Tabela 16.

Tabela 16 - Resultados obtidos no Caso 2

Parametro Unidade Valor
%Abscon % 98,8
Qesp,COZ GJ/tCOz 6,35
Qv % 20,6

Fonte: Autor

Como se pode observar, a porcentagem de absor¢ao de CO, foi obtida com um valor
proximo ao especificado e a um custo energético razoavel, se comparado com aqueles obtidos
nos experimentos conduzidos por Notz, Mangalapally e Hasse (2012), embora elevado
quando considerado o consumo de mais de 20% da energia disponivel, como ¢ evidenciado
pelo valor do pardmetro Q.

A corrente de biometano obtida neste caso, apds o resfriamento no tanque flash, ¢é
apresentada na Tabela 17, sendo especificada em relagdo a temperatura, pressdo, vazao molar
€ composi¢ao tanto em base imida como em base seca.

Observando-se os resultados apresentados na Tabela 17, verifica-se que a
especificagdo da Resolucdo n® 8/2015 da ANP em relacdo ao teor de CO; no biometano ¢
atingida, considerando-se tanto a base imida como a base seca em que a composicdo ¢
apresentada, uma vez que o teor deste gas ¢ menor do que 1%, enquanto o maximo permitido
pela Resolugdo ¢ de 3%. No entanto, para a obtengao de um teor de CH4 maior do que 96,5%,

como requer a Resolugdo, ¢ necessario submeter o biometano obtido a um processo de

remogao do vapor de agua presente neste gas.
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Tabela 17 - Especificagdes da corrente de biometano obtida no Caso 2

Parametro Unidade Valor

Temperatura °C 35,0
Pressao atm 1,03
Vazao molar kmol/h 26,613
Composi¢do em base imida

Metano (CH,) kmol/kmol 0,939

Diodxido de carbono (CO5) kmol/kmol 0,007

Agua (H,0) kmol/kmol 0,051

Sulfeto de hidrogénio (H,S) ppb 6,00

Nitrogénio (N) kmol/kmol 0,003
Composi¢do em base seca

Metano (CH,4) kmol/kmol 0,9895

Dioxido de carbono (CO») kmol/kmol 0,0074

Sulfeto de hidrogénio (H,S) ppb 6,32

Nitrogénio (N) kmol/kmol 0,0032

Fonte: Autor

5.3.3 Resultados do Caso 3

A partir dos resultados apresentados no item 5.3.1 foi selecionada, para a absor¢ao do
CO; com solucdo aquosa de DEA, a coluna com recheio estruturado Sulzer Mellapak 750
Y™ com 0,8 m de didmetro e altura de uma secao de 0,2 m.

Os resultados da porcentagem de absor¢do em fungdo da altura de recheio da coluna,

obtidos para a nova alimentagao, sao apresentados na Figura 23.

Figura 23 - Porcentagem de absor¢do de CO, em
fungdo da altura da coluna: Caso 3
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Por meio dos resultados apresentados na Figura 23, observou-se que para alturas de
recheio acima de 12 m o aumento da porcentagem de absor¢io de CO, era pouco
significativo. Desta forma, esta altura foi fixada para se dar prosseguimento ao estudo da
influéncia de outros parametros sobre este sistema.

Os resultados obtidos para o estudo da influéncia da temperatura do solvente na

absorg¢ao do CO; sdo apresentados na Figura 24.

Figura 24 - Influéncia da temperatura do solvente na
absor¢ao do CO;: Caso 3
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Fonte: Autor

A partir dos resultados apresentados na Figura 24, verificou-se que o aumento da
temperatura interfere negativamente na absor¢cdo do CO,, o que indica que também neste
sistema a cinética da reacdo do CO, com a solucao aquosa de DEA ndo ¢ um fator limitante.
Desta forma, a temperatura do solvente foi mantida em 35 °C.

Na sequéncia, foi estudada a influéncia da composi¢ao do solvente, variando a fragdo
massica de DEA na solugdo, mas mantendo a vazao molar de solvente constante. Os
resultados obtidos sdo apresentados na Figura 25.

Por meio dos resultados observados na Figura 25, verificou-se que o emprego de
solugdes de DEA com concentragdes menores prejudicaram a absorcdo do CO,. Este
comportamento, similar ao observado para o Caso 2, também pode ser atribuido a diminuigao
da velocidade de reacdo da solucdo da alcanolamina com o CO,, tendo em vista que neste

caso a concentragdo de DEA ¢ reduzida com a diminui¢do de sua concentracdo na solugao.
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Desta forma, a composi¢do do solvente foi mantida, com uma fracdo de 0,3 em massa de

DEA.

Figura 25 - Influéncia da composi¢ao do solvente na
absor¢ao do CO;: Caso 3
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Fonte: Autor

A seguir, foi configurada a coluna de dessor¢do. Nesta coluna também foi utilizado o
recheio estruturado Sulzer Mellapak 750 Y™ e tanto o didmetro como a altura das se¢des
foram mantidas iguais aos da coluna de absorcdo deste sistema: 0,8 m e 0,2 m,
respectivamente.

Os resultados da porcentagem de dessor¢ao do CO, em fungdo da altura de recheio da
coluna sdo apresentados na Figura 26.

Por meio dos resultados apresentados na Figura 26, observou-se que para alturas
superiores a aproximadamente 6 m o ganho em relagdo a porcentagem de CO, dessorvido
torna-se pouco representativo. Desta forma, esta altura foi fixada para se dar prosseguimento
ao estudo deste caso.

Na sequéncia, foi realizada a variacdo da vazao de solvente isento em gases acidos,
para o ajuste da corrente de solvente pobre nestes gases, visando obter uma porcentagem de
absor¢do de CO, de aproximadamente 99%. A quantidade de solvente livre que foi somada a
de solvente pobre foi de aproximadamente 9 kmol/h, resultando em uma corrente de solvente

pobre em CO; de 509 kmol/h.
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Figura 26 - Porcentagem de dessor¢ao de CO, em
funcdo da altura da coluna: Caso 3
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Fonte: Autor

Os resultados obtidos, para o processo com ciclo do solvente fechado, sdo

apresentados na Tabela 18.

Tabela 18 - Resultados obtidos no Caso 3

Parametro Unidade Valor
%Abscon % 99,1
Qesp,COZ GJACO, 4,71
Qv % 15,3

Fonte: Autor

Como se pode observar, a porcentagem de absor¢ao de CO, foi obtida com um valor
proximo ao especificado e a um custo energético razodvel, se comparado com aqueles obtidos
nos experimentos conduzidos por Notz, Mangalapally e Hasse (2012), que se apresentou mais
atrativo do que aquele obtido no Caso 2, embora a demanda energética também seja elevada.

A corrente de biometano obtida neste caso ¢ apresentada na Tabela 19, sendo
especificada em relagdo a temperatura, pressao, vazao molar e composicao tanto em base
umida como em base seca.

A partir dos resultados apresentados na Tabela 19, verifica-se que a especificagdo da
Resolugdo n°® 8/2015 da ANP em relagdo ao teor de CO, no biometano ¢é atingida,
considerando-se tanto a base imida como a base seca em que a composi¢ao ¢ apresentada,

uma vez que o teor maximo permitido por esta Resolucdo ¢ de 3% e teor obtido foi de menos
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de 1%. Entretanto, para a obtencdo de um teor de CH4 maior do que 96,5%, como requer a

Resolugdo, € necessario submeter o biometano obtido a um processo de secagem.

Tabela 19 - Especifica¢des da corrente de biometano obtida no Caso 3

Parametro Unidade Valor

Temperatura °C 35,4
Pressao atm 1,03
Vazao molar kmol/h 26,58
Composi¢do em base umida

Metano (CH,) kmol/kmol 0,940

Dioxido de carbono (CO») kmol/kmol 0,005

Agua (H,0) kmol/kmol 0,052

Sulfeto de hidrogénio (H,S) ppb 62,0

Nitrogénio (N) kmol/kmol 0,003
Composi¢do em base seca

Metano (CH,) kmol/kmol 0,9916

Dioxido de carbono (CO;) kmol/kmol 0,0053

Sulfeto de hidrogénio (H,S) ppb 65,4

Nitrogénio (N3) kmol/kmol 0,0032

Fonte: Autor
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6 CONCLUSOES

Neste trabalho foram realizados o estudo e a proposta de um processo para avaliar o
desempenho de solug¢des aquosas de MDEA, MEA, e DEA empregadas na separacao do CO,
e do H,S presentes em uma corrente de biogds aplicando a abordagem de nao-equilibrio,
visando comparar as demandas de solvente e de energia requerida para a regeneracao do
solvente em cada estudo de caso.

O estudo proposto foi realizado por meio de simulagdes no software Aspen Plus® ¢ a
modelagem utilizada foi validada por meio da simula¢do de estudos de casos experimentais
disponiveis na literatura, conduzidos em uma planta piloto de absor¢ao quimica do CO, de
uma corrente de gases de pds-combustdo com solugdo aquosa de MEA. Os resultados obtidos
nas simulagdes realizadas para reproduzir estes estudos de casos apresentaram desvios para a
porcentagem de absorcdo de até 15% e desvios para a energia especifica de até 25% em
relacdo aos obtidos na referéncia, os quais foram considerados aceitaveis, considerando que
os resultados das simula¢des contam com os desvios resultantes da utilizacdo de correlacdes
empiricas para o calculo dos coeficientes de transferéncia de massa e de calor; além dos
desvios experimentais resultantes tanto da operacdo da planta, como dos equipamentos de
medicao das variaveis monitoradas.

Os estudos iniciais de absor¢do dos gases acidos indicaram um melhor desempenho da
solucdo aquosa de MEA para a absor¢cdo do CO, e da solugdo aquosa de MDEA para a
absor¢ao do H,S, considerando a altura de recheio da coluna requerida para a obtengdo de
uma dada porcentagem de absor¢do. Como o desempenho da solugdo aquosa de MDEA para a
absor¢dao do CO; foi o pior entre os sistemas considerados, a seletividade desta alcanolamina
em relagdo ao H,S foi constatada. Nestes estudos também foi verificado que o aumento da
area superficial disponivel para transferéncia de massa contribui com o aumento da
porcentagem de absorcao tanto do CO, como do H;S nos sistemas com MDEA, MEA e DEA,
embora no sistema com MDEA o aumento da porcentagem de absor¢ao do H,S ndo seja
muito pronunciado.

A partir das simulagdes dos estudos de casos tedricos propostos neste trabalho, que
visavam atingir as especificacdoes da Resolucao n° 8/2015 da ANP em relacao aos teores de
H,S e de CO; no biometano, observou-se que nos Casos 2 ¢ 3 a energia especifica do
processo, de 6,35 e 4,71 GJ por tonelada de CO, dessorvido, respectivamente, se mostrou
razoavel quando comparada com os resultados obtidos na literatura, entre 3,98 e 5,01 GJ por

tonelada de CO, dessorvido. Para o Caso 1 a energia especifica requisitada foi de 0,424 GJ
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por quilograma de H,S dessorvido, a qual pode ser relacionada com a especificacdo mais
rigorosa quanto a limitagdo da quantidade de H,S no gas purificado, o que implicou para este
processo na obtengdo de uma corrente de solvente pobre com baixo teor de gases acidos, que
para ser obtida requer elevado fornecimento de energia, uma vez que a for¢ca motriz
relacionada a concentragdo ¢ reduzida na dessor¢do conforme a solugdo rica em gases acidos
¢ empobrecida nestes. Quando considerada a demanda energética percentual, verifica-se que
todos os casos estudados requisitaram quantidades consideraveis da energia disponivel no
biogas, uma vez que os valores apresentados para estes parametros foram de 12,9%, 20,6% e
15,3% para os Casos 1, 2 e 3, respectivamente.

Dentre os casos simulados para a absor¢do do CO,, aquele que apresentou o melhor
desempenho em termos energéticos foi o que empregou solucdo aquosa de DEA, pois como
foi apontado, necessitou de menos energia na etapa de dessorcdo. Este caso também se
destacou em relacdo a vazao molar circulante de solvente, que foi de 509 kmol por hora,
enquanto para o caso com MEA foram requeridos 532 kmol por hora de solvente devido a
maior necessidade de reposi¢do resultante da maior dificuldade de dessor¢ao do CO, da
solugdo desta amina. No entanto, as alturas de recheio de coluna necessarias para as operagoes
de absor¢do e de dessor¢ao foram menores para o caso com MEA, ambas de 4 metros, do que
para o caso com DEA, onde foram requeridas alturas de 12 metros para a coluna de absorcao
e de 6 metros para a de dessor¢do; embora o didmetro requerido para a coluna de dessor¢ao
tenha sido maior no caso com MEA, 0,9 metros, do que no caso com DEA, que foi de 0,8
metros.

Desta forma, este trabalho apresentou como principal contribuigdo a obtencdo de
valores de pardmetros que possibilitaram a comparagdao do desempenho das principais
alcanolaminas comerciais em relagdo as demandas de solvente, de energia e também as
dimensdes das colunas configuradas para cada sistema, visando a remocao dos gases acidos
presentes em uma corrente de biogéas, bem como a proposta da absorcao seletiva que permite
0 pos-tratamento dos gases acidos removidos em plantas de dimensdes menores, atendendo

assim aos objetivos definidos para este estudo.
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7 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Neste trabalho, o desempenho das alcanolaminas: MDEA, MEA e DEA na remocgao
do CO; e do H,S presentes em uma corrente de biogas foi avaliado em relagdo as demandas
de solvente, de energia e também em relagdo aos equipamentos dimensionados para esta
aplicagao.

Ainda assim, os cendrios estudados podem ser ampliados por meio de estudos
complementares, que podem contemplar:

a) a otimizacdo do dimensionamento das colunas configuradas para cada caso de
estudo, considerando, por exemplo, uma fracdo da capacidade maxima do recheio
estruturado de 0,7 para garantir melhor eficiéncia em sua utilizacao;

b) a aplicagdo de outras correlagdes para o calculo dos coeficientes de transferéncia
de massa;

c) a utilizagdo de internos diferentes dos contemplados neste trabalho, como os
recheios randomicos;

d) a configuracdo de um Processo Claus para dar continuidade ao tratamento do H»S,
com a produ¢do de enxofre elementar;

e) aelaboragdo de analises preliminares de risco dos processos estudados;

f) analises econdmicas dos casos estudados.
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APENDICE A — Detalhamento do célculo das vazdes molares das solucdes de alcanolaminas



92

Nesta secdo sera apresentado o detalhamento do calculo das correntes de
alcanolaminas para a obtengdo de X de aproximadamente 0,5, definido na equagdo (18), em
relagdo as correntes que entram na coluna de absorgao.

Para o calculo destas vazdes foi utilizada a equacdo (la), cujo detalhamento ¢

apresentado nas equagoes (2a), (3a) e (4a) para as solugdes com apenas uma amina.

Nam
Nsolucio = x_ (la)
AM
n +n S
NamINA = (%) (2a)
_ Vb6(273,15K 1atm) (yCH4 + )’st)l[atm]
nco, T Miys = m3 - atm (3a)
0,082 m] - 273,15[K]
Xam/ May
Xam S (4a)

G/ M) + 0/ Mit0)

onde nyy, representa o nimero de moles de amina na solugdo pobre em gases acidos; x4y a
fracdo molar da amina; Vpg(27315k,1atm) © Volume de biogds nas condigbes normais; ycy, €
Yu,s as fragdes molares de CO, e H,S na corrente de biogas, respectivamente; x4, a fragdo

massica da amina e My, a massa molar da amina.

Para as solugdes com mais de uma amina, a equacgdo (4a) foi substituida pela equacao

(5a).

_ (Xam,1/Mams) + (Xam2/Mam2)
(xAM,1/MAM,1) + (XAM,Z/MAM,Z) + (xII-IZO/MHZO)

(5a)

XAM

onde xju 1 € X4, representam as fragdes massicas das aminas € My 1 € Myy , as massas
molares das aminas.

As massas molares das aminas consideradas foram de: 119,164 kg/kmol para a
MDEA, 105,137 kg/kmol para a DEA e 61,084 kg/kmol para a MEA, obtidas em Aspen
Technology (2013e; 2013f; 2013g), respectivamente; o volume de biogds nas condigdes
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normais ¢ as fracdes molares de CO, e¢ H,S foram de: 1000 Nm3, 0,38 ¢ 0,004,

respectivamente, obtidos da Tabela 8.



APENDICE B — Detalhamento do calculo do volume de CH,
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Nesta secao serd apresentado o detalhamento do célculo do volume de CHy4 indicado
na equagao (21).

Para o célculo deste parametro, foi considerado o volume de CH4 presente na corrente
de biogas nas condigdes normais, que correspondem a temperatura de 273,15 K e a pressao de
1 atm, definido na Tabela 8 conforme apresentado na equacgao (1b).

Ven, 273,15k, 1atm) = VBG (273,15, 1atm)YcH, (1b)
onde Vgp(273,15K,1atm) TePresenta o volume de biogas nas condigdes normais € ycp,a fracdo
molar de CHa.

Este volume foi corrigido para a temperatura de 25 °C (298,15 K) — condig¢ao indicada

nas especificagdes da ANP — de acordo com a equagao (2b).

Ver, 273,15k, 1atm) * 298,15
VCH4(25°C,1atm) = - 273a1m5 (2b)

Desta forma, o volume de CHy4 considerado na equagao (48) foi de:

1000 - 0,56 - 298,15 3
Ven,2seciatm) = 57315 =611m
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ANEXO A — Detalhamento das equagdes utilizadas para a modelagem da absorcao reativa no

software Aspen Plus®
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Neste item serd apresentada a base matematica utilizada para simular sistemas de

absor¢do quimica no software Aspen Plus®. O esquema de uma se¢o, ou estagio, j de uma

coluna onde estes célculos sdo aplicados ¢ indicado na Figura 1A. A numeracao destas se¢oes

¢ iniciada no topo da coluna (ASPEN TECHNOLOGY, 2013b).

Figura 1A - Estagio/se¢do j considerado para a modelagem de nao-

equilibrio

Lj—s G;

Xij—1 Vi

T, re

HE HE
7T > NE N | e =
x5 - - -
Tl.;l.n'.'. <: | ;'::G
3 L 3
hJT_FL q; Q'}'r QJ? I;T_FG

I ¥
—L.- seio do ij | Yij seiodo |l—

Q; liquido T | T gis Q7

Iji filme do filme do fJ +1

Li liquide as A
i g 2.
Hf Hits

Fonte: Autor “adaptado de” Aspen Technology, 2013b

Os balancos materiais parciais realizados no seio do liquido, no seio do gés, no filme

do liquido e no filme do gas sdo apresentados nas equagdes (1A), (2A), (3A) e (4A),
respectivamente (ASPEN TECHNOLOGY, 2013b).

L. F L
Fagj+ Liaxij1 + Nij

G F G o .G
Fi'yij+ Giv1Yijer — Nijj + 135 —

I fL L _
Ni,j +Tl‘] - Ni,j — 0

G fG I _

L —
+ ri,j iji,j =0

G]yl,] =0

(1A)

(2A)

(3A)

(4A)
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onde F, L e G sdo as vazdes molares de alimentacdo, de liquido e de gés, respectivamente; N
representa as taxas de transferéncia de massa;  as taxas de reagdo e x e y as composi¢des das
fases liquido e gas, respectivamente.

Nas equagdes (5A), (6A), (7A) e (8A), sdao apresentados os balangos de energia
realizados no seio do liquido, no seio do gas, no filme do liquido e no filme do gas,

respectivamente (ASPEN TECHNOLOGY, 2013b).

FYHY + L Hfy + Qf +qj — LiH} = 0 (5A)
FPH® 4+ G Hfy + QF —qf —GiH =0 (6A)
q;—q;=0 (7A)
qf —q; =0 (8A)

onde H, O e q representam as entalpias, os calores adicionados a uma secdo e as taxas de
transferéncia de calor, respectivamente. No calculo das entalpias o software leva em conta as
entalpias de formag¢ao das substancias, de forma que os calores das reagdes se tornam termos
implicitos nas equagoes.

O equilibrio de fases na interface ¢ representado pela equagdo (9A) (ASPEN
TECHNOLOGY, 2013Db).

Vi i— K ixi:=0 (9A)

onde K; ¢ a constante de equilibrio que mede a tendéncia de vaporizagdo de uma substancia.
As restricdes impostas a este conjunto de equagdes sdo apresentadas nas equacdes

(10A), (11A), (12A) e (13A) (ASPEN TECHNOLOGY, 2013b).

n
in'j—l =0 (IOA)

=1
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zyi,j—1=o (11A)
i=1

n

zx{,j —1=0 (124)
i=1

n
dyl-1=0 (13A)
i=1

O equacionamento das taxas de massa calculadas para os filmes de liquido ¢ de gas
seguem a formulacdo de Maxwell-Stefan e ¢ descrito nas equagdes (14A) e (15A) (ASPEN
TECHNOLOGY, 2013Db).

[0F](%] — x;) + 205 (x;2;) — [RF](Nj — Nix;) = 0 (14A)

[Tf]1(vj — »5) — [RF](Nf — Nfy;) =0 (15A)

onde I' representa a matriz dos coeficientes termodinamicos, que leva em conta as ndo
idealidades do sistema; Ap* a forga motriz causada pelo potencial elétrico e R a matriz do
inverso dos coeficientes de transferéncia de massa. Um detalhamento das equacdes (14A) e
(15A) equagdes ¢ apresentado no Anexo C.

O célculo dos coeficientes de transferéncia de massa para as fases liquida e gasosa em
colunas de recheios estruturados corrugados metéalicos pode ser realizado utilizando a
correlagdo de Hanley e Chen (2012), denominada HanleyStruc (2010), que também calcula a
area interfacial para transferéncia de massa. Estes calculos sdo apresentados nas equagdes

(16A), (17A) e (18A) (ASPEN TECHNOLOGY, 2013i).

13 (LD
kiL,k = 0;33R9L,i,kSCL,i,k p . (16A)
h

-7,15

(17A)

ccDf cos@
kf = 0,0084ReG'i'k5C(1;/i3k< G l,k> J
" dn cosz
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a' = a,Achy, (18A)

onde k;; representa os coeficientes binarios de transferéncia de massa, Re o nimero de
Reynolds, Sc o nimero de Schmidt, ¢ as concentragdes molares, D;; as difusividades, dj o
diametro hidraulico, 6 o angulo da corrugacdo, ¢’ a é4rea interfacial para transferéncia de
massa, @, a area superficial efetiva por unidade de volume da coluna, 4, a area da secdo
transversal da coluna e 4, a altura da se¢do de recheio. Um detalhamento desta correlagdo ¢
apresentado no Anexo D.

O equacionamento das taxas de calor calculadas para os filmes de liquido ¢ de gas ¢

descrito nas equagdes (19A) e (20A) (ASPEN TECHNOLOGY, 2013Db).

n
ajhf (T} = T}") — qj + Z NiHE =0 (19A)
i=1
n
afhf (T = T) —af + ) NS = 0 (20A)
i=1

onde % ¢ o coeficiente de transferéncia de calor, T é a temperatura e H ¢ a entalpia parcial.

Os coeficientes de transferéncia de calor, para as fases liquida e gasosa, sao calculados
pelo método de Chilton e Colburn (ASPEN TECHNOLOGY, 2013j apud TAYLOR;
KRISHNA, 1993) a partir dos coeficientes binarios de transferéncia de massa, segundo as

equacdes (21A) e (22A).

Ak s
ht =kipte b —L— (21A)
] JF]=Di | = L
g pJI'JCPijL
o \"
G _7G~G,r G ]
hi = ki pj Cp) 37C.0DF (22A)
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onde k representa o coeficiente de transferéncia de massa médio, p a densidade molar, C, a
capacidade calorifica molar especifica, A a condutividade térmica e D a difusividade média.

Um detalhamento destas equagdes ¢ apresentado no Anexo E.
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ANEXO B — Detalhamento da correlagao Bravo et al. (1992)
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Nesta se¢do serd apresentado o detalhamento matematico fornecido em Aspen
Technology (2013k) para a correlagcdo Bravo et al. (1992) utilizada para o céalculo do holdup,
conforme apontado no item 4.2.1.

O holdup volumétrico da fase liquida ¢ calculado segundo a equagao (1B).
h, = hehyA, (1B)

onde h; representa o holdup fracionario, calculado de acordo com a equagao (2B).

1/3
h, = (45)2/3 _ Bptus (2B)
t S Pt gesresentd

onde F; representa o fator de correcdo para o holdup total devido a drea molhada efetiva, S a
altura inclinada da corrugacao, u as viscosidades dos fluidos, ug as velocidades superficiais
dos fluidos, p, as densidades dos fluidos, g.rr a gravidade efetiva ¢ € representa a fragdo de
vazio do recheio.

O fator de corregdo para o holdup total devido a area molhada efetiva e a gravidade

efetiva sdo calculados segundo as equagoes (3B) e (4B).

29,12(W9LF7-L)0,1550,359
Re}*£%5(sen)03(1 — 0,93cosy)

L G
ok — pf AP/AZ
=g (1 - = 4B
Jert g( pe )(1 AP/AZy @5

onde Fr;, Re; e We, representam os numeros adimensionais de Froude, Reynolds e Weber

(3B)

t=

para o liquido, respectivamente; y o angulo de contato entre a superficie sélida e o filme
liquido; AP /AZ a perda de carga por unidade de altura de recheio e AP/AZ; a perda de carga
por unidade de altura de recheio no ponto de inundagdo definido como 1025 Pa/m.

Os numeros adimensionais: Froude, Reynolds ¢ Weber do liquido sdo calculados
tomando com base na dimensdo S da corrugacdo, conforme indicado nas equagdes (5B), (6B)

e (7B).
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(ug)?
Fr, = 5B
T, Sg (5B)
L L
usprS
Re;, = —— (6B)
L ,LlL
ul)2pls
We, = (5% (7B)

O valor do cosseno do angulo de contato entre a superficie sélida e o filme liquido

depende do valor da tensdo superficial do liquido, segundo os critérios indicados em (8B).

N
cosy = 5,211-107168350 go 5 > O,OSSE
(8B)

cosy =09sead <0,055N/m

A perda de carga por unidade de altura de recheio ¢ calculada segundo a equacao (9B).

AP AP 1 oB
AZ ~ AZy\1- (0,614 + 71,355)h, ©B)

onde AP/AZ,; representa a perda de carga por unidade de altura de recheio seco, calculada

pela equacgao (10B).
AP 0,177pf ..,  88774u°

— 4" 6 10B
AZ; Se?(senf)? (us) SZesenf (10B)



105

ANEXO C — Detalhamento das equacgdes de taxas de massa
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Nesta se¢do sera apresentado o detalhamento matematico fornecido em Aspen
Technology (2013b) para os elementos das matrizes [I']-L], [I'jG], [Rﬂ e [R]G] apresentadas nas
equagoes (14A) e (15A).

Os coeficientes termodinamicos das matrizes [I‘]-L] e [I‘]G] sdo apresentados nas

equagoes (1C), para a primeira matriz, ¢ (2C), para a segunda matriz.

dlnept;
Fi%k,] 6i,k + X j 2 (IC)
0xr,j ThP;z
dlne?
lk]_51k+yl] P) l',] (2C)
Yie. TEP; 5

onde §; ; representa o delta de Kronecker, com valor de 1 para i=k e 0 para os demais casos;
@ os coeficientes de fugacidade e o simbolo ¥ indica que as fragdes molares de todos os
componentes, exceto o k, estdo fixas.

Os elementos que representam o inverso dos coeficientes de transferéncia de massa
das matrizes [R]L] e [Rﬂ sao apresentados nas equacodes (3C) e (4C), para a primeira matriz, €

(5C) e (6C), para a segunda matriz.

n
L Xij Xm,j .
Rll] = —L LT Tparal=1,...,n—1 (3C)
ajk; k|
inj m= im,j
mil
L 1 1 . ‘
Ri,k,jz_x ! Py parai=1,.,n—1,i#k (4C)
klk] kln]
n
Yij Ym,j ,
RY; G 1.0 ————parai=1,..,n—1
W DAk o PRk (50)
m?‘-'l
RY ( ! ! ) =1 1,i # k (6C)
kj = ~Yij parai=1,..,n—1,i
Lk, j pG llek] pG llen]

onde p representa as densidades molares.
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ANEXO D - Detalhamento da correlagdo HanleyStruc (2010)
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Nesta se¢do serd apresentado o detalhamento matematico fornecido em Aspen
Technology (20131) para a correlagdo HanleyStruc (2010), utilizada para o célculo dos
coeficientes binarios de transferéncia de massa e da area interfacial para transferéncia de
massa apresentados nas equagdes (16A), (17A) e (18A).

O diametro hidraulico e a area superficial efetiva por unidade de volume da coluna sao

calculados segundo as equagdes (1D) e (2D), respectivamente.

4e
dp, = — (1D)
P
of -0,033 46 009 [ o +078
a, = 0,5386a,Rel i Re; 1520 We 2 pr 02 <—’;> <—L> - (2D)
” " Pt u cosg

onde ¢ representa a fracdo de vazio do recheio , We o nimero de Weber, Fr o numero de
Froude, p; as densidades dos fluidos e u as viscosidades dos fluidos

Os numeros adimensionais: Reynolds, Schmidt, Weber e Froude, para a fase liquida
sao apresentados nas equagdes (3D), (4D), (5D) e (6D), respectivamente, e para a fase gasosa

sdo apresentados os numeros de Reynolds e de Schmidt nas equacdes (7D) e (8D),

respectivamente.
dppFut
Re, = Pt (3D)
U
L
U
SCL,lk LDL (4D)
t Vik
d L uL 2
We, = dnpr (us)” (5D)
o
uL 2
Fr, = (us) (6D)

B gdy
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d,pfub
Reg = 1Pt Ts (7D)
U
us
SCG,lk GDG (8D)
t “ik

onde u, representa as velocidades superficiais dos fluidos, o a tensao superficial do liquido e
g a constante gravitacional.
As velocidades superficiais do liquido e do gas sdo calculadas segundo as equagdes

(9D) e (10D), respectivamente.

Lo L 9D
G
ué = (10D)
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ANEXO E — Detalhamento do método de Chilton e Colburn
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Nesta se¢do serd apresentado o detalhamento matematico fornecido em Aspen
Technology (2013j) para o método de Chilton e Colburn utilizado para o célculo dos
coeficientes de transferéncia de calor apresentados nas equagoes (21A) e (22A).

O coeficiente de transferéncia de massa médio ¢ calculado para a fase liquida segundo

a equacao (1E) e para a fase vapor de acordo com a equagdo (2E).

RL = Zist T (3 +¥) (g + Ykl
! Pty ! ncl+1(xl] + lli)(xk] + l/))

(1E)

nc 1vync
£ _ k= z+1(3’11 + l/’)(J’kJ + l/J)klk] 2E
J ch 1 ncH_l(yU + lp)(ykj + l/)) e

onde nc indica o nimero de componentes e P é o parametro médio de Chilton-Colburn,
definido como 10™.
A difusividade média ¢ calculada para a fase liquida segundo a equagdo (3E) e para a

fase vapor de acordo com a equagao (4E).

DL — o ;{wl+1(xl] + lp)(xk] + l/))le] 3E
J — nc 1ync o ] (3E)
k= l+1(le + d’) (ka + ?,b)

Dé = nc ! 7IQLCL+1(yl] + d’)(yk] + lp)le] (4E)
’ KT IR () + ) (v + )




