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RESUMO

MARTINS, Paulo Roberto Lemos; Avaliacdo do procedscabsor¢cdao de G@om aminas
utilizando HYSYS. Rio de Janeiro, 2011. Dissertacdo (Mestrado erondlegia de
Processos Quimicos e Bioquimicos) — Escola de @aintiniversidade Federal do Rio de

Janeiro, Rio de Janeiro, 2011

Restricbes ambientais e processos industriais apoot tratamento de gases como
etapa fundamental para obtencdo das especificalgggadas, em especial na cadeia do
petréleo. Os mais conhecidos sdo o adogcamentoesidratacdo que consistem na remocao
de HS/CG e HO, respectivamente.

Os motivos para utilizacdo desses processos emaadv@revencado da formacdo de
hidratos, reducdo da toxicidade e corrosdo, comocaso do gas natural, ou atendimento de
especificacao de qualidade visando necessidada®desso ou de venda

Dentre os processos utilizados para remoc¢éo der@nasl 0s mais conhecidos séo os
que utilizam solugdes com aminas no caso ££¢CQ.

O uso de simuladores de processo no projeto ouzeipdo de plantas que utilizam
esses processos é fundamental e muito difundidénprequer uma série de cuidados, dentre
eles a correta escolha do modelo termodinadmicoregpesente adequadamente o sistema,
tendo em vista as reacdes quimicas envolvidas s\eissemas.

Desta forma o objetivo deste trabalho € avaliarazgsso de remocao de £€bm
solucdo de monoetanolamina aquosa em uma unidddstiial de geracdo de hidrogénio,
sendo que inicialmente é feita uma revisdo dos foedermodindmicos envolvidos nestes
processos. Em seguida a unidade industrial é sitaubaos resultados dos modelos mais
apropriados sdo comparados. Finalmente, estende-smalise para outras aminas e
modificacdes de processo visando identificar oshorek resultados em termos de qualidade

€ consumo energetico.

Palavras-chaveAminas. Absorcdo. COSimuladores de Processo



ABSTRACT

MARTINS, Paulo Roberto Lemos; Avaliacdo do procedscabsor¢cdao de G@om aminas
utilizando HYSYS. Rio de Janeiro, 2011. Dissertacéo (Mestrado edndis em Tecnologia
de Processos Quimicos e Bioquimicos) — Escola deniQa, Universidade Federal do Rio de

Janeiro, Rio de Janeiro, 2011

Environmental restrictions and industrial processkew treatment gas suck as a
fundamental step to get the desired specificatspecially in the oil supply. The best known
are sweetening and dehydration that consist in vergd4,S/CQG, and HO, respectively.

The reason to use these processes involving theteyfbrmation prevention, toxicity
reduction and corrosion, like in natural gas oguality requirements to achieve process or
sales necessities.

Among the utilized processes to remove impurities hest known are the ones that
use amine solutions in the case g6H CQ.

The use of simulators in design or in optimizatairplants that uses this process is
fundamental and very known, but it needs some ¢i&ee the correct choice of the
thermodynamic model that shows the system appitepriaoncerning the chemical reactions
in these systems.

According to what has been said the aim of thiskv®iconsidering the CQemoving
process using monoetanolamyne aqueous solutionninindustrial plant of hydrogen
generation. Firstly a revision of thermodynamic misdthat are used in these processes is
made. After that, the industrial unit is simulatedd the results of the most appropriate
models are compared. Finally, the analysis is eldnto other amines and process

modifications to search for the best results inliguand energetic consumption.

Key words Amines. Absorption. C® Process Simulators
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1 - INTRODUCAO

O tratamento de gases € uma etapa fundamentavensal inddstrias, em especial na
cadeia do petroleo. Dentre 0s processos mais coloisedemos o adocamento e a
desidratacdo. O primeiro processo consiste na @moe HS e/ou CQ, enquanto no
segundo é feita a remocao de agua.

A remocao desses compostos se faz necessaria eg@ofude problemas como
formacdo de hidratos, toxicidade e corrosdo no aesogds natural ou exigéncias de
especificacdo de qualidade de correntes gasosaslvisitender necessidades de processo ou
de venda.

N&o obstante o desenvolvimento de fontes de enexg@vavel ou de origem nuclear,
o paradigma vigente contempla que, a curto e m@mdipo, se nao todos, ao menos a maioria
dos combustiveis fésseis deve continuar sendo eqapde modo a tentar suprir a demanda
mundial por energia. Mesmo a recente introducaochidoogénio, como uma tecnologia
energética nova e limpa, estard, em principio,leatee a uma producdo centralizada e
dependente de combustiveis fésseis. ConsequentmeEntemissdes industriais de LO
continuardo a aumentar sua concentracdo na ataasfeiveis inaceitdveis — superiores aos
atuais, ja considerados criticos. Logo, a redud¢édo eliminacdo de suas emissdes, mediante
processos de captura, é imperiosa, com base neitorda exploracdo responsavel dos
combustiveis fésseis (Mavroudi et al., 2003; Warg.¢ 2004; Freni et al., 2004).

O sistema global de energia est4d focado no consden@ombustiveis fosseis —
derivados de petroleo, gas natural e carvdo — ctonte de energia primaria para o
transporte, o aquecimento e a eletricidade, endastéstico e industrial. Mediante a queima
de combustiveis fésseis, como se sabe, ha libedegdwxido de carbono. Quando realizada
em larga escala, como na conducao de processoggsiimdustriais e na operacdo de usinas
termoelétricas, tal atividade produz quantidademifstativas desse gas poluente, cujas
emissbes a partir de tais fontes sdo consideranla® @ mais séria causa de problemas
ambientais em nivel mundial. Dentre os mais graafegos sobre a mudanca climatica,
associados a emissdo atmosférica de, @@stacam-se 0 aquecimento global, a partir do
efeito estufa (Rangwala, 1996; Li e Teo, 1998).

Uma vez que, indiscriminadamente, tais emissOesdtaes em alteracdes climaticas de
abrangéncia global, faz-se necessario que as maliseésponsaveis invistam em processos
conduzidos sob uma maior responsabilidade ambjei@aimodo a reduzir e/ou eliminar os
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niveis de emissao atmosférica desse poluente géRasacol et al., 1996; Mavroudi et al.,
2003).

Os cientistas estimam que o £© responsavel por grande parte dos efeitos do
aquecimento global. O aquecimento da Terra é coésetp do acumulo de gases na
atmosfera, que impedem que o calor escape do plametchamado efeito estufa. Antes da
era industrial esta concentracdo ja aumentou 3@éhtnua aumentando a uma taxa de cerca
de 0,4 % ao ano. Se essa taxa for mantida, pa& #lolano 2080 se atingira a concentracéo de
500 ppm, que €é considerada concentracao limite pparautencdo da vida na Terra (Souza,
2009).

O efeito estufa tem sua origem na absorgéo do cefletido pela superficie terrestre.
Parte da radiacdo solar que chega a Terra é attageia atmosfera, parte é refletida de volta
para 0 espaco por gases, nuvens e aerossois, emquegstante (cerca de 50 %) aquece a
superficie do nosso planeta.

Nesse contexto é notéria a relevancia desses paxae remocdo de impurezas,
sendo o mais utilizado a absor¢cdo com solu¢céemdeaa no caso de-8 e CQ.

Assim 0 uso de simuladores de processo tanto netproomo na otimizacdo de
plantas existentes é de grande utilidade e dearsente. O uso de simuladores requer, entre
outros cuidados, uma boa escolha do modelo terraodao que melhor represente o sistema.
Num sistema que utiliza aminas e que ocorre reqgéuica essa escolha torna-se decisiva e
reflete-se nos resultados obtidos.

O objetivo deste trabalho é estudar o processem®gédo de COcom solucdo de
aminas aquosas em uma Unidade de Geragdo de Hdvodaicialmente os modelos
termodinamicos envolvidos nestes processos seviia® A seguir, a planta serd simulada
em diversas condicfes. Finalmente, estende-se ksean@ara outras aminas visando
identificar os melhores resultados em termos dédade e consumo energético.

A definicdo do melhor modelo termodindmico serdizada com o uso de diferentes
modelos existentes no simulador comercial de psoseBYSYS 3.2, em comparacdo com

dados obtidos na unidade de processo.
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O trabalho esta dividido nos seguintes capitulos:

Capitulo 1: Contém a introducéo e os objetivos.

Capitulo 2: Apresenta a importancia do tratameetgases e do GQa importancia e
0s impactos do CO

Capitulo 3: Apresenta a teoria acerca da absor¢géimicp de gases, abordagem
termodinamica e por fim uso da simulacdo no pracdesabsorcédo com aminas.

Capitulo 4: Apresenta a metodologia utilizada mausacdo. Como neste trabalho
utilizou-se um simulador comercial de processoslY&YS®, neste capitulo é apresentado
sucintamente a maneira como as simulac¢des foramuzaas e a descricdo dos modelos
termodinamicos utilizados na absorcdo de €@n aminas presentes no HYSYS

Capitulo 5: Apresenta os resultados das simulagées 0 processo de absorcédo de
CO, com aminas e defini-se o melhor modelo a serzatb no processo, com a comparacao
com os dados da planta industrial. Definido o modermodinamico, sdo apresentados
resultados das simulagcdes com outras aminas, ademlEA, e é realizada uma analise
comparativa dos resultados obtidos.

Capitulo 6: Apresenta a conclusao e as sugestiagptudos futuros.
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2 — TRATAMENTO DE GASES

2.1. Importancia do tratamento de gases

Diversos processos industriais tratam gases comtuitd de remover compostos
indesejaveis presentes. Os processos utilizadose niegstamento podem envolver desde
simples operacdes de lavagem a complexos sistasnaseciclo. A dificuldade envolvida no
processo esta relacionada a necessidade de senacap contaminantes ou na reutilizacao
do material usado na remocao. A Tabela 2.1 mokjums exemplos (Astarita et al., 1983).

Dentre os contaminantes encontrados nos gasedriadutemos o C®e o HS que
estdo presentes em concentracfes que variam 88 %ano gas natural, gas de sintese, etc.

O sulfeto de hidrogénio, presente no gas naturali&sejavel por sua toxicidade. Em
diversos paises que importam gas natural, a qaaeichaxima permitida de impurezas pode
variar de 2 a 5 ppm (em volume) para £t de 0,5 a 3 % (em volume) para 0,CO

Dependendo do uso do gas a ser tratado pode-seveenapenas um dos
contaminantes, caso 0 outro esteja em pequenartoag@o, evitando assim a elevacao do
custo de remocéo.

Entretanto, em alguns casos, € necessaria a pgéficde gases altamente acidos,
onde a concentragédo de £@vde chegar a 60 % ou mais.

Plantas de sintese de aménia requerem uma codetitecom concentragdes de €0
proximas a 10 ppm, visando evitar a contaminacacatkdisadores. Grandes quantidades de
CO, devem ser removidas de gases utilizados em condhusEando aumentar seu poder

calorifico.
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Tabela 2.1: Processos onde a remocéao de gases aaidoessaria

Processo Gases para tratamentg Especificacdo (% gas
Producéo de hidrogénio CO, <0,01CQ
Liguefacdo do carvao CO,, H:S e COS 10 ppm HS
Fabricacdo de Amonia CO, <16 ppm CQ+ CO
(mistura N / Hy) CO, + H,S + COS 0,01 ppm HS
Purificacdo Gas Natural CO,, H.S e COS <4 ppm HS;
RSH, etc <1%CQ
Alimentacédo LNG 1-2 ppm HS;
<50 ppm CQ
Gas de sintese para <500 ppm CQ
compostos quimicos < 0,01 ppm HS
Gaseificacdo do carvao CO,, H e COS <500 ppm CQ
SNG (gas de alto “Btu”) 0,01 ppm HS
Gas de baixo “Btu” 100 ppm28
Tratamento de gas de CO,, H:S e COS 100 ppm HS
refinaria
Fabricacéo de etileno CO,, H,S ~ 1 ppm HS;
(tratamento de gas de 1 ppm CQ
cragueamento)
Dessulfurizacéo de gas SO 90 % de remocgéao
Utilidades (eletricidade)
Refinarias, etc

Ha vérios processos de tratamento e dependenelspdaificacdo desejada da corrente
tratada, pode-se optar entres os processos deabsadsorcdo e conversao quimica.

O processo de absorcao € o mais utilizado nanieaito de gases, em especial no caso
em que se deseja reduzir concentracdes altas @spgaot milh&o, ou seja, para grandes
quantidades removidas. A absorcdo de gases emsegdvidquidos pode ser um fenémeno
puramente fisico ou envolver reacfes quimicas. I@este utilizado deve possuir grande

capacidade de absorcéao, seletividade e possilalidadegeneracao.
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A adsorcao e separacgao criogénica sdo aplicadalsngate em plantas de pequeno de
porte.
A Tabela 2.2 mostra os diversos processos deiqgag#fo, solventes utilizados e as

instalacBes existentes (Astarita et al., 1983).

Tabela 2.2: Uso comercial de diferentes solventepmcessos de tratamento de gases

Solvente NUmero de

instalacbes

Remocéo de gases &cidos
Alcanolamina aquosa > 1000
MEA, DEA, DGA, DIPA

Carbonato de potassio promovido a quente

Promotores organicos > 740

Promotores inorganicos

Solvente organico — alcanolamina > 130
Sulfolana/DIPA/MeOH/MEA/DEA
Solucdo aquosa de sal de potassio de aminoacidos 100 ~

Solventes organicos

Carbonato de propileno 73

Diaquil-éter de polietileno glicol
Metanol

Dessulfurizacao de gas suspenséao de particulas|de
cal em agua ~ 200

sulfito de sédio

Observa-se que as solucdes aquosas de alcanolamimasbonato de potassio
promovido a quente sdo 0s processos mais utiliza&dabsorcdo quimica estd presente em
mais de 2000 instalacdes, enquanto menos de 18 fazo de solventes organicos.

Os processos de tratamento de gases com solveotlesnpter sua importancia
aumentada no futuro a medida que os custos dei@rengtinuem a crescer. No campo dos
solventes as tendéncias sdo a ampliagao do usomst tratamento de gases a baixa pressao
(< 445 kPa) e para altas pressdes onde a regeaekagdica do solvente represente uma

utilizacdo atrativa do calor residual (Astaritakf 1983).
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Um aspecto relevante no tratamento de gases comnsed liquidos é a taxa de
circulacdo do solvente. Essa varidvel define o dsimmamento dos equipamentos como
bombas, tubulacdes, trocadores de calor e tomwgs;, lesta diretamente ligada ao custo de
capital da planta. A taxa de circulagcdo também otgpaa quantidade de vapor necessaria a
regeneracao do solvente no refervedor da torreorfosividade e o custo do solvente tém
impacto sobre o custo operacional do processo.

O processo de tratamento com aminas se enquadcategoria dos processos de
tratamento regenerativos, em que se emprega umeasohquosa de uma ou mais aminas
como solvente. Tem por objetivo remover componeatidos, principalmente 43 e CQ,
das correntes a serem tratadas, sendo que outr@srgnantes que apresentem reagdes acidas
em solucdes aquosas sao passiveis de sofreremaeiparcial através desse tratamento.

As etanolaminas sdo preparadas a partir da reagamxido de etileno com NH
Obtém-se a mistura das trés aminas, que sdo sapampor destilagdo a vacuo.
Industrialmente, destacam-se as aminas primari@&sg— monoetanolamina (MEA), - as
aminas secundarias — e.g. dietanolamina (DEA)sepliopanolamina (DIPA) -, e as aminas
terciarias — e.g. metildietanolamina (MDEA) (Figwd). A mais empregada no tratamento
de correntes acidas na refinaria é a DEA. Issoyméga amina que melhor combina uma boa
reatividade, apresenta uma corrosividade modersgagxigindo uma metalurgia especial na
maioria dos equipamentos) e um nivel intermedidecenergia necessario para regeneracao
da solucdo quando comparada as demais aminas, a tprea competitiva para diversas

aplicacdes. A trietanolamina (TEA) ndo tem aplicegé tratamento de correntes acidas.

HO H0\| l
e N
HO-C—('J—N/ — ! \N—cé—OH
N |1/ I 11
H CC CC
MEA 0/ 3 HO/ L TEA
] - HO
—CC — OH \(l;(lj
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DIPA MDEA

Figura 2.1: Estrutura molecular das principais a®ide uso industrial.



24

Cabe destacar que a MEA e a DEA sao fabricadasrasilBenquanto a MDEA s0 é
produzida no exterior. Dessa forma, com a entradaoperacdo das unidades a base de
MDEA, principalmente nas novas refinarias, seracipee equacionar a logistica de
suprimento dessa amina, pois a operacdo dessaariasi sera fortemente impactada na
eventual indisponibilidade desse produto.

A diglicolamina (DGA) comecou a ser utilizada nodli da década de 60 e foi muito
empregada até a década de 80 por permitir aumeectgracidade de plantas de tratamento de
gas natural, ja que era possivel operar com sadugéeaté 50 a 60% em peso, mantendo a
corrosividade do sistema sob controle e apresentatiha estabilidade térmica. Assim como
a MEA, a DGA pode fazer a reversdo dos sais estaiaidestilacdo e isso contribui para
reduzir a reposicdo da amina. Essa etapa de revexsire em funcdo da formacédo de
compostos de degradacdo da amina e que sao elosiaéihvés da regeneracdo da solucao
num equipamento presente nas unidades conhecido t@waimer”, onde a solugéo de
amina é destilada e purificada. Traz como incorergei uma maior capacidade de absorver
hidrocarbonetos durante o tratamento de corremtsssgs, piorando a qualidade do gas acido
a ser enviado para a planta de recuperacao derenxof

Atualmente essa amina tem pouco uso em tratamentordentes acidas. O custo da
DGA é superior ao das outras etanolaminas.

A diisopropanolamina (DIPA) € a amina utilizada pamcesso “SULFINOL”, de
propriedade da SHELL. Esse processo emprega a &tPAiistura com sulfolana e € usado
no tratamento de gas natural, principalmente quand@ds contém COS. A sulfolana tem
grande afinidade pelo COS e permite a remocéo qu@spleta desse contaminante, o que
ndo é conseguido com o tratamento utilizando stigeapenas a base de aminas. O custo do
solvente SULFINOL é bem superior ao custo das é&ampas.

A metildietanolamina (MDEA) vem sendo muito utiliza para o tratamento de
correntes contendo componentes acidos, tanto paracéio seletiva de,;B em presenca de
CO,, quanto para o tratamento de correntes ricas em Q@ando comparada com outras
aminas, a MDEA requer uma menor quantidade de energ etapa de regeneracao.
Conforme citado anteriormente, a MDEA vem ganhagsjozaco no tratamento de correntes
geradas nas refinarias, substituindo a DEA. Coma6eas principais, podemos destacar: sua
maior resisténcia a degradacéo aliada a uma meassgo de vapor, causando uma menor
reposicdo da amina; menor utilizacdo energética paa regeneracdo, reduzindo os custos

operacionais do tratamento; maior concentracdontiaaaem solucéo, levando a menores
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circulagdes do solvente e permitindo instalagcdemdestimentos mais reduzidos. Caso seja
possivel aumentar o teor de £@o gas combustivel gerado nos processos de FCC e
Coqueamento, pode-se fazer uso da capacidadesaelatMDEA e rejeitar-se o G@urante
a etapa de absorcéao dessas correntes. Isso tracabameficios uma reducdo ainda maior no
investimento desses sistemas de tratamento, devidma menor circulacdo de solucao e
resultara em uma corrente de gas acido mais ricel &ncom impactos positivos no projeto
e operacédo da Unidade de Recuperacao de Enxofre.

A Tabela 2.3 fornece as propriedades fisico-quisnidas aminas mais usadas

industrialmente (Rosa, 2008).

Tabela 2.3: Propriedades das principais aminasadéndustrial

‘ MEA ‘ DEA ‘ DGA MDEA DIPA
Peso Molecular 61,08 105,14 | 105,14 | 119,16 | 133,19
Densidade, 20/20°C 1,0179 | 1,0919° | 1,0550 | 1,0418 | 0,989
Ponto de ebulicdo@ 760 mm Hg, °C 171 269 221 247 249
Ponto de congelamento, °C 10,6 27,8 -12,2 -22,8 42,2
Pressdo de vapor, mm Hg @ 20°C 0,36 0,01 0,01 0,01 0,01
Calor de reagdo, Kcal/kg
H,S 306-372 | 278 -333 374 250 - 289 --
Cco, 344 -389 | 322 - 361 472 317 - 333 =

(*) densidade a 30/30° C

As etanolaminas e propanolaminas exibem certasagans para utilizacdo na
absorcéo de gases acidos. Dentre elas temos:réfecdasico em solucdo aquosa; (ii) boa
solubilidade em agua; (iii) baixa volatilidade; )(ipossibilidade de regeneracdo da solucéo
absorvente por esgotamento; (v) facilidade de pagfa via hidrolise de Oxidos
etileno/propileno. Essas alcanolaminas tém compet@m outra classe de aminas para o
tratamento de gas acido. A mais conhecida destseclé a 2-amino-2-metil-1-propanol
(AMP) (Barbosa, 2004).

De todas as aminas mencionadas a MEA distinguessesymm maior reatividade.
Contudo, seu custo de operacdo € significativamerd®r, devido a grande quantidade
energia requerida para regeneracao do solvente prelolemas operacionais relacionados a

degradacéo e corrosao dos sistemas de absorcdegederacdo da amina.
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Outras aminas também estdo propensas a problencasrdsdo e degradagédo, embora
apresentem reatividades moderadas, especialmante &). A MDEA, por sua vez é pouca
reativa com C@e mostra-se menos propensa a problemas operacibeaislo a sua baixa
reatividade com o Ca MDEA tem sido utilizada na remocéao seletiva d8 He correntes
gasosas que também contem ,CW®antagens adicionais do uso de solu¢cdes de MDEA
incluem ainda a alta capacidade de absorcdo exo basto de regeneracao, por ndo formar
carbamato estavel com G(Barbosa, 2004).

Nas refinarias da Petrobras, quase todas as usididatamento de gases oriundos
de FCC e HDT em operacdo com aminas faz uso da dewtre as unidades que utilizam
MEA, estdo as Unidades de Geragao de HidrogénidH)Usan que a etapa de purificagéo do
gas de sintese € realizada com absor¢cao quimicamamas e ndo por adsorcéo fisica (PSA).
Outro processo presente em refinarias que utiliZdEsA € a purificacdo de etano para
petroquimica. No primeiro caso o tratamento vis@raocdo de kS das correntes com o
envio deste para unidade de recuperacdo de engaffeanto nas UGHSs o objetivo € remover
CO, do gas de sintese gerando hidrogénio com maiezayRosa, 2008).

As novas refinarias em fase de projeto, mais ep@tiente a Refinaria do Nordeste
(RNEST) e o Complexo Petroquimico do Rio de Jan&@@MPERJ), j& seguem a tendéncia
mundial, tendo sido escolhidos sistemas de trattm@ehbhase de MDEA. Estudos econdmicos
apontaram uma vantagem significativa tanto nossiiwmentos das unidades de tratamento,
guanto nos custos operacionais (Rosa, 2008).

Outro uso da absorcdo de £dbm aminas que vem sendo estudado com grande
interesse é a utilizacdo desse processo no tratardas correntes oriundas do pré-sal tendo
em vista a elevada concentracdo de @€ssas correntes. O g@btido da regeneracao pode
ser reinjetado nos pocos visando controlar a poeds& reservatorios.

Recentemente, a aplicacdo de solu¢des aquosasstigaside aminas tem ganhado
forca, pois retne as qualidades desejadas de o@da.d&studos com misturas MDEA/MEA
e MDEA/DEA tém apontado ganhos na absorcdo e naoeua de energia na etapa de
regeneracao, quando comparados a sistema com umeaamenas (Joong et al., 2007).

Atualmente os sistemas a base de MDEA tem se rdostnais atrativos que aqueles a
base de MEA. Um dos processos que vem ganhandaqdesé o chamado MDEA ativada,
que envolve o uso de um aditivo para aumentar actdqde de absorcéo de £la solucdo

da amina. Nesse processo, 0 componente ativadpipérazina.
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Esses processos sdo patenteados e estdo disponiveimercado através de
licenciamento. J4 existem nas refinarias da Petsobasos de utilizacdo desse processo em
substituicdo a MEA com ganhos representativos.

O processo € dito regenerativo porque o tratame@boenvolve o consumo continuo
da solucdo de amina. O processo contempla, entd®,etiapa de regeneracdo do solvente,
onde todo componente &cido removido da corrente et sendo tratada € liberado do
solvente, restituindo, assim, sua capacidade dantemto. Essa etapa de regeneracao
demanda uma quantidade significativa de energepeesenta um percentual muito alto do
custo operacional do tratamento.

Considerando os teores de componentes acidos @assi® serem tratados com
solucdo de amina, estes podem variar numa faixamamente ampla, sendo que quanto
maior o teor dos contaminantes, tanto mais atraté/¢orna o tratamento com aminas. Para
teores muito baixos, tais como poucos ppm, outrosgssos passam a ser mais competitivos,
como aqueles que envolvem adsorcdo em solidostéedlarvao ativado, argilas) ou reagéo
quimica com outros compostos (6xido de zinco, Oxlieléerro, metanacéao).

Quanto aos teores maximos dos componentes acidgsodato tratado, estes vao
depender da pressdo e da temperatura de tratantentmmnina empregada e do grau de
regeneracao do solvente.

Valores tdo baixos quanto poucos ppm’s de compesaetidos podem ser alcangados
nos produtos tratados com solucdo de amina. Entogtquando é requerido alcancar teores
muito restritivos no produto tratado, torna-se s8e@go colocar outro processo de polimento
a jusante do tratamento com amina. O mesmo esqdewgaser aplicado quando qualquer
fuga da especificacdo requerida, mesmo por curiogee possa comprometer seriamente o
processamento posterior. E 0 que ocorre quando rosegsos a jusante empregam

catalisadores sensiveis aos componentes acidos.

2.2. Importancia da Absorcéo de CQ

Na fabricacdo de amébnia e hidrogénio a partir dirobarbonetos ou carvao, a
remocao do C@do gas de sintese é fundamental para o processo.

Em plantas petroquimicas e de fertilizantes, pamgio, a remocdo de G@as
correntes de alimentacdo das unidades de poliménza de sintese de amoénia € prética

rotineira e extremamente importante, cujo principbjetivo € evitar 0 envenenamento de



catalisadores.

seco, fabricacdo de metanol e gasolina sintétmaricacédo de dioxido de carbono para
indUstrias de compostos quimicos organicos comdoaeicetilsalicilico; fabricacdo de
carbonato de potassio, bicarbonato de sodio, faffic de acetileno e olefinas por
craqueamento de fracbes de petroleo (etano e hpés razdes para remocgdo do 00
grau de especificacdo desejado variam e dependensaldinal dos gases separados. As

razdes para remocdo e especificacOes tipicas sétac@s na Tabela 2.4 (Astarita et al.,

Outros processos que também utilizam a remoca@@esao a fabricacdo de gelo

. Plantas de separacao de ar

. Gas natural liquefeito

50 — 150 ppm (vol.)

1983).
Tabela 2.4: Razbes para remocao de €6specificacoes
Razdes para remocéo de ¢O Especificacdo em CO
1. Veneno para catalisadores
a. Sintese de NH 5-10 ppm (vol.)
b. Hidrocragueamento 50-100 ppm (vol.)
2. Recuperacao de G@ara processo subsequente
a. Fabricacao de ureia 98-99 %
b. CO e gelo seco 83-99 %
3. Poder calorifico de gas de combustao
(aumento em Btu: Numero de Wobbe)
a. Gas natural com alto teor de £O 1-3%
4. Ajuste na composicao do gas
a. Sintese de metanol 15
b. Sintese Oxo 0,1-0,6 %
c. Reducéao “ore” do ferro (processo FIOR) 1%
d. Fischer-Tropsch 1-2 %
5. Evitar entupimento com G@m plantas criogénicas
a. Lavagem do nitrogénio do gas de sintese dg NH 1 ppm
b
Cc
6

. Remocéao de CQlo gas natural

1-3%
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A Figura 2.2 (Astarita et al., 1983) mostra as daiaproximadas de aplicacao de
diferentes processos de absor¢do. Os tratamerngico¥’ combinados com aminas sédo, em
geral, preferidos quando a pressao parcial dpr@@as de alimentacéo é relativamente baixa
e/ou quando o teor de G@eve ser reduzido a um nivel muito baixo no gdadm Absorcéo
fisica é utilizada em altas pressdes no gas aladentd quando ndo € requerida a remocéao de
uma grande quantidade de £QdProcessos com carbonato de potassio promovido s&o

utilizados quando se tem pressoes parciais der@@mediarias.

100C
g
f Tratamentos
ﬂSi':_"DS e Tratamentos
P ablebe fisicos
(|
W e
pdrcialie. 6 Processos B
COZnooas 4
e / promovidos com
alimentag o carbonato a quente
(psi) 2 /
AL SI /101100
(3
“ Amina :
4 Aquosa |
L] |
0,l 2 4 6 810 Z 4 & & 100

Pressdo parcial de CO2 no produto (psi

Figura 2.2: Faixa de aplicagéo para processo d& Giis

Correntes gasosas e correntes liquidas de baibsiddde podem ser tratadas com
solucdo de amina. A faixa de presséo de operagacopeatamento € praticamente ilimitada,
podendo variar desde pressdes quase atmosfércaStkgf/cm, dependendo das condicées
disponiveis da corrente de processo. A temperam@peracido, no entanto, fica limitada na
faixa da temperatura ambiente até cerca diC,6(4 que para temperaturas maiores a
gualidade do produto tratado piora significativateen

Os fatores que sao considerados na escolha dosolguido para a remocgéo de £0

S&0 0s mesmos que para qualquer tratamento de §ag#sressante que o solvente tenha
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grande capacidade de dissolver o,Cfbis isso impacta a taxa de circulagdo de savent
liguido. Outro aspecto importante é a capacidadegeneracdo e a absorcéo especifica, que
expressa 0 numero de moles de gas para cada reolveate utilizado.

O arranjo dos processos de absorcdo deéCiBtegrado, tanto em energia como em
massa, visando a operacdo com maior eficiénciagyétiea e otimizacdo de custos. Deve-se
ter em mente o nivel de especificagdo que se dpamao CQ separado, qual seu uso final e
como sera feita a recuperacao de calor no sistema.

Plantas de geracéo de hidrogénio e amonia geranuisain o calor sensivel e latente
do gés tratado para aquecer a corrente que alineestatema de remocdo de £@&ssa
combinacéo do calor disponivel no efluente do reats necessidades de calor no refervedor
da coluna de regeneracdo sdo os motivos para essgas com carbonato promovido a
guente e com aminas serem muitos utilizados emg&onde CQ (Astarita et al., 1983).

Um arranjo tipico do sistema que utiliza aminas @osolvente € apresentado na

Figura 2.3

Gas Doce
A

) reposicédo agua/amina
Amina Pobre posIC g

: <
agua ?ﬂ
resfriamento | Gases
» Acidos
3 CO,
Absorcédo Regeneracédo 2
H,S
Alimentacéo
gas acido
-
—_—
] | y; Vapor
Amina Rica Amina Pobre
Flash

Figura 2.3: Esquema simplificado de um sistemabdergdo/regeneracdo com aminas

O gés acido € alimentado no fundo de uma colunanaddora, a qual pode ser de
pratos ou recheio, e a solu¢cdo de amina, conheciched Amina Pobre, é alimentada pelo
topo. A corrente de fundo, conhecida como AminaRsegue para um vaso de “flash”, onde
os hidrocarbonetos absorvidos sdo eliminados.

Em seguida, passa por um trocador de calor, ondeasgiecida com a corrente de

fundo do regenerador, para, enfim, alimentar onmeglor.
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O topo do regenerador consiste numa corrente nt& €, e HS, enquanto que o
fundo é a Amina Pobre. O regenerador é uma colan@atos ou recheio, com condensador
de topo e refervedor no fundo. Na operacéao do ergdor, normalmente, emprega-se refluxo
no topo.

Os efeitos da temperatura na solubilidade do dadxde carbono e o equilibrio
quimico em solugdes carbonatadas séo tais queeds#io operar a torre de regeneragéo a
uma temperatura mais alta do que a torre de alisgalgdmaneira que se possa regenerar o
solvente (Danckwerts et al., 1967).

Geralmente o tratamento com aminas € utilizadordes& refinaria para conferir
qualidade ao produto tratado, ou seja, removeoogponentes acidos até os niveis exigidos
pela especificacdo daquele produto. Em alguns caswém, o tratamento esta ligado ao
processamento posterior do produto, viabilizandootinizando tal processamento. Como
aplicacdes tipicas, podemos destacar:

- Tratamento da corrente gasosa de hidrocarboetes gerada nos processos de
Craqueamento  Catalitico Fluido (FCC), Coqueamentoetafdado (UCR) e
Hidroprocessamento (HDS, HDT e HCC);

- Tratamento da corrente de GLP produzida nos psosede Destilacdo, FCC, UCR e
HCC;

- Tratamento do gas de reciclo de alta pressamidades de HDT e HCC.

A primeira razao para utilizacdo de aminas € inMajtou seja, como se quer remover
compostos acidos, nada melhor do que utilizar uas®.bEntretanto, essa base tem que ser
forte o suficiente para reagir com os &cidos frampgaminantes das correntes de interesse e,
ao mesmo tempo, ser de tal maneira fraca que Eeansitia regeneragao a custos razoaveis.

Cabe ressaltar que processos envolvendo solveatgsndo produtos quimicos de
custo elevado, de alguma maneira toxicos ou qudeagro meio ambiente, s6 sdo exequiveis
quando tais processos concebem uma etapa de raggmeto solvente. As aminas de uso
industrial no tratamento de correntes contendo oomptes Aacidos apresentam as
caracteristicas adversas mencionadas acima epfmntequerem um processo regenerativo.

Um segundo requisito importante é que a base fsaterionada seja muito pouco
volatil, pois s6 assim poderemos ter uma perddcpragnte nula durante o tratamento da
corrente e, principalmente, na etapa de regeneracéle sao atingidas temperaturas mais

altas.
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As aminas, em patrticular as de peso molecular eteisdo, relinem as caracteristicas
mencionadas acima. Entretanto, apresentam o ino@mnte de serem pouco sollveis em
agua, impedindo a preparacao de solucdes aquosasnanfaixa ampla de concentracdo. A
introducdo dos amino-alcodis veio contornar esdmutiiade, visto que o grupamento
hidroxila confere uma solubilidade total do compaast agua.

Como aspectos desfavoraveis dessa classe de cosgustiemos citar:

* Possuem uma relativa reatividade, reagindo cono®atwntaminantes carreados pelas
correntes acidas, formando compostos néo regenmnerags condicdes da etapa de
regeneracao. Isto caracteriza, assim, uma degm@dpgénica do solvente a base de
amino-alcoais;

» Degradam-se termicamente a temperaturas imediatarsaperiores as da etapa de
regeneracao, requerendo controle rigoroso do psores

* As solucdes de aminas carregadas com componenthss &e tornam corrosivas,
agredindo equipamentos e tubulacdes, com geracgoadde quantidade de sujeira e

comprometendo, assim, a operacao do sistema dengato.

Industrialmente, os processos destimard captura de GQrontam, principalmente,
com sua absorcao reativa em solventes especikisss. processo, normalmente, € conduzido
em equipamentos convencionais para o contato gadisidi, como colunas de borbulhamento
(pratos), desprayou de recheio (Li et al., 1998; Kim et al., 200Dee et al., 2001). Porém, a
dispersdo das fases fluidas ao longo de tais emeipi@s € fonte de conhecidos problemas
operacionais como, por exemplo, inundacdo da coturfarmacdo de espuma, 0sS quais
comprometem a sua total aplicacdo. Nesse sentidmulos de membrana tém sido
considerados como uma tecnologia alternativa e radexjuada para a captura de,CO
Devido as suas caracteristicas de extensiva areafairial, flexibilidade operacional,
facilidade de escalonamento e baixo consumo degi@enanddulos de membrana — com
destaque para os de configuragéo em fibras ocadenpser empregados com vantagens, em
relacdo a equipamentos tradicionais de transfeaémei massa, para o contato gas-liquido
(Freni et al., 2004).

Outro aspecto em que as tecnologias dergdis de C@Qganham importancia € a sua
associagdo ao armazenamento geoldgico de €@mho forma de se reduzir o impacto

ambiental causado por esse poluente. Cerca ddeaitoiss das emissdes de £de origem
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humana vem de combustiveis fosseis usados para getacidade industrialmente. Se
injetado em algumas das maiores fontes desses stingig, como camadas de carvao e
campos de gas e petroleo, a atmosfera se veradesmilhdes de toneladas de Or ano.

Assim a captura e estocagem geologica de €ifigem como opcdo de grande
potencial, sobretudo se associada a alternativesp @esenvolvimento de novas fontes de
energia renovavel e obtencdo de maior eficiénaagetica.

A captura é feita ainda nas fontes de combustdesate entrar na atmosfera. Em
seguida o gas € comprimido é transportado em edigdwlo para ser armazenado na
estrutura geoldgica adequada.

A aplicacdo de captura de ¢@m plantas de geragdo de energia pode reduzir as
emissbes drasticamente quando comparada a umaa [an esse objetivo. Dentre as
tecnologias disponiveis a absorcdo quimica é a amedurecida devido a sua eficiéncia e
baixo custo quando comparada as demais, sendoocacabscom aminas a técnica mais
utilizada para esse propaosito.

A necessidade de reducdo dos problemas relaciorsaml@guecimento global e de
poluicdo ambiental tem resultado em preocupactes @a@ontrole de emissdes industriais.
Sendo assim, estabelecem-se diretrizes e normasrasdiitivas, que certamente, afetam o
projeto, construcdo, operagcao e custo de novasaglardustriais (Barbosa, 2004).

A reducéo das emissdes dos gases causadores tip esfieifa exige mudancgas no
paradigma energético, como 0 aperfeicoamento endelsamento de tecnologias menos
consumidoras de energia e novas fontes energéticas. alternativa para a reducao dessas
emissdes seria aumentar a eficiéncia de utilizalgocombustiveis fosseis, seja atraves da
cogeracao no setor elétrico ou por reducdo no coosle combustivel fosseis.

O CO, € um gas necessario a vida na Terra, pois patois ciclos respiratérios de
plantas e animais e faz parte do ciclo do carbgue,ao longo tempo mantém os niveis desse
gas na atmosfera constantes, porém a atividaderntaumatilizacdo de combustiveis fosseis
produz mais C@do que a natureza absorve, o que causa um ddbequilue contribui com
o efeito estufa.

O CQ, é um gas ligeiramente toxico, inodoro e incolorCO, ndo é combustivel e
nem alimenta a combustéo. E 1,4 vezes mais pesado gr e evapora a -78 °C, a 1 atm. O
CO, por suas caracteristicas acidas pode interagirbas®s fortes.
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Dentre as algumas aplicac¢des industriais de €M@o0s:

- Expanséo de espumas de poliuretano:
O gas é injetado em conjunto com os produtos qosni@ermitindo melhor

distribuicdo do material na forma e facilitandouste da densidade final do produto.

- Lavagem de polpa de celulose e papel:
A lavagem da polpa de papel com £®uma tecnologia introduzida pela Linde no
inicio dos anos 90. Esta tecnologia oferece mallsactbnsideraveis na qualidade da lavagem

e reduz o impacto sobre 0 meio ambiente.

- Atmosfera Controlada na Estocagem:
O principio da Atmosfera Controlada é baseadoedacdo dos niveis de Oxigénio
(O,) e aumento dos niveis de g@esta maneira, retarda-se a taxa de respirac@oodato

e, consequentemente, 0 seu processo de envelhézienparda de qualidade.

- Fertilizac&o Carbonica:

Na atmosfera ha somente 330 ppm de @@03% em volume). Como as plantas
“respiram” CQ durante a fotossintese, se a concentracdo forraadse o desenvolvimento
das plantas pode ser acelerado. Isto é possivehahoente em estufas, onde a concentracao

de CQ pode ser elevada até niveis de 1300 ppm.

- Fumigacéo:
Processo de inertizacdo de silos, tanques ouinerga, com C@(ou N) visando
exterminar insetos e larvas contidas em graos)Hasi ou produtos correlatos. A fumigacéo

com CQou N, sdo os processos indispensaveis quando se tratmsthprodutos organicos.

- Transporte Refrigerado:

Consiste na utilizacdo de gelo seco {Q® estado solido) para o transporte de
produtos pereciveis. Acondicionado em veiculosérsaicos ou containeres, o gelo seco,
produto a -79 °C com alta capacidade de refrigergediante a manutencao das temperaturas
baixas, ideais para a preservacao de carnesniasicirutas e congelados ampliando sua area

de distribuicdo e diminuindo as perdas por detac&o.
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- Carbonatacgao:

A crescente aceitacdo por bebidas carbonatadasseeso uso do Gas Carbonico. O
CO,, aléem da efervescéncia e do efeito refrescantesitnite a bebida um paladar
insuperavel.

O CO, também é bacteriostatico e por iSso conserva i@etesisticas originais do
produto. A carbonatacdo consiste na dissolugdo @p @ meio liquido, aos niveis

especificados.

- Neutralizacdo de Efluentes com £0
O CO, substitui com vantagens os acidos utilizados naralizacdo de efluentes

alcalinos.

- Producéo de hidrogénio:

Uma aplicacdo industrial que nos ultimos anos vendas largamente explorada € a
producdo de hidrogénio através de reforma com €Que possui grande apelo ambiental,
pois reduz as emissdes de LOCH,. Alguns processos industriais que utilizam a raéor
com CQ ja estdo em operacdo, como o processo CALC@RCaloric GmbH e o processo
SPARG’ da Haldor-Topsoe (Souza, 2009).
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3 — ABSORCAO GASOSA, MODELOS E SIMULACAO

3.1. Fundamentos da Absorcdo Gasosa

Absorcdo € um processo fisico-quimico de separag@mplamente utilizado
industrialmente. Consiste basicamente na transfer@e massa de um componente (soluto)
de uma fase gasosa para uma fase liquida (solvente)

As fases gasosa e liquida geralmente escoam emacoméente. A presenca de torres
recheadas serve para proporcionar maior contate astfases, o que favorece a transferéncia
de massa. O diametro de uma torre de absorcéo diemenvazao, das propriedades das
correntes de gas e de liquido e do tipo de realtdipado. A altura de uma torre e o volume
total de recheio depende da mudanca de concentregéerida e da taxa de transferéncia de
massa por unidade de volume de recheio.

Quando é possivel escolher o solvente, a preferé@clada aos liquidos em que o
soluto possua alta solubilidade; uma alta soludilel reduz a quantidade de solvente no
processo. O solvente deve ser ndo volatil, barsdo, corrosivo, estavel, ndo viscoso e
preferencialmente ndo inflamavel. A saida de gasalnente esta saturada em solvente, esta
perda pode ser significativa e pode causar proldetieacontaminacdo ao meio ambiente
(Perry et al., 1997).

No caso em que ocorre reacdo quimica, a absorchangdada reativa, pois envolve a
combinacdo de uma ou mais rea¢gfes quimicas esptrda de massa entre fases.

A absorcéo fisica envolve basicamente trés etagiissdo do gas na direcdo da
superficie liquida, dissolucdo no liquido e tramspdo gas dissolvido da superficie ao seio
da fase liquida.

A equacédo da taxa média de absor¢do por unidadeluime de dispersdo gas/liquido
(Ra) é dada por:

Ra=K a (G- Cal) (eq. 3.1)

onde k é o coeficiente de transferéncia de massa no fibpédo, na auséncia de reacéo; a €
a area interfacial entre gas e liquido, por uniddeéevolume de disperséo;,Cé a
concentracdo do gas dissolvido na interface,eéCa concentracdo do gas dissolvido no seio

da fase liquida.
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A influéncia da hidrodindmica do sistema sobrearesso de absor¢cao é representada
pelos parametros a g,KHogo, se estes puderem ser obtidos para umaocdeadizcéo, as taxas
de absorcdo dos diferentes gases podem ser calsul@dde que se tenha os dados fisico-
quimicos necessarios.

Dentre os modelos matematicos desenvolvidos pa@ealer a transferéncia de massa
através de uma interface géas-liquido estdo a Telwri&kilme, a Teoria da Penetracdo e a
Teoria da Renovacéao da Superficie.

Quando ha absorcdo com reacdo quimica as etapatvidas sdo as seguintes:
difusdo do gas do seio da fase gasosa para aatgerdnde se considera que o equilibrio
fisico € imediatamente alcancado; difusdo do gssotliido, da interface para o seio da fase
liquida; difusédo do reagente liquido do seio liqyidra a interface; reacao quimica dentro da
fase liquida e difusédo dos produtos de reacao wkeadpara fora da fase liquida.

A reacdo atua aumentando a taxa de absorcao nHdaisia, que é maior do que nos
processos com absorc¢édo fisica. Um dos motivosigswaocorrer € o fato do consumo do gas
absorvido pela reacéo reduzir a pressao parciatjdéibrio do gas, aumentando o gradiente
de concentracdo existente entre a interface e @ d@ifase gasosa. Outro ponto a ser
considerado € o aumento do coeficiente de tramgfieréde massa na fase liquida pela
ocorréncia da reagéo.

A transferéncia de massa seguida de reac¢do qupod=ocorrer em duas escalas de
tempos (tempos distintos para ocorréncia dos @wmiénienos). Um € o chamado tempo de
difusdo () e o outro de tempo de reacag.(O tempo de difuséo é igual a/R 2 sendo K
o coeficiente de transferéncia de massa na faseldigsem reacéo), {2 difusividade do gés
dissolvido na fase liquida. O tempo de reaga@ t inverso da constante aparentg, (k
considerando a reacao de pseudo 12 ordem.

A relacdo adimensional entre essas duas grandezmsa razdo entre as taxas de

difusédo e reacéo e simbolizado @grconforme a expresséo abaixo:

® = (tp/tr) = ((Dak)Y/ky) (eq. 3.2)

A razdo entre as taxas de transferéncia de mass& cem reacao quimica, para uma
dada forca motriz, € conhecida como “fator de isifemacdo” (“rate enhacement factor”).
Quando esse fator € muito menor que 1, a reacaoit® tenta e a reacdo quimica nao

apresenta impacto significativo sobre a taxa glaleabbsorcdo. Ja quando o fator € muito
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maior que 1 hd uma interagdo maior entre os fendmda transferéncia de massa e cinética
de reacdo. Caso a reagdo seja muito rapida o ghfsisde numa pequena distancia dentro do

liquido antes que ocorra reacao.

3.2. Fundamentos da absorcéo de GO

Uma descricdo resumida das reacOes encontradassteonad MEA-CQ sdo as

seguintes (Pintola et al., 1993):
Formagéao do carbamato

CO,+ 2R'NH « RNHCOO + R'NH:* (eq.3.3)

Formagéao do bicarbonato
CO,+ R'NH+ H,O « HCOs + R'NH:" (eq.3.4)
Reverséo do carbamato
R'NHCOO + CO, + 2H,0 « 2HCO; + R'NH:" (eq.3.5)

A reacdo do C®com a agua seguida pela dissociacdo do acido raadbotambém
deve ser considerada nesse sistema, porém suasdadis sdo muito baixas, exceto em
valores baixos de pH.

As reacdes quimicas nesses sistemas levam a fardagéarbonatos, bicarbonatos e
carbamatos dependendo do tipo de amina utilizadpeme visto anteriormente. As reacdes
globais que ocorrem sdao normalmente mais complgxa® esperado, porém entende-se que
um conjunto similar de reacdes ocorra para toddgpos de amina, entre elas a protonoc¢ao e
a ionizacao de diferentes espécies em solucao.

Outro mecanismo proposto para reacdes envolvenflrnaacdo de um anfétero
(“zwitterion”) a partir de aminas primaria e secand com CQ envolve as duas reacdes a
seguir (Wang et al., 2004):

CO,+ RiRNH « R{R,NH'CO, (eq. 3.6)

RleNHJrCOZ_'*' b o RIR_NCO, + bH" (eq 37)
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onde b representa,8, OH e a amina em estudo f/@NH). As aminas terciarias seguem
outro mecanismo tendo em vista que ndo ha hidrogésgponivel ligado ao nitrogénio.

Um resumo das reacdes que ocorrem entre aminas, pade ser representado pela
Figura 3.1 (Fan et al., 2008):

Carbamato
RNHCO;" + RNH;'
Baixa Temp.
Carbonato
2RNH; + COy*
2RNH; + 00, H:0
pH

Calor
BEMH; + HCO:+ RMNH;

Bicarbonato

Figura 3.1: Conjunto de reagdes envolvendo amifas ¢t al., 2008)

N&o considerando as formas ibnicas, as reacfesapueem quando CLe absorvido

em uma solugcao aquosa contendo amina podem seseepaidas por (Rosa, 2008):

RNH; + CQ, + H,O - (RNH3),CO; + calor (eqg. 3.8)
(RNH3),CO; + CG, + HO « 2RNHHCO; + calor (eq. 3.9)

2 RNH, + CO, - RNHCOONHR + calor (eq. 3.10)

As reacOes acima estdo representadas por uma gmindria, mas sao validas
também para aminas secundarias e terciarias, coaeta@x da reacao (3.10), que ndo ocorre
com as aminas terciarias.

Quanto a velocidade de reacéo, as reacoes (3389)es@o lentas quando comparadas
as que ocorrem com 0,8 e a reacéo (3.10) apresenta velocidade moderada.

Pela reacdo (3.10), a amina reage diretamente c@@,dormando carbamato. As
aminas terciarias ndo formam carbamato e isso exporque elas permitem absorver
seletivamente 8, ja que as reacdes (3.8) e (3.9) entre amin@» sdd lentas.

As reacdes sdo exotérmicas e sdo deslocadas mosdmtabsor¢cdo com a redugéo da
temperatura e no sentido da regeneragédo da anomelileeracdo do COcom o aumento da

temperatura.
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Se observarmos em mais detalhes como essas reagdesem em fase aquosa,
veremos uma série de espécies idbnicas em equililarisolucdo, sendo que o componente
acido na fase vapor esta em equilibrio com a espi@ce correspondente na fase liquida. Na
etapa de absorcédo, portanto, € importante manteragdes deslocadas para direita, pois as
espécies livres, COpermanecerdo em baixa concentracao, fazendo ueragjcomponentes
acidos da fase vapor migrem para a fase liquidao®wo lado, na etapa de regeneracdo €
importante manter altas concentracdes da esp&ogera fase aquosa, a fim de deslocar os
componentes acidos preferencialmente para a fase. va

Dessa forma, podemos representar as reacdes i@neadvidas no tratamento de
componentes acidos com solu¢cfes de aminas confoosigado a seguir:

RNH; + H,O - RNH;" + OH (dissociacdo da amina) (eq. 3.11)
RNH; + CO, -« RNHCOO + H' (formac&o de carbamato) (eq. 3.12)
CO, + H,O « H + HCG; ~ (hidrdlise do CQ) (eq. 3.13)
H,O ~ H" + OH (ionizacdo da agua) (eq. 3.14)

HCO; ~ H" + COy?(dissociacdo do bicarbonato) (eq. 3.15)

A taxa global do processo de transferéncia de ma@ssaa combinacdo das taxas
individuais de cada etapa. Geralmente, uma deld®em mais lenta que as demais,
constituindo, assim, a etapa controladora do psocedo caso do tratamento de correntes
gasosas com solucdes de aminas primarias e se@mdatransferéncia de massa na fase
gasosa € a etapa controladora. Ja para soluc@esidas terciarias tratando g@ cinética
das reacgOes passa a ter um peso importante ngltdped do processo.

Reagbes envolvendo G@ solugbes alcalinas ndo séo instantaneas e ddai@) ser
um acido de Lewis, que necessita ser hidratads @l®#eeagir com uma base, faz com que a
transferéncia de massa ocorra no regime rapideatgo.

O regime rapido de reacdo tem como caracteristamaante a independéncia da taxa
de transferéncia de massa da taxa de difusdo edidagda. Em suma, a taxa de transferéncia
de massa € independente do tempo de difuséo.

No caso de uma unidade piloto onde se conheca a iaterfacial, as taxas de
transferéncia de massa para um sistema onde seretfinoe rapido de reacdo, é possivel
calcular os valores dg kSe as taxas de transferéncia de massa globaimesdidas para o
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mesmo sistema, numa unidade de area interfacialodiescida, este Ultima pode ser
calculada, pois o valor dq lserd 0 mesmo em ambas as unidades piloto.

Para um regime rapido o valor de precisa ser conhecido no caso de projeto do
equipamento. A maneira de calcular & partir de valores conhecidos dealé medira
independentemente.

A reacao do C®com amobnia ou aminas primérias e secundarias foartmmato. As
aminas terciarias, por ndo possuirem atomo de dédio ligado ao nitrogénio, ndo formam
carbamato e sim bicarbonatos.

Assim temos que:

CO, + 2 RNH - R,NCOO + RNH," (eq. 3.16)

Areacdo é de segunda ordem, sendo sua taxa dadsepeinte equacao:

r = Kam . [AM].[CO;] (eq. 3.17)

onde Kyn € a constante da taxa de 22 ordem para a amina/gfinol.s) e [Am] é a
concentracdo da amina (gmol/litro).

Dentre os modelos propostos existem os que prod@ossibilidade do CQestar
distribuido de trés formas diferentes, como iorbaayato, carbonato ou bicarbonato. A
necessidade de se conhecer a composicao da fagk lfgp equilibrio, bem como a pressao
parcial de equilibrio do componente a ser elimindadase gasosa, no caso o,gfassa pelo
conhecimento de como este se distribui entre esggxies anteriormente propostas.

A importancia das reacfes depende das suas c@sstdattaxa e das concentracdes
dos grupos RNKHe OH, que dependem da concentracdo total da amina mzda de
concentracdo, rc (mol de GOmol de MEA). Quando esta relacdo é menor qued:éire
absorcdo com reacdo quimica rapida de segunda gra®iuzindo ion carbamato. No caso
da relacdo maior que 0,5, ocorre absorcdo quireitia lde pseudo-primeira ordem. Outras
abordagens mostram que, no ultimo caso, o queeéarformacao de bicarbonato através da
reversdo do carbamato a amina livre e, C€&eguindo-se uma reacdo do L€m ions
hidroxila. Este mecanismo foi comprovado experiraenénte (Astarita et al., 1963).
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A transicdo entre as duas regides de razdo dareepdo ndo é abrupta, mas uma
solugcéo aproximada pode ser utilizada para obtetgGa@oncentracdes dos componentes nao
volateis presentes no sistema; para as outras rpac@es em que a solucdo aproximada nao
€ adequada, pode-se utilizar as condi¢des de laguidipropriadas. Com isso, € possivel obter
as pressdes parciais de equilibrio para @ 43 duas regides consideradas.

Um parametro decisivo para o estudo da reacéeséahilidade do carbamato medida
pelo valor da constante termodinamica Ks valores de Kpara diferentes aminas estéo

apresentados na Figura 3.2 (Astarita et al., 1983).
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Figura 3.2: Constante de equilibrio do carbamata palu¢cdes de amina

No caso de aminas primarias, quando o rc (tamlmthecido com “load”) é menor
que 0,5; a concentracdo do carbamato tende a aamuamh o aumento de rc, enquanto que
guando o rc é maior que 0,5, ela decresce com ersorde rc.

Nos equipamentos existentes na industria, o tedgoesidéncia do liquido ndo é
suficiente para que ocorra a reacao de hidroliseadmamato, que € lenta. Isso significa que

apenas as reac0des rapidas podem ser considera@éasaelm de equilibrio.
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Quando se quer trabalhar com razbes de carbonatag@oes, o que leva a maior
capacidade da solucdo absorver,@0de-se pensar em fazer um aumento da velocidade d
reacao secundaria de reversao de carbamato. Cabrateque € de se esperar um aumento da
corrosividade e que pode ser necessario o usaliedres de corrosao.

A pressdo de vapor do G@ara baixas temperaturas € relativamente baisanas
guando se usa monoetanolamina é possivel obteeamnesidual de C£no gas a ser tratado

baixo, podendo atender especificacdes mais rigidagialidade.

3.3. Aspectos termodinamicos da absorcdo de €€dm aminas

Em geral, a modelagem de colunas de separacadedvimesma em um numero
discreto de estagios e cada um deles é modeladdduamente segundo o conceito de
equilibrio ou de nao equilibrio.

A utilizacdo de modelos de equilibrio na resolud@oproblemas de separacdo vem
sendo adotada desde que Sorel utilizou pela panveiz o conceito na destilacdo do alcool,
h& mais de um século atrds, porém cabe lembraprggessos de separacdo como destilacdo
e absorcao normalmente operam fora das condi¢coeguilébrio (Taylor et al., 2003).

A diferenca entre as duas abordagens € que o mddeiéo equilibrio leva em conta
gue apenas a interface entre as duas fases egqudibrio e que o processo que governa o
sistema € a transferéncia de massa (Taylor €i94).

Em 1985 Krishnamurthy e Taylor publicaram um thabalescrevendo o modelo de
um estagio de nado-equilibrio para separacdo muaipomente. Em estudos mais recentes
surgiram outras contribuicdes para a literatura oelacdo a esta abordagem. Dentre elas, os
autores apontam os trabalhos de McNulty e Chatt€1j@92), em que a utilizacdo de modelos
de ndo-equilibrio é discutida para o projeto dm$eiecheados de zonas de refluxo circulante
de torres de destilacdo de petréleo; de Sivasulmiama& Boston (1990), em que é descrita
uma implementacdo para um modelo de ndo-equilibBoGorak et al. (1991) em que foi
simulada a destilacdo a vacuo de alcoois superiasdo o modelo de nao-equilibrio; de
Lao et al. (1989) em que séo descritos modelosidesquilibrio para extracao liquido-liquido
e de Kooijman et al. (1992), em que séo apresestadoltados preliminares obtidos com um

modelo de estagio de nao-equilibrio dinamico (Tiagtaal., 1994).
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As equagfes que modelam um estégio de equiliboie@d@hecidas como as equacdes
MESH, em que MESH € um acrénimo referente aosatifes tipos de equacdes utilizadas:
* M se refere ao balan¢o material no estagio;
» E se refere as relacdes de equilibrio;
* S se refere ao somatorio das fragcdes molares cenam sgual a unidade;
* H se refere ao balango energético no estagio.

Os modelos baseados no conceito de estagio deibeguisdo conceitualmente
simples, matematicamente elegantes e sdo usadasnmaadores comerciais. Na realidade,
porém, devido as resisténcias ao transporte deangasalor intra e inter fases, o equilibrio
nao € atingido em cada prato ou ao longo do lethgado de uma coluna real. As limitacdes
inerentes a modelagem do prato ou camada do recbeio um estagio em equilibrio ja sédo
conhecidas de longa data.

Visando contornar limitagbes em colunas de pramsirftroduzido um fator de
correcdo chamado eficiéncia do estagio. Divergosstde eficiéncias tém sido utilizadas na
modelagem, simulacdo e projeto de colunas, endie &lglobal, de Hausen e de Murphree.
Para leitos recheados o conceito utilizado € ola@aaequivalente a um prato tedérico, ou
HETP Height Equivalent to a Theoretical Plat@aylor et al., 2003).

A abordagem tradicional para sistemas de absomdioreacdes leva em conta, tanto
na modelagem quanto na simulacéo, o modelo deiestdg equilibrio que divide as colunas
em segmentos usando o conceito de HETP e assumelib®o entre as correntes que deixa
cada estagio (Taylor et al., 2003).

De forma geral, valores para eficiéncias de pra#as avaliados experimentalmente
para sistemas simples. Na pratica, utiliza-se armaesficiéncia para todos os componentes
em cada prato, e ndo raramente a mesma eficiéaGavarios ou todos os pratos da coluna.

O célculo de HETP utiliza correlagbes empiricassemi-empiricas, desenvolvidas
para alguns sistemas especificos. Em ambos os éasmsnum a definicdo de valores
baseados exclusivamente na experiéncia pessoabigia.

Estes diferentes tipos de eficiéncia objetivam cemspr o quanto um prato real em

uma coluna de pratos (ou mesmo a coluna inteirajesta da condicdo de equilibrio.
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Entretanto ha alguns pontos a serem consideradosados conceitos de eficiéncia e

HETP em uma simulagdo baseada em estagios debeiguliaylor et al., 2003):

Nao existe consenso a respeito de qual definicaefid&ncia € a melhor, embora
muitos especialistas em destilagdo admitam a @medex pela eficiéncia de Murphree;
A eficiéncia de Murphree da fase vapor ndo é iguaa fase liquida para um mesmo
prato (a eficiéncia de Hausen ndo compartilha desgaiedade);

A eficiéncia geral de Hausen é a fundamentalmeais solida, porém é pouco pratica
devido a sua complexidade de célculo e dificimeéntsada;

Eficiéncia de vaporizacdo, favorecida por alguns passado devido a relativa
facilidade de ser incluida em algoritmos, ndo kzatla com frequéncia hoje em dia;
Eficiéncias variam para cada componente e para ga@dd em misturas
multicomponentes e raramente este fato € levadooea em modelos de simulacao
gque usam eficiéncias;

O numero de estagios € uma funcédo da altura e d&leEh uma coluna empacotada e
geralmente este fato ndo é levado em conta nosaslores convencionais.

Recentemente uma nova abordagem para a modelagpnoassos de destilacéo e

absorcéo se tornou disponivel, o chamado modeloadeequilibrio. O modelo de néo-

equilibrio trata estes processos de separacéo tgiasslevando em conta a transferéncia de

massa e de calor.

O modelo de ndo-equilibrio € regido pelas equabiERSHQ, em que:
M representa o balan¢co material no estagio;

E representa o balanco energético no estagio;

R representa as equacdes de taxa de transfer@ncahod e massa,

S se refere ao somatorio das fracées molares, sguala unidade;

H representa as equacdes hidraulicas para a pemtagh;

Q representa as relacdes de equilibrio na interface
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A Figura 3.3 mostra uma comparagdo entre o equaTiento necessario para as

modelagens baseadas nos conceitos de estagiosillerege de nao-equilibrio.

Equilibrio
MN&c-equilibric Balanco Material no
estagio
Balango Material no 9 T
- Balango Energeético no
astagla estagio
Balango Energeético no E 5 de Eauilibri
ostagio quacgdes de Equilibrio
Equagdes de Equilibric Somatorio das fragbes
molares

Somatdrioc das fragbes
maolares

Transferéncia de massa
na fase vapor
Transferéncia de massa
na fase liquida
Transferéncia de
energia

Figura 3.3: Comparativo entre os modelos de eqigl#bnao equilibrio (Taylor et al., 2003)

A abordagem de equilibrio tem sido usada com nmraguéncia para sistemas nao
reativos, mas encontra aplicacdo em sistemas cagdageAssumem-se estagios de equilibrio
tedricos em que as fases atingem o equilibrio. $@rdpenho de cada estagio é entéo ajustado
aplicando um fator de correcao de eficiéncia.

Cabe ressaltar que simuladores como o HYS¥S o UniSinf utilizam uma
abordagem de nao equilibrio para os estagios dasas) que leva em conta as taxas de
absorcao/dessorcdo dos gases acidos da solucé@oirdeera relagdo destas com parametros
cinéticos e de equilibrio.

O modelo incorpora uma eficiéncia de Murphee nmcalifa para considerar as taxas
de transferéncia de massa individuais dos gase®sacEssa eficiéncia é funcédo das
constantes cinéticas das reacdes entre a amiiga® acido, das propriedades fisico-quimicas
da solucdo de amina, da pressado, da temperatan@égeis relacionadas ao projeto mecanico
do prato (diametro, altura e comprimento do ventedh As eficiéncias podem ser calculadas
pelo simulador ou elas podem ser especificadasyselério (UniSim, 2007).

Em sistemas que envolvem reacdes, como € o cas@mamas, utiliza-se também a
abordagem de nao equilibrio via taxa de reacaoteadsporte (Rate-Based Model3” Essa
abordagem baseia-se na descricdo de estagios oeas transferéncia interfacial
multicomponente de massa e calor, via balancos a@gsame energia para cada fase. Os

balancos séo inter-relacionados por equacdes débeiguna interface liquido-gas (Teoria
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dos Dois Filmes). As taxas de reacdo influenciarbalancos em fase liquida. Para tanto €
necessario conhecer os diversos parametros e gaaggas como difusividades, solubilidades
e, principalmente, as cinéticas das reacbes emladvina absorcdo, além de fatores
hidrodindmicos especificos do equipamento, comdiaiertes de transferéncia de massa,
area interfacial dold-ups(Barbosa, 2004).

Varios modelos estdo disponiveis para analisarlibifidade do CQ em solucdes
aquosas de aminas e para correlacionar o equikbtie 0 CQe essas solucdes. Dentre os
modelos mais utilizados estdo Kent e Eisenberg t(l€eml., 1976), o NRTL eletrolitico de
Chen e Evans (Chen et al., 1986) e o0 de Deshmddditleer (Desmunk et al., 1981).

O trabalho mais importante e completo feito paever o equilibrio liquido-vapor de
solucbes de aminas contendo componentes acidg&gHCQ) foi desenvolvido por Kent e
Eisenberg em meados da década de 1970. Os autdrathfivam na EXXON nessa época e
usaram 0 extenso banco de dados da empresa, cordadds experimentais e de plantas
industriais, além de outras fontes de dados dispmni Ate hoje € a correlacdo mais
carregadas com componentes acidos. O modelo deeKgeisenberg é o mais simples destes e
as ndo idealidades do sistema sédo englobadas loossvdas constantes de equilibrio. Apesar
da simplicidade este representa com boa precisadadss experimentais. Os principais
simuladores de processo comerciais utilizam o neodel Kent-Eisenberg nos seus pacotes
termodinamicos especiais para calculos de sistemaslvendo solucdes aquosas de aminas
(Rosa, 2007).

Benamour et al. (1998) utilizaram o modelo de Keritisenberg para analisar dados
de solubilidade de COem solu¢gbes de DEA, MDEA e suas misturas. Enti@tdoram
realizados ajustes nas expressdes para as cosstianéguilibrio na reacdo de protononacéo
de amina e a formacdo de carbamato pela DEA, cammogto originalmente por Kent e
Eisenberg, para incluir a dependéncia da concdétrade gas livre na solucdo e a
concentracdo de amina como evidenciado pelos dagh@simentais (Aroua et al., 2005).

Hu et al. (1990) e Kritpiphat et al. (1996) usareste modelo para analisar dados de
solubilidade de C&e H,S em solucdes de AMP, onde ndo ha formacéao dematba

Na faixa de “load” de 0,2 a 0,7 mols de gas aciolorpol de amina o modelo fornece
bons resultados, apresentando algumas limitagGasdquse usa misturas de aminas (Kohl et
al., 1985).
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Rochelle et al. (1996) apresentaram um modelo ssnplsimilar ao proposto por Kent
e Eisenberg por ndo considerar os coeficientedideade. Esta abordagem considera uma
reacdo combinada ao invés do conjunto de reacOesidevado por Kent e Eisenberg,

conforme eq. 3.18:
AminaH + HCO; ~ Amina + CQ (aq.) + HO (eq. 3.18)
Considerando a constante de equilibrio da reaci@naaK'co;), a lei de Henry,

expressando as concentracdes de Amina e Aminano funcdo do “load” () e
explicitando o termo referente ao £(2g.) temos a seguinte equagéo do modelo:

Lt

Peoz =Keo2Xco2 7 L)

(eq. 3.19)
A constante kKo, € a combinagdo de dg,com a constante da Lei de Henry. Esta
constante € funcédo da temperatura, do “load) é.da concentracdo de amina e é calculada

pela equacao 3.20:

K egs =A +B/T + CLTXC amina + D(LT X°amina)™ (eq. 3.20)

onde: Ro, é a presséo parcial de §Xco, é a fracdo molar de G@a fase liquida e %é a
fracdo molar da amina livre.

As constantes A, B, C e D sdo determinadas noogpéga alguns sistemas e estdo na
Tabela 3.1.

Tabela 3.1: Constantes para o modelo simplific&tzelle et al., 1996)

A B C D
MDEA-CO; | 32,45+ 0,43| -7440+ 146 33t 5 -18,5+ 1,6
MDEA-H,S | 24,97+ 0,64 | -5554+ 207 | - 16,8 7,0| -1,8+2,1
DEA-H.S | 21,54+ 0,92] - 4552+ 314| 1184+ 11,2| -8,25+ 3,6

Como as concentracbes de carbonato e hidroxila nsé@ibo baixas, o modelo
desconsidera essas espécies. Os resultados dedsk mescrevem com muita precisdo 0s
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dados experimentais disponiveis na literatura, randb que esses modelos sdo capazes de
descrever a absorcdo com aminas com facilidade ueopesforco computacional e de
levantamento de parametros.

O modelo Li-Mather contido no HYSYSusa a equacéo de energia livre de Gibbs em
excesso para prever o equilibrio vapor-liquido deaparametros de interacdo obtidos de
dados experimentais e para prever as interacoeestégicas. O modelo prevé concentracdes
de varias espécies idnicas e moleculares na fasiedi quando se tem um gas dissolvido em
uma solucdo de amina aquosa (Kohl et al., 1985).

Ha uma grande variedade de modelos baseados eidadéve estes sdo bem
complexos. Dentre os mais simples temos o model®emnmukh-Mather que é o mais
utilizado. Este modelo utiliza uma extensdo da e@jmade Debye-Hickel dada por
Guggenheim para prever todos os coeficientes delatie, com excecdo da agua em que se
assume comportamento ideal (Hessen et al., 2009).

Nesses modelos um termo referente as forcas efgtoas é adicionado ao modelo de
excesso de energia de Gibbs por conta da presen¢and na fase liquida. Os modelos
baseados em energia livre de Gibbs em excesso coalsecidos sdo apresentados por
Desmukh—Mather, Clegg—Pitzer e Austgen et al. (L98%ase vapor € modelada com uma
equacao de estado apropriada. (Huttenhuis etQfl7)2A abordagem contida no modelo de
Deshmukh-Mather usa 0 mesmo conjunto de rea¢cbéssraaquosa que o modelo de Kent-
Eisenberg e a fugacidade e coeficientes de atigglaéo estimados e usados na determinacgao
das constantes de equilibrio da fase liquida epheagdo da lei de Henry para o equilibrio
vapor-liquido. Os pontos chaves para esse modelo(88as constantes de equilibrio; (ii)
constantes da lei de Henry para 0,@&M agua; (iii) coeficientes de fugacidade parase f
vapor e (iv) coeficientes para todas as espécieso@ungao.

Desmukh e Mather (1981) desenvolveram um modelo ameficientes de atividade e
fugacidade calculados com base na teoria de Deligket e equacdes de Guggenheim. Na
equacgao proposta por Guggenheim, um dos termogdeoadorcas de Van der Walls e, neste
termo, encontra-se um parametro de interacdo bindara o qual Desmukh e Mather (1981)
propuseram uma metodologia de obtencdo a partdadi®s experimentais de equilibrio.
Aroua e Benamor (2005) utilizaram o modelo de DddnaiMather (1981) para obter novos
parametros de interacdo e, também, constantes diibeq, a partir de uma nova

metodologia proposta para determinacéo dos carbamat
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O simulador ASPENPLU%tem um pacote para sistemas envolvendo aminas € qu
chamado de ELECTNRTL Electrolyte NRTL Activity Coefficient Modglé usa no célculo
do equilibrio liquido vapor coeficientes de ativddana fase liquida calculados pelo modelo
NRTL (“non random two liquidf e a equacdo de Redlich Kwong para obtencdo da
fugacidade na fase vapor. Este modelo € capaztderdear os coeficientes de atividade para
espécies ibnicas e moleculares, em sistemas aquososeletrolitos em larga faixa de
concentracdo e também pode ser utilizado em sisteoma misturas de solventes. O modelo
se reduz ao NRTL convencional quando as concemsadds eletrolitos sdo nulas.

O modelo NRTL foi proposto por Renon e Prausnitz 368 e € uma extenséo da
equacao originalmente proposta por Wilson. Utiizaecéanica estatistica e a teoria de célula
para representar a estrutura do liquido. Essesitoacassociados ao modelo de composicao
local de Wilson, fornecem uma equacao capaz deseptar o comportamento de fases dos
equilibrios vapor-liquido, liquido- liquido e vagdéguido-liquido.

Mesmo tendo sido desenvolvido para trabalhar emo ne¢étrolitico, o modelo
ELECTNRTL do ASPENPLU® n&o é capaz de gerar as constantes de equiltisicedcdes
envolvidas. Para tanto € necessario que o usudetifigue quais os produtos sofrem
dissociacdo para que o simulador considere asatesgereacdes de equilibrio.

O modelo ELECTNRTL foi proposto por Chen et al.§2Pe a seguir foi ampliado
para sistemas eletroliticos com misturas de sage@ modelo é baseado em duas hipoteses:

- Repulséo entre ions de mesma carga: estabeleca cpmposicao local dos cations
em torno deles proprios € zero; 0 mesmo é valida pa anions. Este fato € decorrente da
hipotese de que as forcas repulsivas entre ionmgedea carga sao muito grandes;

- Eletroneutralidade local: a distribuicdo de addi@ anions ao redor de uma espécie
molecular é tal que a carga i6nica liquida na eegé&a nula.

Os mesmos autores propuseram uma expressao paeegadivre de Gibbs com duas
contribuicdes: uma para interagcdes ion-ion de lo@gance (long-range”, que existem
além das vizinhangas imediatas entre o centro slp&cies iGnicas, e outra relacionada a
interacdes locais que existem imediatamente nashwacas de qualquer espécie central.

O modelo NRTL eletrolitico utiliza solucdo aquosdilaicao infinita como estado de
referéncia para ions. Chen e Evans (1986) introaluzia equacdo de Born, estendendo a
aplicabilidade do modelo para modelar sistemasodiidtos mistos.
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A expresséo de Pitzer-Debye-Hlckel e a equacédo alm Bao utilizadas para
representar a contribuicdo para as interacdespadoioin - ion de longo alcance e a teoria
NRTL é utilizada para representar as interacoemdo&stas contribuicdes juntas fornecem a

equacéo 3.21:

Gi-cE G&E,P‘DH G&E_.BCII‘]I Gi-cE,lE'
RT RT RT RT

onde:

Gm © = Energia de excesso de Gibbs da mistura,

Gm & PP" = Contribuicdo de Pitzer-Debye-Hiickel para a enelg excesso de Gibbs
da mistura,

Gm & B°™ = Contribuicéio de Born para a energia de exces$dilobbs da mistura;

Gm & ' = Contribuicao local para a energia de exces®ibles da mistura;

R = Constantes dos gases,

T = Temperatura.

A qual leva a equagéao 3.22:

Iny." = Iny, PP + Inyi o™ + Iy ™ (eq. 3.22)

onde:

Iny;" = coeficiente de atividade do componente i;

Iny,"°" = contribuicdo de Pitzer-Debye-Hiickel-coeficientle atividade do
componente i;

Iny, ®°™ = contribuicdo de Born - coeficiente de atividddecomponente i;

Iny;™ = contribuicao local - coeficiente de atividadecdonponente i.

Em suma, o modelo de Chen e Evans usa uma combidag&oria de Debye-Huickel
(eletrdlito — contribuicéo de longo alcance) e aag@o NRTL (contribuicdo de curto alcance)
para calcular os coeficientes de atividade, sendionaplicado em sistemas com espécies

moleculares e iGnicas em larga faixa de concerdrgg@®ua e Benamor, 2005).
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Independentemente do sistema envolvendo soluc@esas)de aminas para absorgéo
de HS e CQ, o trabalho de Chen et al. (1982) e o trabalh@Cden e Evans (1986) séo
referéncias importantes para sistemas com eleisgltois estes autores adaptaram o modelo
non-random-two-liquid (NRTL) para este tipo de sistema. Austgen et al989)
desenvolveram um modelo para a absorcéo deeC)S em solugbes de aminas com base
nos trabalhos de Che al (1982) e de Chen e Evans (1986).

Barreau et al. (2006) realizaram um levantamentdedi®s experimentais para sistema
CO,-H,S-DEA utilizando o modelo NRTL para a fase liqusla equacédo de estado Peng-
Robinson para descrever a fase vapor. Os parantero®delo NRTL sdo determinados em
dados experimentais de pressao parcial do siststudaglo.

Ha trabalhos mais recentes que envolvem modelostinamicos. Kontogeorgis et
al. (2005) obtiveram os valores de £6m solucdes de aminas usando uma correlacao
simples, em que se considera apenas uma reacduitibre e as fases gasosa e liquida tem
comportamento ideal. Os resultados obtidos aprasesé muito préximos aos
experimentais.

Como ja mostrado nas reacfes usadas para desorsigtema, existe a participacao
de vérias espécies idnicas ((HEH N(CHs)(CH4OH),, ...) que s&do geradas por reacoes
reversiveis de dissociacdo dos eletrdlitos fracusfase aquosa. Essas consideracdes sao
vélidas para descrever esse sistema, entretar@oetsgh complexidade leva a uma intensa
busca de varios parametros e grandezas fisico-cpsndgie dificil determinacdo, o que pode
algumas vezes inviabilizar ou dificultar a simulaciésses sistemas.

Sendo assim, ha outra abordagem que consideraraadhaleoria Quimica (Prausnitz
et al., 1986; Barbosa, 2004) que propde reacdenicps de equilibrio entre espécies reais
(solutos, aminas e agua) havendo a formacdo deciespgcticias — complexos. Estes
possuem estrutura ndo especificada, porém formolaecuar definida pela associacdo de
uma molécula de soluto, uma de agua e uma de amina.

Cada complexo corresponde a uma reacdo estequicengnte relevante e
independente no sistema molecular de absorcdofeyEiv, ou seja, 0 conjunto dessas
reacdes € completo e ndo redundante para as tmaasfies necessarias, tanto no que diz
respeito a absor¢do dos solutos acidos quanteaesa;do do solvente.

Os complexos s&o nédo ibnicos e ndo volateis. Ema®yalavras, complexos tem
pressdo de vapor nula e nao participam diretamamtequilibrio liquido-vapor. Todavia,

possuem grande influéncia sobre a distribuicdaidadidades na fase aquosa, sendo capazes
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A

Na resolucdo das equacbes de equilibrio, fugacsdddeem ser determinadas tanto
para as espécies reais quanto para os complexodo $8sim é necessario determinar as
constantes criticas destes complexos (TcoPeja método de Joback. Para um cenario ndo
iOnico as equacdes de estado (Peng Robinson e S&Kutilizadas em ambas as fases,
demandando, por outro lado constantes criticasdiEstos compostos presentes.

A simplificacdo permite dispensar as onerosas ueées numéricas de equacdes
diferenciais de transferéncia interfacial multicamente de massa/calor conjugada ao
equilibrio liquido-vapor interfacial. Dispensa-sembém a utilizagdo da termodindmica
necessaria quando se tem espécies iOnicas, iseoepezoavel se considerarmos que 0s
eletrolitos presentes nesse sistema sao eletréi#oss.

Além disso, a calibragem desse modelo depende symenaados de absorcdo sob
equilibrio e que séo faceis de serem obtidos eaatitra, fatos que ndo acontece com 0s
dados em néo equilibrio, como j& foi dito.

Ha uma grande variedade de dados de equilibriemuiigel na literatura para sistema
envolvendo C@e aminas, entre eles temos Kent e Eisenberg (1$rd@i)Boumedime et al.
(2004) e Kohl et al. (1985), por exemplo.

Essa abordagem é uma simplificagdo do problemaaeabnsequentemente mais
simples que os modelos baseados em taxas. Essastargpode ser considera exata em
sistemas como esse e esta sustentada pelos mndgequilibrio quimico.

No trabalho de Barbosa (2004), a formulacdo foibcadla satisfatoriamente via
estimacgao de parametros a partir de dados expddam@tidos na literatura.

Um resumo da abordagem de equilibrio na absorcativaeinclui as seguintes
premissas:

- Equilibrio liquido-vapor apenas para as espg€i€s, H,O e aminas envolvidas);

- Equilibrio quimico das reagfes de formacéo dospbexos;

- Complexos confinados na fase liquida, devidoeagives de vapor nulas;

- Propriedades termodinamicas em ambas as fasgegagnente calculadas via equacao de

estado convencional — SRK.
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As reacoOes consideradas na formacgéo dos complég@sseguintes:

CO, + H,O + MEA .. CO,. MEA. H,0 (eq. 3.23)
CO, + H,0 + MDEA .. CO,.MDEA.H.0 (eq. 3.24)

As constantes fisicas dos complexos sdo mostradaahela 3.2.

Tabela 3.2: Constantes fisicas dos complexos abidamétodo de Joback (Barbosa, 2004)

Mol Tc (K) Pc (bar) Q Z: Tg (K)
CO..MEA.H0 123,11 861,9 62,6 1,714 0,140 671,8
CO,.MDEA.HO | 189,19 952,3 43,3 2,005 0,115 772,6

Os modelos mais rigorosos para representar sisteonagminas podem ser divididos
em dois tipos: Energia livre de Gibbs em excessmodelos de atividade e os modelos que
utilizam equacéo de estado (Hessen et al., 2009).

A aplicacdo de equacbes de estado € mais restrda a poucos autores utilizaram
essa abordagem na descricdo desses sistemas.cCliatlosa equacdo de estado apresentada
por Furst e Renon (1993). Neste modelo as fase&léige vapor sdo representadas por uma
equacao de estado. Termos adicionais consideranfiogas resultantes da presenca de ions
sao adicionados a equacéao (Huttenhuis et al., 2007)

Chunxi et al. (2000) desenvolveram modelos baseahosequacfes de estado
eletroliticas, desenvolvidas por Furst e Renon 3199

Yasavege et al. (2001) realizaram a previsao désiolade de CQe H,S em solugbes
de MEA e MDEA utilizando o modelo UNIQUAC eletratid e que apresentou bons
resultados quando comparado aos dados disponavéitenatura.

Blauwhoff et al. (1982) realizaram um estudo ekpental das taxas de reagédo do
CO, com diversas aminas em solucdo aquosa. Barth. ¢1384) fazem uma revisao da
cinética da reacdo com MDEA e analisam o mecangenmeacdo da DEA com G@ valores
das constantes cinéticas obtidas sdo comparados.

Danckwerts et al. (1978) compararam as taxas dg@oeabtidas por varios autores e
algumas discrepancias sao apontadas em funcdo gienad consideracdes como o

intermediario “zwitterion” na formacdo do carbamaono fato da reacdo da DEA ser
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catalisada por bases.

A modelagem cinética desses sistemas é dificilgigumas razbes e destacam-se:
inconsisténcia de varios conjuntos de dados puigagrande nimero de espécies idnicas e
moleculares produzidas pelo mecanismo de absorcéEssas espécies muitas vezes
encontram-se em equilibrio quimico (Barbosa, 2004).

Na literatura encontramos modelos rigorosos pasa @30 de sistema que se baseiam
em taxas de transferéncia multicomponente de masszlor, e em modelos cinéticos de
reacdes reversiveis de formacao de ions fracoesEsedelos sdo tidos como baseados em
taxas (“rated based non equilibrim models").

Bolhar-Nordenkampf et al. (2004) propdéem um modelsto para processos
envolvendo a MDEA baseado em taxa de transportea$sa e calor, equilibrio de algumas
reacdes e cinética de outras. Os autores adotamomaTdos Dois Filmes e assumem
equilibrio termodinamico na interface gas-liquidon@ nas camadas internas dos filmes,
onde ha gradientes de temperatura e concentragaqoes em equilibrio e ndo equilibrio
existem apenas no seio do liquido, mas nao no fibpelo. Toda a transferéncia de massa e
modelada usando-se coeficientes de transferéntialados a priori, combinados com o
modelo de intensificagdo, que leva em conta asdesaquimicas. Para célculo dos fatores
hidrodindmicos (hold-up” e area interfacial) foram empregadas correla¢cGgsodiveis na
literatura. A fase gasosa e modelada com a equatica SRK e na fase liquida emprega-se
a equacao eletrolito NRTL para obtencdo dos cegfies de atividade.

Al-Baghli et al. (2001) apresentam um modelo bdseam taxas para colunas de
absorgcéo de gases com MDEA/DEA, com transferémtexfacial descrita pela Teoria dos
Dois Filmes. No seio liquido considera-se equitittuimico. O modelo adota céalculos prato

a prato tratando cada um como um reator de mipenfaita (CSTR).
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3.4. Uso de simuladores na absorcdo com aminas

O uso de simuladores comerciais de processo anbasitil tanto no projeto como na
avaliacdo e/ou otimizagdo de plantas existentesbtncdo de dados de qualidade em
simuladores requer alguns cuidados quanto a esamhenodelo termodinamico correto
visando a melhor representacdo do sistema e ahasadequada do método de calculo dos
equipamentos envolvidos. No caso do processo comaamonde ocorre a absor¢do com
reacao quimica em meio eletrdlito, a escolha doetooél fundamental; além disso, 0 método
de simulacao afeta bastante os resultados.

Thiele et al. (2007) apresentaram uma simulacalizeela em Fortran utilizando um
modelo rigoroso que considera a transferéncia desanacalor e as reacfes envolvidas na
absorcdo de gases acidos com aminas em torresdashé equacdo de Pitzer modificada é
utilizada para estimar os coeficientes de atividadesolucdo e para estimar o equilibrio
quimico.

Coelho et al. (2007) apresentaram uma metodolpgi@ analisar os diferentes
modelos de equilibrio aplicaveis aos processoddeaanento e desidratacdo e selecionaram
os melhores depois da comparacdo com dados expggisdisponiveis na literatura. Dentre
0s modelos avaliados, o NRTL eletrolitico com acadidas reacdes de equilibrio envolvidas
representa bem os dados experimentais. Depoisatieada a escolha dos melhores modelos,
foi introduzida uma nova metodologia para o calaldoeficiéncia, desenvolvida por Barros
(1997), a qual é utilizada na simulagéo junto comébodo de estagio de equilibrio. A escolha
desta metodologia é uma alternativa ao uso do métadeado na taxa de transferéncia de
massa, a qual demanda um esforco computacionalnegor. As simulagcdes sem 0 uso da
eficiéncia resultaram numa absorcao praticamemtplata dos gases,H e CQ. Além disso,
os valores destes componentes na corrente deatgdamao sdo afetados com alteracdes nos
parametros que, normalmente, afetam na absorcaseAevar em conta a eficiéncia, foi
possivel identificar a influéncia destes parameteabsorcao.

Douglas et al. (2004) apresentaram um método oila¢do para processo de
absorcdo e regeneracdo usando o Aspelf Plusliferencial esta na simulacdo decomposta
desses processos visando contornar dificuldadesm&adas na convergéncia das simulacdes,
em funcéo da presenca de reciclos o que leva asidade de interacdes. O modelo usado é o
Aspen Ratefrdt que é baseado em condicdes de n&do equilibrioeyuersporta de maneira

nao linear.
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A absorcao e regeneracdo sdo sensiveis a mudag;asmentes de entrada; como a
maior parte da solucdo utilizada é reciclada, uem@g numero de interagbes € necessario
para convergir a simulacdo. O método de decompmsipéesentado diminui o esforco na
modelagem, fornece melhorias no processo e estimsapara iniciar a simulacdo conjugada
dos processos. Os autores consideram que, entresouiotivos, o desenvolvimento de
solventes mais eficientes faz com o processo delap@o torne-se uma etapa critica na
maximizacdo do desempenho desses sistemas.

Mirzaei et al. (2009) analisaram a absorcédo de €& MEA e MDEA utilizando os
simuladores ASPERe HYSYS'. Os pacotes utilizados foram o ELECTNRTL e Pactete
Aminas visando analisar a influéncia da temperatlgataxa de circulagdo de solvente e da
concentracdo da amina.

Chakma et al. (1995) realizaram um estudo comiparae aminas no processo de
absorcdo de CPutilizando o HYSIM e concluiram, entre outros pontos, que a MEA
apresentou melhores resultados no caso de puébcde gases de combustdo oriundos de
plantas de geracéo de energia.

Dave et al. (2009) apresentaram uma simulacizzadal no ASPER para absorcédo
de CQ de uma corrente de uma planta de geracao de anAgjaminas avaliadas foram a
MEA, AMP e MDEA e foram comparadas com absor¢cacaemnia aquosa. Os coeficientes
globais de transferéncia e os “loadings” para &s¢ées de amodnia aquosa foram gerados
experimentalmente.

Oi (2007) simulou o processo de absorcdo com amawoplado a um ciclo
simplificado de geracdo de energia (turbina a g#s)simulacdo foi realizada no
ASPENHYSYS e usou o pacote de aminas (Li-Mather e Kent/EisgpbEsse simulador
ainda dispde de pacote para eletrolitos em solagéosa onde se pode usar diversos modelos
de equilibrio e de um mddulo para coluna (Ratefga€) leva em conta a cinética das reacdes
envolvidas em cada estagio da coluna. A simulatfpaua eficiéncia de Murphree para cada
estagio, tanto para colunas de pratos ou reche@saautores sugeriram a possibilidade da
combinacdo de um modelo para a planta de gerac@nelgia e outro para a planta de
absorcéo como ponto de melhoria na otimizacao étieage de custos.

Mohamadbigy et al. (2005) apresentaram uma simolagidlizando o Fortran
(intitulada pelos autores como ACS — Amine AbsarptSimulation Software), com uma
variacdo do modelo matematico baseado em transfaréle massa proposto por Leye e

Froment (1985). Nele todos os balancos materidararesferéncias de massa nas fases sao
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resolvidos simultaneamente em o0posSicG0 a0 mecanigASSO a passo proposto
originalmente. Os resultados obtidos foram comperabs obtidos no simulador comercial
PRO II, que utiliza equacdes de equilibrio apresaid resultados ligeiramente melhores.

Sohbi et al. (2007) simularam uma planta de abBsodg CQ e H,S de gas natural
utilizando o HYSYS (Pacote de Aminas) com intuito de avaliar a @& de misturas de
aminas (MDEA, MEA e DEA) em diversas proporc¢deschusio os melhores resultados em
termos de eficiéncia da remocao, temperatura deglis e perda de agua.

Van Elk et al. (2009) apresentaram uma ferraméatsimulacédo que permite projeto,
simulagéo e analise do processo. Segundo os autofegamenta é de simples manuseio e
incorpora uma modelagem termodinamica rigorosaa@ips cinéticas, transferéncia de
massa baseada em taxas e engloba todas as opeanaiéeas envolvidas no processo. O
programa contém um extenso conjunto de dados témdroctos, de coeficientes de interacao
e da cinética reacional que sao utilizados na gdevido equilibrio liquido-vapor,
propriedades termodindmicas e fisicas. O progrditizaua equacdo de estado proposta por
Furst e Renon (1993):

&)= G+ G + (7)o + (F)em e 329

onde os dois primeiros termos sdo baseados na&muabica de Soave-Redlich-
Kwong e os outros consideram a interacoes da sgi@at(SR2) e eletrostaticas (LR).

Segundo os autores esse modelo prevé melhor oottampento do sistema que 0s
modelos convencionais que utilizam as equagfeseaid-Kisenberg ou 0s mais complexos
baseados nos modelos de atividade como Pitzer,nRethMather ou ELECTNRTL. A
motivacdo do desenvolvimento se da pelo fato dosuladores comerciais disponiveis
(Aspen PIu§, Pro-1°, HYSYS®) serem caros e pouco detalhados na descricdamdesso de
absorcdo no tratamento de gases. Além disso, atidad® de simuladores com o
detalhamento apresentado € limitada e os existeéitede uso académico e de interface e uso
complicados para o publico em geral.

O programa ainda disp6e de uma base de dadosids tifos de pratos e recheios,
além de modelos hidrodindmicos e de transferéreimassa, que permitem uma simulagéo
completa do processo de absorcdo mesmo com cafiies mais complexas envolvendo

reciclos e novos solventes.
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Haji-Sulaiman et al. (2002) obtiveram dados adigisrde solubilidade de GGm
MDEA, AMP e suas misturas, além de avaliar a aplickade do modelo ELECTNRTL do
AspenPIu€ na previsdo do sistema. Dados experimentais dasasnforam utilizados na
obtencéo dos parametros do modelo disponivel nalatar. Como resultado observou-se
que a AMP apresenta melhor desempenho que a MDIgAeea adicdo desta a MDEA
melhora os resultados de absorc¢ao.

Leye e Froment (1985) utilizaram uma modelagenmematica rigorosa na solucéo de
absorcédo reativa em um programa chamado A-Towerpgssui dois modulos um para
recheio (A-Pack) e outro para pratos (A-Tray). Odeio fornece ndo s6 perfis de
concentracdo, presséo e temperatura ao longo daaca@omo também perfis de concentracao
nas fases vapor e liquido em qualquer ponto da.torr

Park et al. (1994) desenvolveram um software (8gr8) para simulacdo de absor¢ao
de CQ e HS utilizando MEA, DEA e carbonato de potassio antgieO programa pode ser
utilizado tanto para torres recheadas como de grés resultados obtidos sdo comparados
com outros simuladores como AMSIMPROCESS, ASPENPLUS e DESIGN If. No
calculo do numero de estagios ideais todos os amuag forneceram resultados similares,
entretanto no céalculo de estagios reais apenas &IMM e Agres foram efetivos. Na
comparacdo o AMSIf n&o foi capaz de calcular recheios e colunas cais de 22 estagios,
enquanto o Agres superou essa limitacao.

Dentre os artigos encontrados na literatura gonellaram o fenébmeno de absorcao
com aminas com o ASPENPLOStilizando o pacote ELECNRTL, temos Kim et al. g2}
Dave et al. (2009), Desideri et al. (1999), entreas.

Entre os autores que propuseram modelos maisgsrconsiderando a cinética e a
transferéncia de massa temos Pintola et al. (1992)ig et al. (2003), Gomez et al. (2003),
Rascol et al. (1996), entre outros.

Bullin et al. (2006) apresentaram um simulador (EB¥®) para sistemas
envolvendo C@Qe HS e aminas, onde as pressdes de vapor sao cakyeldamodelo de
Kent e Eisenberg modificado e um célculo rigorosigpa prato usando o método de Ishii-
Otto é utilizado no projeto de colunas de reger@erag absorcdo. Um modelo cinético é
desenvolvido para prever o efeito do tempo de éesid, temperaturas, concentracoes,
pressoes e do tipo de amina na taxa de absorc@@gdd=sse mesmo programa foi utilizado
por Mackenzie et al. (1987) no projeto e simulad@ouma planta de adocamento de gas

natural.
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Wang et al. (2008) avaliaram a absorcéo de €n MEA comparando a abordagem
baseada em condicbes de equilibrio e a baseadaxas utilizando o0 ASPENPLUSe o
gPROMS, respectivamente. Os modelos foram validados auxilio de um banco de dados
do Centro de Pesquisas da Universidade do Texamo€®lo baseado em taxas forneceu

previsdes ligeiramente mais proximas aos dadosriexpetais que o baseado em condicdes

de equilibrio.
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Figura 3.4: Diferentes niveis de complexidade ndetagem de absorc¢éo (Wang et al., 2008)

A Figura 3.4 mostra os diferentes niveis de corigiéele presentes na absorcao
reativa, indo do mais simples, considerando apes@gios tedricos em que liquido e vapor
atingem o equilibrio, podendo ou ndo considerainética das reacdes envolvidas. Em um
nivel de complexidade maior, a cinética das reaéd@®delada, assim como a transferéncia
de massa, inclusédo de coeficiente de atividaddeadelos e a configuracdo da coluna; isso
permite a previsdo de perfis de concentracdo edmtnpa através da implementacdo das
taxas de reagcédo nas equacgOes de balanco e deottansps filmes e no seio dos filmes. Os
autores comparam a abordagem de estagios de equélib baseada em taxas com reacoes de
equilibrio.

Jobsom et al. (2004) apresentam um modelo simgdib para absorgédo reativa
considerando que os modelos rigorosos sdo muitelesws e de solugdo dificil. O modelo
apresentado € baseado no equilibrio quimico vagoidb, porém a transferéncia de massa e
as taxas de reacdo sao alojadas na utilizacadai@nefa dos componentes e se restringe as
reacdes idnicas da fase liquida sem consideramnmaf@o de novos compostos. Os resultados

apresentados sdo bons quando comparado aos magmtosos.
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Os autores consideram que os fenbmenos de trénsierde massa e cinética séo
relevantes e ndo devem ser desconsiderados e prapienodelo envolvendo a eficiéncia
dos componentes em cada estagio. A eficiéncia @mpenentes € uma funcdo complexa que
depende da pressdo, temperatura e da hidrodinadocasistema. Nesse modelo o0s
componentes sdo agrupados em duas classes chadeddmsmves: os componentes que
possuem um desvio significativo do equilibrio (aksve os que atingem o equilibrio em cada
estagio (ndo-chaves). Especificamente alguns gesesondensaveis presentes no sistema e
os liquidos nado volateis estdo efetivamente nolibgoi vapor liquido. As premissas do
modelo de transferéncia de massa sao que a efei@aacomponente chave é uniforme em
cada prato ou ao longo da secao da coluna, as sigipe dos componentes chave séo
relacionados com o equilibrio pela equacdo daésiftta de Murphee e os componentes nao
chave participam do equilibrio liquido vapor segural Método de Krernser (Seader e
Henley, 1998). No que tange as rea¢cdes o modelsid®ma a variacdo na solubilidade ou
volatilidade dos componentes ao longo da secéoldaa; o calor de reacao afeta o perfil de
temperatura da coluna e os fluxos molares de ligeidjas ndo sdo constantes devido aos
efeitos das reacdes e do calor envolvido.

A validade do modelo é comprovada comparando sidteelos obtidos nele com os

obtidos, nas mesmas condicdes, utilizando o HYS(Pacote de Aminas).
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4 — METODOLOGIA DA SIMULACAO

4.1. Dados da simulacéo

O programa utilizado neste trabalho foi 0 HYSY®2 e a seguir é apresentada a
metodologia e consideracdes utilizadas na simuldgdmidade industrial.

A simulacdo contempla a secado de tratamento ddegéfntese oriundos dos reatores
de “shift” da unidade de geracéo de hidrogénio 2€) da Refinaria Duque de Caxias.

O trabalho foi realizado com o uso de dados opmrass obtidos da unidade
industrial, do simulador comercial de processos MS%e de planilhas de célculo.

A corrente oriunda da secdo de reforma passa bgres de “shift” (alta e baixa
temperatura) e € tratada na unidade de MEA visgnddicar o hidrogénio que sera
exportado para os consumidores da refinaria. Q G@ido na regeneragdo da MEA é
enviado para consumidor externo onde recebe umficpgéio adicional (concentragéo final
de CQ — 99,99 %) e é vendido, em sua maior parte, @dmachs de refrigerantes.

A Figura 4.1 mostra a tela da unidade simuladaHY&YS com todos os seus
detalhes.

Amina

4

hall3-100

D-G206

Purificada

L =]
WL 100

=

Figura 4.1: Esquema da unidade simulada no HYSYS

As condi¢cBes de temperatura, pressdo, composigaad® sao as mesmas da planta
industrial e as Tabelas 4.1 e 4.2 apresentam akgd@s da carga da unidade de tratamento.
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Tabela 4.1: Condic¢des da carga da unidade

Gas de Sintese

Temperatura 50 °C

Presséo 25,79 bar
Vazao Molar | 176,5 kmol/h
Vazéao Massica 2281 kg/h

Tabela 4.2: Composi¢céo molar da carga da unidade

CO 0,002550
CO, 0,244855
CH, 0,034514
Ho 0,713460
H.0O 0,004591

O gés é tratado numa torre (T-6202) que opera mressdo de 26,3 kgf/éme onde
sai pelo topo com um percentual de hidrogénio d&95

A solucéo de MEA utilizada na purificacdo dessaesde possui uma concentragao
15 a 20 % e uma vazéo de 5%m

A regeneracdo da MEA é feita na T-6201 que operaanpresséo de 0,3 kgf/éra
gera no topo uma corrente com aproximadamente 84 &0.

A solucdo de MEA rica (isto é, a solugdo proxinmaedjuilibrio com o diéxido de
carbono) é transferida do fundo da absorvedora@#rpo da retificadora de GQT-6201) a
uma vazao de projeto de 57/me a uma temperatura de 98°C.

Na retificadora o C® € removido da MEA rica por meio de vapor, em kito
recheados de Selas Intalox, o vapor de retificapZete a reacado de absor¢cdo onde ocorre a
decomposicdo do complexo MEA/GO

A mistura vapor-dioxido de carbono deixando o taoloretificadora é resfriada no
condensador de topo da regeneradora E-6208. O rsedle formado € separado do G©
D-6205 e reciclado por meio da bomba de reflux®856A/B para o topo da retificadora.

A solucdo pobre de MEA aquecida é bombeada do fdad®tificadora sob troca de
calor com a solucao rica em MEA no E-6209 A/B/Qyeto resfriador de solucdo pobre E-

6210 indo em seguida para o topo da absorvedotdde
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Antes de trocar calor no trocador de MEA rica/pobpmarte da solucdo
(aproximadamente 10% da vazéo total de solucadaep@bcontinuamente filtrada no F-6210
de modo a manter a quantidade de sdlidos abaixdveébem que espuma possa ser formada.

As duas torres utilizam recheios randémicos cerasnite Selas Intalox (1 %2”) e suas
dimensdes e caracteristicas foram adicionadasidsgjéo.

A T-6201 (Torre Regeneradora) € composta de dudeseom recheios de Ceramica
Intalox 1 ¥2” (4150 e 4130 mm), possui um de diamde 1.620 mm e altura de 18.200 mm.

A T-6202 (Torre Absorvedora) é composta de dua8esecom recheios de Ceramica
Intalox 1 %2” (2880 e 3000 mm), possui um diamet®€1 mm e altura de 14.350 mm.

4.2. Descricdo dos modelos termodinamicos do HYSY8tilizados nas simulacdes
4.2.1 — Kent & Eisenberg

O modelo de Kent e Eisenberg presente no HYS¥8ota as reacdes descritas a
seguir como representativas do equilibrio ibnicdas& aquosa e que 0s componentes acidos

na fase vapor estariam relacionados com a fasedigtravés da lei de Henry (eqs 4.6 e 4.7).

RNH, + H,O - RNHsz" + OH (eq. 4.1)
RNH, + CO, » RNHCOO+ H' (eq. 4.2)
CO, + H)O o H '+ HCG; ™ (eq. 4.3)
H,O - H" + OH (eq. 4.4)
HCO; ™ » H' + COs2(eq. 4.5)
Pcoz = Heozx [CO;] (eq. 4.6)

Pros = Huzs X [H2S] (eq. 4.7)

onde, P2s e Ro2 s@o as pressodes parciais dgsH CQ na fase vapor; fpse Heoo Sdo as
constantes de Henry para g3He CQ e [H:S] e [CQ] sdo as concentracdes molares das

espécies livres em solucao.
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Cada uma das reacOes ibnicas consideradas por &eBisenberg pode ser
equacionada através da respectiva constante déequdefinida por:

K=1II [eSpl] aproduto£ I1 [eSpJ] breageme£eq. 4.8)

onde, [espi] produtos é a concentragcdo molar décesp produto da reacdo; [espj] reagentes
€ a concentracdo molar da espécie | reagente dd@orem a e b sdo o0s coeficientes
estequiomeétricos das espéciesi e j.

Os autores definiram, também, que as constantegudibrio das reagcbes, bem como
as constantes de Henry para g5k CQ, eram funcdes apenas da temperatura absoluta,

dadas pela seguinte relacéo:
K = exp (A+BT+CT+DT>+ET" (eg. 4.9)

onde, A, B, C, D e E sdo constantes e T a temparahsoluta.

Equacionando as reacbes de (4.1) a (4.5) atraveeldgdo (4.8), utilizando as
equacoes (4.6 e 4.7), impondo a condi¢do de ewitalidade, ou seja, que o somatdrio dos
ions positivos e negativos tem que ser nulo, dwesdo o sistema de equacdes resultantes,
possivel obter todas as concentragfes das esp@#uiess em solucdo, bem como as pressdes
parciais CQem equilibrio, para uma dada temperatura.

Como as solugdes que apresentam ionizacao tém camemto bastante afastado da
idealidade, o resultado do modelo usando apenagadss das constantes de equilibrio
encontrados na literatura ndo representou bem a®sdae equilibrio liquido-vapor
disponiveis. Sendo assim, para corrigir a nao idiedé do sistema, os autores mantiveram 0s
valores das constantes de equilibrio de todasagdee conforme apresentados pela literatura,
com excecdo das reacOes (4.1) e (4.2), que forastadps aos dados existentes. Assim, 0
ajuste das constantes das reacdes relativas a posagilitou construir um modelo com um
grau de qualidade muito bom, numa faixa ampla deetracdes e de temperatura.

O modelo semi-empirico desenvolvido por Kent e itheeg inicialmente foi aplicado
apenas para MEA e DEA, mas o0 mesmo procedimente pedestendido a qualquer outra
amina, desde que se tenham os dados de equilitidd-vapor para a amina de interesse.
Para aminas terciarias o procedimento se torna miaiples, uma vez que a reacado de

formacéo de carbamato ndo ocorre.
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Ha a possibilidade de determinacdo do equilibgoidio-liquido usando a abordagem
desenvolvida por Kent e Eisenberg. Tal previsdo temgrau de importancia alto, ja que
muitos sistemas de tratamento com DEA nas refimanm@eram com correntes de GLP (Gas
Liquefeito de Petroleo).

Para entender as consideracdes necesséarias paa @demodelo para o equilibrio
liguido-liquido, deve-se tomar como base a Figu2a 4

VAPOR

DE"ﬂ‘qu aq GLPqu

Figura 4.2: Equilibrio entre as fases liquida eovap

Se contatarmos GLP contendo componentes acidosy,goon exemplo, b5, com
solucdo DEA pobre, tudo em fase liquida, e deixaralgum tempo, o #$ migrara do GLP
para a fase aguosa de DEA até atingir o equilil¥#a pressédo do sistema for reduzida até
aquela que representa o ponto de bolha da fase &ldPecerd uma fase vapor com a
composicao do ponto de bolha e a composicéo ddifasea organica permanecera a mesma
inicial. Como o HS estava em equilibrio entre as fases REAGLR, e, agora, entre a fase
Vapor e GLRy,, e as composi¢es das fases liquidas nédo serafteraecessariamente 34
da fase vapor estara em equilibrio com a fase |REBegundo este artificio, portanto,
podemos prever o equilibrio liquido-liquido utilmi um sistema liquido-vapor equivalente.
Precisamos entdo, saber calcular o sistema liqragor equivalente, o que sera discutido a
seqguir.

A relacdo entre as composi¢oes diS Hntre a fase DE#f e a fase GLR pode ser

definida como:

[H2S]°5A = K.xuos (€q. 4.10)

onde [HS]°¥* é a concentracdo livre de,$ina fase solugdo DEAnx é a concentragao
molar de HS na fase GLP.
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Para o equilibrio liquido-vapor da fase organicalgmos escrever:

YH2s = Krzs Xrzs (€Q. 4.11)

Przs = YHzs Pooha(€Q. 4.12)

Para o equilibrio liquido-vapor para solucédo DEAdemos escrever:
Przs = Hizs [H2S] P (eq. 4.13)
Com a combinagéo das equacdes 4.5, 4.4 e 4.3,:temos
K = Kizs Phoina [H2S]°™* / pras(eq. 4.14)

E, finalmente, combinando as equacdes 4.13 e 4hbgamos a expressao que
representa a equivaléncia entre os sistemas liguaiplor e liquido-liquido:
K = Kn2s Pooiha/ Hrzs(eg. 4.15)
Assim o equilibrio liquido-vapor trabalha com a &¢fio 4.13 e o equilibrio liquido-
liguido com a equagédo 4.10, onde K € determinatioqupiacéo 4.15.

De modo analogo, podemos escrever a equacao g o

K = Kcoz Pooha/ Hecoz(eq. 4.16)

A Tabela 4.3 mostra os valores para o sistema a@i®ae que constam no artigo
original dos autores. Os parametros A, B, C, D, & ajustados com dados experimentais.

As constantes K K, e Ks sdo as constantes das reacdes (4.3) a (4.5).

Tabela 4.3: Dados para célculo das constantesudébeip das reacdes (Kent e
Eisenberg, 1976)

A Bx10™* cx10® Dx10"" Ex10'?

K (MEA) -3,36 -1,05 0 0 o]
K, (DEA) -2,55 -1,01 0 o] 0]
K> (MEA) 6,69 -0,55 0 0 o]
K,(DEA) 4,82 -0,33 0 0 0

K; -241,81 53,68 -4.,81 1,94 -2,96

K 39,55 -17,78 1,84 -0,85 -1,42

Ks -294,74 65,58 -5,96 2,42 -3,71

Heo> 22,28 -2,48 0,22 -0,09 0,12
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Na abordagem de Kent e Eisenberg contida no HY'Sy Soeficiente de fugacidade

das espécies moleculares é calculado através dga@mde estado de Peng-Robinson:

_RT a (T)
P Th T Wb+ b—b) ¥

onde:
a =a (0,45724)RTZ/P. (eq. 4.18)
b = (0,07780)R¥P; (eq. 4.19)

O termoa se relaciona com a temperatura de seguinte forma:

a®=1+m (l—wa’f)+ wy (1- T )0.7 - T,) (eq. 4.20)

Os parametrosil e a2 sdo determinados através de regressao a pariiladas
disponiveis.

Para misturas, os parametros a e b sdo estimaldesrpgras de mistura a seguir:

a=XiXjxx(aa)~ (1 — k) (eq. 421)

b=ZiZjxxC) (1 - 1) (eq. 4.2

Em suma, a abordagem de Kent e Eisenberg é basaadefinicdo das reacdes de
equilibrio da fase liquida, utiliza a equacdo dagPRobinson no calculo do coeficiente de
fugacidade e busca o ajuste a dados experiment@gés de tratamento de duas das
constantes de equilibrio como varidveis, a da redeadissociacdo da amina e a de formacéo
de carbamato.
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O HYSYS' também permite que o usuario execute as simulagiesderando a fase

vapor ideal (coeficiente de fugacidade igual a 1).

4.2.2 — Li - Mather

Outro modelo contido no pacote de aminas do HY%¥So Li-Mather e as
consideragOes deste modelo sédo descritas a skgaiMather, 1994 e UniSim, 2007).

O pacote de aminas € modificado para simular o oo@mento trifasico. Para
simular as trés fases os valores de K obtidosqmplacédo de Peng-Robinson sdo combinados
com os valores K para o equilibrio liquido-liqueleapor-liquido do pacote de aminas.

As reacdes quimicas do modelo sdo as seguintes:

Amina’ «~ Amina + H (eq. 4.23)
H,S o HS + H' (eq. 4.24)
CO; + H)O o H '+ HCO; ™ (eq. 4.25)
H,O « H' + OH (eq. 4.26)
HCO;™ « H" + COs?%(eq. 4.27)

HS < S?+ H"(eq. 4.28)

O fundamento termodinamico do pacote € o equilidae fases liquido-vapor e o
equilibrio quimico na fase liquida.

O equilibrio liquido-vapor das espécies moleculérdado por:

Vvi®d'P=Hxvy (eq.4.29)
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onde H é a constante de Henry, P é a pressdo do sistemg, sdo as fracdes molares das
espécies na fase liquida e vapbi’ é o coeficiente de fugacidade na fase vapgr é o
coeficiente assimétrico de atividade na fase liguid

Os coeficientes de fugacidade séo obtidos pelacdgude Peng-Ronbinson em que os
parametros sdo obtidos de software especifico (HFRHASE EQUI90M). Os coeficientes de
atividade sao calculados pela equacao de CleggrR@Etegg et al., 1992).

A equacao original de Pitzer ndo considerava adpé® das moléculas de solvente do
sistema. Sendo assim ndo é considerada adequamlalgmuricdo de sistemas envolvendo
misturas de solventes.

Os termos de longo e curto alcance permaneceneliadéis em relacdo a equacao
original de Pitzer. O excesso de energia de Gibbs () consiste de um termo de interacéo
eletrostatica de longo alcance de Debye-Hiick&l egde uma expanséo de Margules de curto
alcance, §

g™-g"" + d’(eq. 4.30)

OH
E

=" I (1Y% + B, Zx, %,Bocg(ely’?) (eq. 4.31)

g
E — r
o= e Za@% X T X X Xy ag, X, X%, (eq. 4.32)

:_'!I' = x] E?‘! x?‘! EI'.| EE. FI'.' Fﬂwﬂf_‘& + E?‘! Z?‘!. x?‘! x?‘!. (A?!?‘!.x?!. + A?’!.?’!x?‘!j I:Eqn' 4'33}

onde:
Ann = 2an+ 3arm (eq. 4.34)
Ann= 2an+ 3ann (eg. 4.35)
Whca= (2Whe + 2Wha— Wea + 2Ulhe + 2Uha)/4 (€. 4.36)
wi = 2g + 3/2 (a + &) (eq. 4.37)

Uy = 3/2 (3 - 3) (eq. 4.38)
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As expressdes para um solvente N e idrs&b as seguintes:

24, ° 1/2
hl}'rn = 1+PI'_.-'2 _zc Zrz X xEBcﬂexp [:—DC Ix ttxflil_xﬁ)zc Erz 'F:: Fﬂm':"."crz

_xlzn 'xn Ec EE F;: FEW".'-GE +En 'xn[ﬂﬁ.l'nxnlil - zxﬁ)-i_ z‘qnﬁxﬁ(l —.'Ih,-)]

- 22?2 -En' 'xn xn{ﬂnn'xn' + An'nxn) (Eq.- 439)

%1 —23x)
2 4 12 jay . X 7 Ty /2
].'[1'}";.: = -ZJHHI[;hl(1+ﬂij- )+ T] + EE xﬂ Bmﬂagﬂ[j )

zZhyg(all’®) 2} 2
- Ec Erz X xEBcrz[ Wngv +[:1 - E‘f_j exp ( _Mj )] + 22?‘! Xy Er.z Fﬂ W?‘h'-’fﬂ

- En xer:I + xf)zc Er: Fs FEW?‘EGE - EEE Frz I'IVEME+ Ec Erz 'F:: Fﬁmﬂﬁ

&

_22” E?!'x?! xn{ﬂnn'xn' + An'nxn) I:Eq.- _1_1[3}

onde os termos contendo ¢, a, n e n’ representadtian, anion e as espécies moleculares. Os
termos contendo o indice 2 na equacéao referendgaa
A fracdo total de ions xlada pela equacdao:

xi=1-> x,(eq. 4.41)

As fracbes de cétions e anions (Fc e Fa) sdo dafinipara um sistema
eletroliticamente simétrico como:
Fe = 2%/ X (eq. 4.42)

Fa = 2%/ x (eq. 4.43)

A forca idnica é definida como:

Iy = %Y 7% (eq. 4.44)
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A funcgao g(x) pode ser definida como:

g(x) = 2[1 — (1 +x)exp(-Nyx? (eq. 4.45)

onde:
x = al,?= 21*2(eq. 4.46)
| = 1/25'zi°Ci (eq. 4.47)

Ax é 0 parametro de Debye-Hiickel e é definido pelagp:

Ax = Ao (XCn)"* (eq. 4.48)

onde:

Cij, Cn = concentracéo molar do ion i e do solventespectivamente;

| = forca ibnica (em fragdo molar);

Ao = Parametro de Debye-Hiickel, que é funcéo da textyya, densidade e constante
dielétrica da mistura de solventes;

p = “parametro de aproximacacil¢sest approach);

Ann € Ay = parametro de equacdo de estado - medida dassfattativas entre as
moléculas;

Bca = parametro de repulsdo esférica entre ions;

W,ca= parametro de interag&o ion- ion e ion-solvente;

Parametros A, Ann, Bca € Whea Seguem a mesma relacdo de dependéncia da

temperatura descrita abaixo:
Y =a+ b/T (eq. 4.49)

A equacao de Clegg-Pitzer apresentada ndo contémosecomo o de quarta ordem,
que € omitido do modelo. Somente os parametrgs Ann, Bea € Whea aparecem nas
expressdes e sao tratados como parametros ajsstleste modelo a agua e amina séo
tratadas como solventes. O estado padrdo de chdatgoé liquido puro na temperatura e
presséo do sistema. O estado de referéncia adpsad@s espécies moleculares e ibnicas é a
idealidade e diluicéo infinita (UniSim, 2007).
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4.3. Determinagdo do numero de estagios tedricos

Dentre as informacdes e definicdes necessariasapsiraulacdo da unidade temos a
do numero de estégios ideais tendo em vista que @ssma informagdo necessaria a
convergéncia das simulacodes.

A eficiéncia do recheio em colunas € comumenteessgar pela altura equivalente de
um prato teérico (HETP). Em uma coluna recheadafjcgéncia de transferéncia de massa
esta relacionada ao contato continuo contracoreectam as taxas de transferéncia entre as
fases liquida e vapor, de modo que a modelagenertfifeno é mais representativa se for
feita por meio de balancos em um elemento difeaéri@ altura do recheio e integrada ao
longo de toda a altura.

No entanto, a sistemética mais usada para a detsgad da eficiéncia do recheio de
uma coluna é a HETP, que é definida como:

Z=HETP . N (Z é altura do leito e N € o numercedtagios teoricos) (eq. 4.50)

A utilizagdo da equagdo (4.50) é fundamental vigte é necesséario definir na
simulacdo o numero de estagios ideais para iract@nvergéncia das torres.

O HYSYS® no pacote de aminas utiliza uma abordagem espedifie permite a
simulac@o de colunas conforme o numero de estégas. O modelo calcula as eficiéncias
dos componentes ¢8 e CQ) com base nas informacbes de dimenséo fornecidasse
condicOes internas calculadas nas torres. A efi@édesses componentes € funcdo da
pressdo, temperatura, composicao de fases, vgn@gsiedades fisicas, das dimensfes dos
recheios e torre, bem como de parametros cinédcde transferéncia de massa. Ou seja,
quando se utiliza o pacote de aminas no HYS¥®ecessario fornecer o niimero de estagios
reais e as dimensdes dos mesmos que o modelo baseadansferéncia de massa calcula as
eficiéncias dos componentes.

Ha basicamente quatro metodologias para se detraidETP (Caldas et al., 2003):

1. Através de correlagdes empiricas, obtidas endestde caso especificos e também
fornecidas pelos fabricantes de recheios;

2. Uso de modelos de transferéncia de massa te@iceemiteoricos;

3. Extrapolagcéo de dados experimentais, obtidosanplanta piloto, realizando um
Scale-up (aumento de escala);

4. Comparagao com um sistema similar no qual ossldd eficiéncia sdo conhecidos.
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Ha na literatura aberta registro de mais de 2380slde HETP para diversos sistemas (Piche
et al, 2002).

Visando determinar o valor do HETP foram considasadlgumas correlacdes
empiricas da literatura.

A Tabela 4.4 contém alguns valores de HETP paranalgistemas que utilizam

recheios estruturados e randdémicos (Peters a98l1).

Tabela 4.4: Valores sugeridos de HETP (Peters €1391))

Tipo de recheio Area Area Superficial, | HETP aprox., m
Livre m?/m°

25-mm Anéis Raschig - Ceramico 0,73 190 0,6-0,12
25-mm Selas Intalox - Ceramicd 0,78 256 0,5-0,9
25-mm Selas Berl — Ceramico 0,69 259 0,6-0,9
25-mm Anéis Pall — Plastico 0,90 267 0,4-0,5
25-mm Anéis Pall — Metalico 0,94 207 0,25-0,3
50-mm Norpat 0,94 102 0,45-0,6
50-mm Anéis Highflow 0,93 108 0,4-0,6

Gagliardi et al. (1989) sugeriram alguns valoreH&88 P para sistema com recheios

gue operam em unidades de geracao de hidrogérhel@ra.s).

Tabela 4.5: Valores sugeridos de HETP (Gagliardi.gt1989))

Servico Tipo de Recheio HETP Tipico,| ft
Absorvedora, 1 *in. high eff. rings 10
Absorvedorg 2 in. high eff. rings 12
Absorvedorg Saddle packing 10-16
Stripper 1”%in. high eff. rings 2-3
Stripper 2in. high eff. rings 3-4
Stripper Saddle packing 3-6
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Strigle et al. (1979) apresentaram dados de HET®R pecheios de sela Intalox,
conforme Tabela 4.6.

Tabela 4.6: Valores sugeridos HETP (Strigle e1@r.9)

Tipo de Recheio HETP Projeto, ft
2 in. Pall Rings 2,32
2 in. Intalox Saddles 2,50
#50 Intalox Metal Packing 2,12
#40 Intalox Metal Packing 1,74
1 ”in. Pall Rings 1,78
1”in. Intalox Saddles 1,87
#40 Intalox Metal Packing 1,74
#25 Intalox Metal Packing 1,38

Uma das mais simples e antigas regras empiricaquéiZHETP) = D e é claro, no
entanto, que esta correlagdo ndo pode ser gerelalezserve apenas para torres de pequenos
diametros (Caldas et al., 2003).

Com o passar dos anos, diversas regras empiricase@do propostas para prever a
eficiéncia dos recheios. Além disso, valores de PIEdo recomendados pelos fabricantes de
recheios e tém como base a experiéncia.

Os dados da planta em gquestdo (fluxo massico de di@miido) ndo se encontram
dentro das faixas propostas na metodologia sugpdd®iche et al. (2002). Sendo assim nao
fornecem resultados validos de HETP, conforme icadbs na planilha de calculo do
publicada pelo mesmo.

A Tabela 4.7 apresenta um resumo dos valores dePHEEiEontrados para as torres

absorvedora e regeneradora.
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Tabela 4.7: Valores de HETP (em m) para o sisteamastudo conforme literatura.

Absorvedora Regeneradora
Peters et al. (1991) 0,5<HETP <0,9 0,5 < HETRX<
Gagliardi et al. (1989) 4,88 1,8
Strigle et al. (1979) 0,57 0,57

Os valores obtidos apresentam algumas divergéngiatabela 4.8 apresenta os
valores calculados pelos HYSYSle acordo com os dados de processo e das torres da
unidade industrial da Refinaria Duque de Caxiasétisoes e tipos de recheios).

Tabela 4.8: Valores de HETP calculados pelo HY3YS

Diametro Delta P Inundacdo | Correlagéo HETP Recheio
[m] Max Max. [%] | (recheio) [m] (tipo)
[kPa/m] '

Selas Intalox
T-6202 1,62 0,409 70 Robbins 057 (Ceramica,
randémico)

1% in
Selas Intalox
T-6201 0,991 0,409 70 Robbins 0499 (Ceramica,
randémico)

1% in

O HETP é calculado pela correlacdo de Robbins tde) e é valida para fluxo
massico menor que 12,4 kg/m@uxo méassico do sistema = 5,02 k§/s), para valores
maiores deve ser utilizada a correlagdo SLE (Sheavi@va-Eckert).

Com os valores de HETP calculados pelo HY$¥Spossivel obter o nimero de
estagios tedricos, conforme equacao 4.44.

O valor de Z é dado para as duas torres (8,28 88end), assim temos:

N (T-6201) = 8,28/0,5779 = 14,3 Estagios Teoricos
N (T-6202) = 5,88/0,4986 = 11,8 Estagios Tedricos

Com as informagfes anteriormente levantadas @idefio modelo termodinamico

foram realizadas as simulacdes, cujos resultadoag@&sentados no capitulo a seguir.
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5 — RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1. Apresentacao do caso base

Nesse capitulo sdo apresentados os dados das @erilaos modelos contidos no
HYSYS".

Os dados de projeto da unidade de processo saseafados na Tabela 5.1. Esses
dados sao obtidos na planta usualmente, em suagdpenormal, e servem como caso base

de especificacao do produto efluente do sistenabdercdo com amina.

Tabela 5.1: Dados de projeto da unidade de pro¢bgsogénio)

Componente kmol/h % molar
H> 125,89 94,8
CO 0,45 0,339
CO, 0,07 0,053
H-0 0,34 0,256
CH, 6,09 4,584
Total 132,84 100

No caso do gas carbdnico o projeto original previea pureza menor, pois nhao havia
comercializacdo do mesmo. Alguns anos depois didaata planta foi instalado um vaso
adicional para remoc¢cao de condensado e foram a&eakz ajustes operacionais visando
aumentar a pureza desta corrente. Os valores dsggpara 0os componentes estdo na Tabela
5.2.
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Tabela 5.2: Dados de projeto da unidade de prog¢gasacarbonico)

Componente  kmol/h Gas Carbonico Gas Carbonico
(proj. original % vol.)  (proj. modificado % vol.)

H> - - 5,5 (Mméax.)

CO - - 0,5 (méax.)

CGO, 43,14 88,9 94 (max.)

H-O 5,38 11,1

CH, - - 0,3 (max.)

Total 48,52 100

A alteracéo de projeto ainda prevé um teor ge K, de 1%.

A unidade foi simulada no Pacote de Aminas conaitdd 0s modelos de Kent &
Eisenberg e Li-Mather (ndo ideal) que sdo os mpispgiados para sistemas envolvendo
absorcdo de gases &cidos,3He CQ) com amina. Adicionalmente foi realizada uma
avaliacao utilizando o pacote NRTL sem considesareacdes do sistema e cuja aplicacao é
amplamente descrita na literatura. A comparacaaaugssaltar a importancia de se
considerar as reacdes quimicas nesses sistemas.

As condi¢cOes de temperatura, pressdo, vazao eooafao do processo utilizadas nas

simulacdes sdo as mesmas encontradas usualmamiglade industrial.

5.2. Influéncia do modelo termodinamico

As Figuras 5.1, 5.2 e 5.3 apresentam uma compardgdoomposicao molar do
hidrogénio e gas carbbnico tratados na plantadodtna simulacdo com os trés modelos

selecionados (Kent & Eisenberg, Li-Mather e NRTimgeacses).
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Os resultados obtidos (Figuras 5.1 a 5.3) demangfjize os modelos Kent e Eisenberg e
Li-Mather fornecem valores muito préximos de conmgés quando comparados entre si. Esse
dois modelos sdo os que fornecem também os dadegpraaimos aos da unidade industrial.

O modelo NRTL (sem reacdes) fornece resultadosondiitergentes dos demais, em
especial no que diz respeito a vazado e concentidxdQ, o que mostra a falta de capacidade
desse modelo, sem considerar reacao quimica, pacaegter os sistemas envolvendo reacfes de
gases acidos com aminas, conforme descrito natlitex, por exemplo, em Chen et al. (1986) e
Barreau et al. (2006). Esse modBIBTL, no entanto, mostra bons resultados quandiaauts
reacdes envolvidas no sistema conforme demonspad@oelho et al. (2007) na modelagem e

simulacéo do processo de adocamento e desidrataggés natural utilizando o Aspen Plus.

5.3. Balanco de Energia x Modelos Termodinamicos

Em funcdo da demanda considerdvel de energia taa$o etapas de absorcdo e
regeneracao foi realizada uma comparacéo do batargggeético dos diferentes modelos.
A Tabela 5.3 mostra uma comparacdo entre os modél@ados no que se refere ao

balanco de energia da planta simulada com o casn ba

Tabela 5.3: Balanco de energia por modelo termauc@ (kJ/h)

Li Mather Kent & Eisenberg NRTL (sem reacao)

Q1 Resfriador da Amina -6.034.671 -5.981.700 -4 736.
Q.Bomba de Amina 181.446 181.303 193.141
Qs Refervedor Regeneradora 8.577.484 8.578.756 DB66.
Q4 Condensador Regeneradora  -2.537.506 -2.596.631 1.83
Qs Resfriador de C® -114.822 -115.554 -23.352
Qs Resfriador de Hidrogénio -33.257 -33.439 -44.066

Total (kJ/h) 38.675 32.734 -26.540
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Observa-se uma proximidade dos valores obtidog estrmodelos Li-Mather e Kent &
Eisenberg, como ocorreu na comparacéo das compssico

As maiores divergéncias encontradas estao nos meadieres da torre regeneradora e
ocorrem também em funcédo das diferencas de condjmosittre os modelos.

O modelo NRTL (sem reacfes), que utiliza os cosfiteis de atividade considerando o
meio eletrolitico, ndo fornece resultados préoxinams modelos proprios para sistemas com
aminas. Essa divergéncia mostra claramente queothasdo modelo interfere diretamente nos
resultados. Através dos resultados obtidos, os lm®deais indicados para o estudo de uma

unidade de aminas sdo os modelos Kent & EisenbergLeMather. Ou seja, € necessario
considerar explicitamente as reacdes quimicaseeiés N0 processo.

5.4. Influéncia da vazao circulante de amina

Foram realizadas avalia¢cdes da unidade atravégadagfes na vazao da amina utilizada
atualmente (MEA 20 % m/m), utilizando o modelo Latfler n&o ideal.

Uma variavel que pode ser manipulada no sistemeag&o de amina, que tem seu valor
tipico em 55 nh. Utilizando a ferramenta “Case Studies” do Hyeysinalisada a influéncia da
variacdo £ 5 nt/h) desta vaz&do na composicdo dos gases tratahmk) a concentracdo mantida
constante (20 % m/m).

A vazdo de amina circulante de 55/mé utilizada na planta quando operando na vazéo
maxima de gas para tratamento (132,8 kmol/h). #8880 de amina representa a maior vazao de
amina da unidade e ndo é usada normalmente patasajle composi¢ao, por exemplo, quando
se opera a UGH na vazado maxima de gas naturaé gugilizada no caso base.

A Figura 5.4 mostra que, nessa faixa de operacdmyneento da vazéo leva a uma
pequena queda de pureza no,GOH, tratado devido a alteragcdo do tempo de residéncia

necessario as reacgdes na torre regeneradora.
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FIGURA 5.4: Concentracdo de @8, x variacdo da vazdo de amina

Ambas as correntes apresentam uma pequena vagat&mas composi¢cdes tendo em
vista que mantida a vazéo de gas para tratame@mb seu valor maximo, ndo se observam
alteracOes relevantes ao se variar a vazédo de graraaa absorvedora. Um ponto que deve ser
destacado é que vazOes maiores tendem a elevansanco de energia e o arraste fisico de
solucéo junto com a corrente de gas carbénicadivata

Isso é observado em varios resultados presenteltenatura. Sohbi et al. (2007)
mostraram que, na simulacdo de um planta para G HS de gas natural, a vazdo de amina
tem pouca influéncia para algumas aminas (MDEA éAME suas misturas, em determinadas
faixas de vazdo e concentracdo. Lee et al. (20@®kraram resultados de planta piloto onde
também se observa um aumento na recuperacédo gedd®©o aumento da vazéo de circulacéo,
porém para algumas aminas, inclusive a MEA, obsgevgue em determinadas faixas de vazdes
nao se obtém ganhos significativos na recuperagdQ@. Isso ocorre porque nessas condicdes
trabalha-se préximo a condicdo de equilibrio e onento da circulacdo ndo aumenta a
recuperacao de GQOapenas contribui para aumentar o dispéndio dgji@n® processo Corrosivo

e 0S custos operacionais.
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5.5. Influéncia da temperatura de topo da absorveda

A Figura 5.5 mostra que um aumento da temperattagb da torre absorvedora leva a
um aumento muito discreto na pureza do hidrogé&atado. Esse aumento esta de acordo com o
aumento das taxas de reacdo que ocorrem em tempsrahaiores. Oi (2007) apresentou
resultados similares ao avaliar o aumento da teatyrer na absorvedora sobre a recuperagéo de
CO..

=-H2 Purificado - % H2

1,000

0,990

0,980

0,970

0,960

0,950

0,940

% molar H, Topo T-6202

0,930

0,920

0,910

0,900
40 41 42 43 44 45 46 47 48 49 50

Temperatura de Topo (T-620Z)

FIGURA 5.5: % H no gés tratado x variagdo da temperatura de taisorvedora.
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5.6. Influéncia da vazao de amina circulante na pda de agua

Os resultados da Figura 5.6 mostram que as peela@gwh aumentam até a vazao de
amina circulante de 55%h e a partir desse valor observa-se uma reducfenda da ordem de
1 % quando a vazao circulante é 6%m

Sohbi et al. (2007) mostraram que a relacdo ergsas variaveis, apesar de ndo ser
linear, € de aumento da perda de agua com o aungentrculacdo de amina, com uma
tendéncia assintética. O que se observa na Figbrest de acordo com essa referéncia.

A perda de agua no processo sofre influéncia dolatvaz&o de circulagdo de amina,
conforme observado por Sohbi et al. (2007) utildtaw HYSYS. Essa avaliagdo é importante,

pois acarreta em custos devido a maior necesstadEposicao de agua.

—+-Reposicio de Agua (kg/h) x Vazéo de Amina Circ&mi/h)

90,0

85,0

80,0

75,0
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65,0

60,0

40 45 50 55 60 65

Vazdo de Amina Circulante fh)

FIGURA 5.6: Reposi¢éo de agua x variagédo da vagdna.
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5.7. Influéncia do tipo e concentragéo de amina

Visando avaliar o impacto do uso de outras amiaglanta existente foi realizada uma
avaliacéo dessa alteracdo na composicdo do hidmiyétado.

As aminas avaliadas foram DIPA (20 %), DGA (55 MDEA (40 %) e a mistura
MEA+MDEA (15 % m/m de cada uma).

As concentracdes utilizadas seguem as recomengatasuso no HYSYS conforme
manual do software. As demais condi¢cbes de prodgsesmperatura, pressao e vazoes) foram
mantidas constantes. Essa analise € similar adjuedlizada por Sohbi et al. (2007) e mostra a
influéncia da mudanca da amina utilizada na pudzagas tratado na planta utilizando o
HYSYS” com o Pacote de Aminas.

Foram simulados cinco cenarios de vazdo de amimagaala uma das aminas escolhidas
visando analisar a influéncia dessa alteracdo naetracdo de hidrogénio no gas tratado pela
unidade.

A Figura 5.7 mostra os resultados da composicacodeente de Kl tratado (% base
molar) variando as vazdes das aminas DIPA, DGA, MEEMEA/MDEA. Nao se utilizou a

DEA visto que esta ndo é a melhor opcao para resde&Q e sim de HS.
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——MDEA40% -m-DIPA20% DGAS55% ——MEA15%+MDEA15%
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FIGURA 5.7: % molar de k(H, Tratado) x vazao de amina¥im)

Observa-se que a pureza do hidrogénio tratadoooaiecutilizagéo de outras aminas com
a mesma concentracao da utilizada como caso basa @@ %), sendo os maiores valores de
concentracao de hidrogénio obtidos com a DGA 55&tmestura MDEA+MEA 15 % cada.

Mofarahi et al. (2008) mostraram comparativamente splucdes de DGA apresentam
desempenho equivalente ao das solu¢cbes de MEAmMpatiezando vazdes de circulagcdo bem
menores, 0 que do ponto de vista energético éeggante. Esse trabalho também aponta que
algumas aminas (ex. MEA 30 % e DGA 70 %) nao aptase alteracdes significativas nas taxas
de absor¢do com o0 aumento da vazao circulanteprnafobservado também nas simulagdes.

Os melhores resultados em termos de pureza dog@idiamtratado em ordem decrescente,
conforme Figura 5.7, foram obtidos com as seguistéscoes: DGA 55 %, MEA 15%/MDEA
15%, DIPA 20 % e MDEA 40 %.

As misturas de MDEA/MEA mostraram um desempenhmacio obtido com o uso das
aminas puras. Nas faixas de vazédo circulante cersglds observa-se que o aumento da vazao

mostra uma maior recuperacdo de,@@ando se usa MDEA 40 % e DIPA 20 %. Isso indiga q
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h& possibilidade de se obter melhores recuperagésde que seja possivel utilizar vazdes
maiores. No caso das solugbes de DGA 55 % e MEA/MIBYRA 15% o comportamento €
similar ao observado na solucdo de MEA 20 %, havemda pequena reducdo na pureza do gas
tratado com o aumento da vazéo circulante de arivln&arahi et al. (2008) e Lee et al. (2008)
mostraram na avaliagdo das aminas que em detemsirfatkas de vaz&o nao se observa um
aumento consideravel na recuperacao de CO

Os resultados das simulagdes mostraram apenasmgesho do sistema em termos de
gualidade do gés tratado, cabe também uma avalipgto aos custos e ganhos com a reducao
dos processos corrosivos para decidir qual é aanelpcdo. Em termos de custos, Kohl et al.
(1985) mostraram que a DGA custa cerca de 75 %sfqua a MEA e que MDEA custa mais de
200 % que a MEA. Os custos da DEA e TEA sao eqgentes. Sendo assim esses aspectos
devem ser considerados na decisdo de qual é amselngéo a ser aplicada.

O balanco de energia foi realizado para um dosscasoque se obteve a maior pureza no
hidrogénio tratado, ou seja, MEA 15 % / MDEA 15 %.

A Tabela 5.4 mostra um consumo de energia 51 % mgumando comparado ao caso
base (MEA 20 %), o que representa uma oportunidadeeducédo de consumo de energia e de
utilidades consideravel. Mofarahi et al. (2008) trem&m em seu estudo comparativo resultado
similar, sendo a mistura MEA/MDEA menos dispendiesa termos de energia que a MEA

isoladamente.

Tabela 5.4: Balanco de energia no caso MEA 15 %DERM 15 %

Li Mather
Q: Resfriador da Amina - 5.563.000
Q2Bomba de Amina 179.600

Q3 Refervedor Regeneradora 8.576.000
Q4 Condensador Regeneradora  -3.027.000
Qs Resfriador de C® -114.100
Qe Resfriador de Hidrogénio -31.720

Total (kJ/h) 19.780
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5.8. Avaliacéo da influéncia do resfriador de aminaa qualidade do hidrogénio

tratado

O impacto do desempenho de equipamentos na espeéifi das correntes tratadas pode
ser avaliado com o uso do simulador de processo.

Um aspecto frequente de preocupacdo ao longo dpardra das unidades é a perda de
eficiéncia de troca térmica, por problemas releamitas a reducdo de area por acumulo de sujeira
e indisponibilidade parcial e/ou total dos mesmarsgooblemas relacionados a corroséao.

Essa avaliacéo utilizando simulador € muito Utisgornece informacgdes importantes do
desempenho da planta para uma situagao que poderogo longo da campanha. Sendo assim
pode-se avaliar o momento mais propicio para queesdize uma intervencdo visando
restabelecer as condicdes tipicas da planta, lmseaihformacdes tecnicamente consistentes.

Nesse cenario avaliou-se a variacdo na carga i@rehic resfriador de amina e a
consequente variacao da temperatura de topo @adiosorvedora.

A Figura 5.8 mostra que um aumento na temperatarardina pobre na saida dos
trocadores que resfriam o solvente para a torrereddora tem um impacto positivo na pureza
do géas efluente do tratamento. Um aumento da texyparda torre absorvedora favorece as
reacOes de equilibrio no topo da coluna e redeoodo contaminante acido (@ho produto
tratado.

Com as demais variaveis mantidas constantes nélassevam alteracdes significativas na
gualidade do Cetratado, apenas um discreto aumento na vazao aeleorrente de GOo que
esta de acordo com Oi (2007) e Rosa (2008).
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Carga Térmica Resfriador de Amina (kJ/h)
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FIGURA 5.8: Influéncia do desempenho do resfriadamina na absorvedora
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5.9. Avaliacéo da variagao da temperatura de entramlda amina rica na torre

regeneradora

A temperatura de entrada de amina rica na torrenergdora tem influéncia em duas
variaveis importantes: a temperatura da amina peftwente do fundo da torre regeneradora que
troca calor com esta corrente de entrada na tareagega térmica do condensador de topo.

Visando avaliar a influéncia da variacdo da tentpesiade entrada dessa corrente na torre
regeneradora foram simulados os casos que const&ngura 5.9.

—e—-TemperaturaAminaRica -#-Carga Termica Condensador Regeneradora (kJ/h)
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\ I 2,100E+06
0,93200 ~<<
\ - 1,800E+06
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f 1,200E+06

% molar Gas Carbonico (CO2 Purificado)
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0,93180 3,000E+05
95 96 97 98 99 100 101

Temperatura Amina Rica (Entrada da Regeneradora)

FIGURA 5.9: Influéncia da temperatura de entradardma rica na regeneradora

Os resultados das simulagfes mostram que um aumani@mperatura da corrente de
entrada da torre aumenta a carga térmica dos ceaderes de topo visto que essa corrente entra
no topo da torre. O impacto dessa variacao na fispeéo do gas carbonico tratado que sai pelo

topo da torre é praticamente inexistente paraxa fd¢ temperatura considerada.
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Nesse ponto cabe ressaltar que minimizar as tetopgsade operacdo da regeneradora é
uma boa forma de reduzir a degradacdo térmica daaaen as taxas de corrosdo da torre

regeneradora.
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6 — CONCLUSOES E SUGESTOES

O tratamento de correntes que contém contaminasde® agua, b5 elou CQ é
largamente utilizado em diversos segmentos da indisem especial na area de petréleo e gas.
Esse assunto, embora bastante abordado na lisgratainda carente de estudo. Por um lado, o
sistema é bastante complicado de descrever cond@&@xagntre outros motivos pelo fato de
envolverem reacdes quimicas e pela presenca deéligbst Ha varios trabalhos que mostram a
modelagem termodindmica envolvida no processo. Ndasicos trabalhos apresentam
comparagdes de dados de simuladores com dadoarda pidustrial.

O uso de simuladores de processo comerciais nessagédbem restrito e em geral os
pacotes de aminas estdo disponiveis apenas na¥eyearsmis completas e com custos mais
elevados, sendo seu uso e dominio relativamenteepes.

Os resultados obtidos com o pacote de aminas doYi8Y$Li-Mather e Kent-Eisenberg
- fase vapor néo ideal) mostraram-se muito proxiams obtidos na unidade industrial que foi
simulada nessa dissertacédo de mestrado.

J& quando se usa 0 modelo NRTL (sem reacfes)tadess (pureza e vazdes) sdo muito
diferentes dos dados industriais, 0 que esta delacom a literatura visto que esse € um sistema
governado pelas reagfes quimicas envolvidas negsoe nao € perfeitamente descrito por esse
modelo.

O simulador mostrou-se como uma forma muito Utdapavaliacdo e otimizacdo de
plantas existentes, bem como no projeto de nogas.gode ser visto nas avaliacées que foram
realizadas nessa dissertacdo, tais como alterag@®eyazoes, tipo e concentracbes de amina
circulante, bem como nas alteracdes realizadaanga térmica do resfriador de amina.

A dissertacdo envolveu ndo sé a utilizacdo puranples do simulador, mas também
realizou uma revisdo dos pacotes termodindmicdigados nas simulacdes de unidades com
aminas. O conhecimento e uso do modelo mais apdipsdo fundamentais para obtencéo de
bons resultados, como ficou demonstrado. Além diseahecer detalhadamente os modelos
termodindmicos disponiveis é fundamental para o amoeto do simulador, bem como da
interpretacdo dos dados obtidos.

Esse ponto é essencial visto que a facilidade driseio e a velocidade de execucdo dos
calculos levam os usuéarios a ndo se preocuparemacaorreta definicho do modelo a ser

utilizado, o que pode acarretar numa falta de ¢dpde de analise dos resultados obtidos.
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Os resultados obtidos mostraram que ha uma ecorasreaergia quando se utiliza uma
mistura de MDEA+MEA (15 % para cada uma), além eelster um gas tratado com maior
concentracdo de hidrogénio. Os resultados obtidt&oede acordo com os encontrados na
literatura e servem como sugestdo de uma otimizég&midade industrial.

Outro aspecto importante explorado nesse trabatha favaliacdo do uso de outras
aminas observando o impacto nha composi¢ao do giasider O que se observou € que em alguns
casos nao houve melhora ou esta foi imperceptivaip por exemplo, no caso da DIPA 20 % e
MDEA 40 %. Os melhores resultados em termos dezpud® hidrogénio tratado em ordem
decrescente foram obtidos com as seguintes solugi@es 15%/MDEA 15%, DGA 55 %, DIPA
20 % e MDEA 40 %.

A influéncia da variacao das condi¢cdes operaciodaiplanta industrial na composicao
do gas tratado também foi avaliada. O que se obseii que no caso da vazdo de amina
circulante sua variacdo tem um impacto pequen®@ngasi¢cdo dos gases tratados e na perda de

agua da unidade. O mesmo se observou na variaggmgaratura de topo da regeneradora.

Como pontos de oportunidade de desenvolvimentodytade-se citar:

1. Simular a planta com outros recheios e/ou pratilizando as condicbes que
forneceram melhores resultados em termos de conama@ético e qualidade. O objetivo é
buscar melhores alternativas de operacéo da plesaiado manter e/ou melhorar a qualidade dos
produtos com um menor consumo energético, mendahr carga nas torres (menores pressoes
e temperaturas de operacdo) e melhor fracionam@n&valiacdo utilizando simulador é mais
rapida, permite cobrir varios cenérios e pode sermparada com o caso base da unidade utilizado
nessa dissertacéo de mestrado.

2. Introducdo no HYSYS de reacbes para esses sistemas,/@finas) utilizando
componentes hipotéticos como sendo o produto déoe#a amina com o GCem conjunto com
dados de equilibrio e 0 modelo NRTL (meio eletiabiX e comparacdo desses resultados com os
fornecidos pelos modelos de Li-Mather e Kent&Eis¥gb Essa abordagem foi utilizada por
Barbosa (2004), mas ndo com um simulador comer&aka proposta serve como uma
alternativa de uso dos simuladores, caso ndo perttia da versao completa com o pacote de

aminas.
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