PEDRO PISTER RODRIGUES DELGADO SILVA

ANALISE EXERGETICA DE PROCESSOS DE SEPARACAO PARA
CAPTURA DE CO; DE GAS EXAUSTO

Escola de Quimica - TPQBq
UFR]
2014



ANALISE EXERGETICA DE PROCESSOS DE SEPARACAO PARA
CAPTURA DE CO; DE GAS EXAUSTO

PEDRO PISTER RODRIGUES DELGADO SILVA

DISSERTAGAO APRESENTADA AO CORPO DOCENTE DO CURSO DE POS-GRADUAGAO EM
TECNOLOGIA DE PROCESSOS QUIMICOS E BIOQUIMICOS COMO PARTE DOS REQUISITOS

NECESSARIOS PARA OBTENGCAO DO GRAU DE MESTRE EM CIENCIAS.

Escola de Quimica

Universidade Federal do Rio de Janeiro

Orientadores:
José Luiz de Medeiros, D.Sc.

Ofélia de Queiroz Fernandes Araujo, Ph.D.

Rio de Janeiro, R] - Brasil

Fevereiro de 2014



ANALISE EXERGETICA DE PROCESSOS DE SEPARACAO
PARA CAPTURA DE CO; DE GAS EXAUSTO

PEDRO PISTER RODRIGUES DELGADO SILVA

DISSERTAGAO APRESENTADA AO CORPO DOCENTE DO CURSO DE POS-GRADUAGAO EM
TECNOLOGIA DE PROCESSOS QUIMICOS E BIOQUIMICOS COMO PARTE DOS REQUISITOS

NECESSARIOS PARA OBTENGCAO DO GRAU DE MESTRE EM CIENCIAS.

Aprovada por:

Prof. José Luiz de Medeiros, D.Sc. - Orientador

Profa. Ofélia de Queiroz Fernandes Araujo, Ph.D. - Orientadora

Prof. Marcio José Estillac de Mello Cardoso, Ph.D.

Prof. Papa Matar Ndiaye, Ph.D.

Prof. Carlos Augusto Guimaraes Perlingeiro, D.Sc.

Rio de Janeiro, R] - Brasil

Fevereiro de 2014



ii

Silva, Pedro Pister Rodrigues Delgado

Andlise Exergética de Processos de Separacdo para Captura de CO2 de Gas
Exausto / Pedro Pister Rodrigues Delgado Silva - 2014.

VI, 98p.: il.

Dissertacao (mestrado) - Universidade Federal do Rio de Janeiro, Escola de
Quimica, Programa de Pds-Graduacdo em Tecnologia de Processos Quimicos e
Bioquimicos, Rio de Janeiro, 2014.

Orientadores: José Luiz de Medeiros e Ofélia Queiroz Fernandes de Araujo
1. COz. 2. Gas exausto. 3. Andlise energética . 4. Exergia. — Teses. 1. Aratjo,

Ofélia Queiroz Fernandes (orient.). IIl. Medeiros, José Luiz (orient.). III
Universidade Federal do Rio de Janeiro, Escola de Quimica. IV. Titulo.




il

“A mente que se abre a uma nova ideia jamais volta ao seu tamanho original.”

(Albert Einstein)



iv

AGRADECIMENTOS

Aos professores José Luiz e Ofélia, pela excelente orientacao. Em especial ao apoio e
compreensao do José Luiz que depositou confianca em mim até o final, mesmo com

todas as adversidades.

A minha familia e amigos, por me apoiarem na decisdo de iniciar o mestrado e
acompanharem todo o desenvolvimento. Em especial a minha mae por tantas velas

acesas.
A Chemtech, pela oportunidade de realizar o mestrado in-company, e aos antigos
colegas de trabalho e do mestrado, para sempre amigos, com quem compartilhei

conhecimento, risos e lagrimas.

Aos professores do mestrado, pela formagdo indispensavel que me foi dada.



RESUMO

SILVA, Pedro Pister Rodrigues Delgado. Analise Exergética de Processos de
Separacdo para Captura de CO: de Gas Exausto. Orientadores: José Luiz de Medeiros e
Ofélia de Q. F. Araujo. Rio de Janeiro: UFR]/EQ/TPQBq, 2014. Dissertacdo (Mestrado em
Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos)

A emissdo de CO2 vem crescendo a cada ano no mundo e a queima de combustiveis
fésseis possui um papel de destaque nesta tendéncia, pois a matriz energética mundial
ainda é predominantemente nao renovavel. Este gas acido é um dos principais
causadores do efeito estufa, devendo entao ter sua liberacao na atmosfera minimizada.
As tecnologias de captura e armazenamento de CO2 (CCS - Carbon Capture and Storage)
se enquadram nesse contexto, pois visam capturar o CO2 na fonte emissora e destina-lo
para alguma aplica¢do pertinente. Dentre os tipos de CCS destaca-se a P6s-Combustdo
que tem como objetivo remover o CO2 de gas exausto da queima de combustivel fossil.
Existem op¢des estabelecidas de tecnologias de Pés-Combustdo, mas uma das mais
sedimentadas atualmente é a absor¢do do CO2 por solugdes aquosas de etanolaminas.
Neste trabalho foi desenvolvida a simula¢do de uma unidade convencional de absor¢ao
de COz de gas exausto de queima de um 6leo combustivel, utilizando solucdao aquosa de
monoetanolamina (MEA). Este processo foi tomado como Caso Base para comparacgao
com trés variantes propostas: Recompressdo de Vapor de Topo (RVT), Integracao
Térmica Regenerativa (ITR) e Turbo-Absorcao (TA). As trés variantes sao concebidas a
partir do Caso Base como alternativas para reduzir o consumo energético da captura. O
Caso Base apresentou o maior consumo energético por unidade de CO2 removido dentre
as quatro alternativas, com um valor de 4,11 GJ/tCO2. A alternativa energeticamente
mais eficiente foi o processo ITR com 3,20 G]J/tCO;. Na segunda parte deste trabalho, foi
desenvolvida uma metodologia de andlise exergética baseada na Primeira e Segunda
Leis da Termodinamica, visando a avaliar a eficiéncia termodinamica de cada processo
através da respectiva percentagem de destruicdo de exergia. Pela analise exergética, o
processo menos eficiente percentualmente é o de Turbo-Absorcao (TA), enquanto o que
apresenta a menor perda percentual de trabalho util é o préprio Caso Base. A variante
ITR apresentou desempenho exergético percentual muito préoximo ao do Caso Base,
mostrando-se entdo como a op¢do mais adequada para captura de P6s-Combustao com

absorcao em MEA.
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ABSTRACT

SILVA, Pedro Pister Rodrigues Delgado. Exergy Analysis of Separation Processes to
Capture CO: from Exhaust Gas. Advisers: José Luiz de Medeiros and Ofélia de Q. F.
Aratjo. Rio de Janeiro: UFR]J/EQ/TPQBq, 2014. Dissertation (M.Sc. in Technology of
Chemical and Biochemical Processes)

The emission rate of COz continuously grows year by year in the world. The
expansion of fossil fuel burning is the main responsible for this, as the world economy is
expanding and its energy matrix is still predominantly nonrenewable. The accumulation
of atmospheric CO; is one of the main causes of the planetary greenhouse effect, so its
liberation in the atmosphere must be minimized. The technologies of Carbon Capture
and Storage (CCS) are an adaptive temporary response to this scenario because they aim
to capture the COz from the emitting source and send it to a relevant application. Among
the types of CCS there is the Post-Combustion which has the objective of removing CO>
of exhaust gases from the burning of fossil fuels. There are some well-established Post-
Combustion technologies, but one of the most used nowadays is the absorption of CO>
with aqueous solutions of ethanolamines. In this work it was developed a simulation of a
conventional aqueous monoethanolamine (MEA) CO; absorption working with exhaust
gas from fuel oil combustion. This conventional process was taken as a Base Case for
comparison with three other variants: Recompression of Top Vapor (RTV), Thermally
Integrated Regeneration (TIR) and Turbo-Absorption (TA). These three alternatives
configure variants from the Base Case in order to reduce the energy consumption of the
capture. The Base Case exhibited the highest energy consumption per unit of removed
COz2 among all alternatives, reaching a value of 4,11 GJ/tCO2. The most energetically
efficient alternative was the TIR with 3,20 GJ/tCO. In the second part of this work, it
was developed a methodology of exergy analysis based on the First and Second Laws of
Thermodynamics. This exergy analysis intends to evaluate the thermodynamic
efficiency of processes by estimating the associated percentage of destroyed exergy. The
exergy analysis indicated the Turbo-Absorption (TA) as the least percent efficient
option, while the Base Case was chosen as the alternative with the lowest percent loss of
useful work. The TIR alternative exhibited a percent exergy performance very close to
the Base Case, entailing that the TIR should be recommended as the most suitable

configuration for Post-Combustion capture with MEA absorption.
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As emissdoes de COz originarias da queima de combustiveis fdsseis foram
identificadas como as principais causadoras do assim chamado fendmeno de
aquecimento global e das mudancas climaticas recentes. Contudo, devido a crescente
demanda mundial de energia, o mundo ainda devera continuar majoritariamente
energeticamente dependente da queima de carbono fossil pelos préoximos 30 ou 50 anos.
0 desafio para a industria de combustiveis ndo renovaveis reside em encontrar solugdes
vidveis técnica e economicamente para mitigar a liberacdo de CO2 na atmosfera.

As tecnologias de captura e armazenamento de CO2, conhecidas como CCS (Carbon
Capture and Storage), se encaixam nessas solucdes potencialmente vidveis. Elas
consistem basicamente em capturar o gas carbdnico diretamente das fontes emissoras e
destina-lo para alguma aplicacdo adequada, preferencialmente com interesse financeiro.
A captura do CO; de correntes de gas exausto provenientes da queima de combustiveis
de origem f6ssil é uma tecnologia de Pds-Combustdo abrangida pelo conjunto CCS.
Dentro desses processos tem-se como destaque as unidades de absorg¢do de gases acidos
utilizando solu¢des aquosas de alcanolaminas.

O presente trabalho visa estudar o processo de absorcao de CO; de gas exausto de
queima de o6leo combustivel pela utilizacio de solugdes aquosas de MEA
(monoetanolamina) como solvente. Como Caso Base foi utilizado um fluxograma
convencional de absor¢do com MEA, composto basicamente de uma coluna de absorgao
e uma coluna de regeneracao de solvente que é a configuracdo usualmente empregada.
Em seguida foram criadas variantes do Caso Base visando a reduzir o gasto energético
da planta, mantendo a mesma capacidade de absor¢ao de COx.

Além da comparacdo das alternativas em base energética, também foi feita uma
analise exergética, de forma a quantificar a percentagem de exergia destruida (perda de
trabalho util) no processo devido as suas irreversibilidades inerentes.

Este trabalho esta estruturado em cinco capitulos. O Capitulo 2 apresenta uma
contextualizacdo da situacdo da matriz energética do Brasil e do mundo, focando como

ela afeta as emissdes atmosféricas de CO;. E realizada também uma revisao bibliografica




das diversas tecnologias de CCS, com um aprofundamento na descri¢ao do processo de
absor¢do de gases acidos por alcanolaminas, além de apresentar uma revisao da
literatura acerca de analises de exergia.

O Capitulo 3 mostra o cenario atual de consumo energético em uma planta
convencional de captura de CO2 de gas exausto, com dados da literatura. E apresentado o
processo utilizado Caso Base, bem como as trés variantes derivadas deste com intuito de
reduzir o consumo de energia por unidade de CO2 removido. Neste capitulo também sao
descritas as premissas de simulacdo de cada alternativa e a metodologia desenvolvida
para compara-las, bem como os resultados obtidos em cada caso.

No Capitulo 4 encontra-se a definicdo de exergia e todo o desenvolvimento tedrico
utilizado no trabalho, baseado na Primeira e Segunda Leis da Termodinamica e nos
principios de conservacdo. Além disso, este capitulo apresenta os resultados obtidos ao
aplicar-se a andlise exergética para estimar a eficiéncia percentual de conservacdo de
exergia de cada um dos processos deste trabalho.

O Capitulo 5 apresenta as conclusdes do estudo desenvolvido e sugestdes para

trabalhos futuros.




2.1 Matriz Energética Brasileira

O Brasil apresenta uma grande diversidade de fontes de energia ndo renovaveis
(petréleo, gas natural, carvdo mineral, etc.) e renovaveis (hidraulica, edlica, cana-de-
acucar, etc.). A energia fornecida por cada uma dessas fontes nao é aproveitada
completamente devido as perdas nos processos de transformacdo, distribuicao e
armazenagem até chegar ao consumidor. A soma de todas essas perdas com o consumo
real nos diversos setores econdmicos gera a Oferta Interna de Energia (OIE) do pais.

Em 2012, a OIE do Brasil cresceu 4,1% em relacdo ao ano de 2011, chegando a um

valor de 283,607 milhdes de toneladas equivalentes de petréleo (tep), como pode ser

visto pela Tabela 1.

Tabela 1 - Oferta Interna de Energia no Brasil

ESPECIFICACAO Mil tep Aumento (%) | Estrutura (%)
2011 2012 2012/2011 | 2011 | 2012
NAO RENOVAVEL 152.529 | 163.365 7,1 56,0 | 57,6
Petréleo e Derivados 105.172 | 111.193 5,7 38,6 39,2
Gas Natural 27.721 32.598 17,6 10,2 11,5
Carvao Mineral e Derivados 15.449 15.287 -1,0 57 54
Uranio e Derivados 4,187 4,286 2,4 1,5 1,5
RENOVAVEL 119.809 | 120.242 0,4 44,0 | 42,4
Hidraulica e Eletricidade 39.923 39.181 -1,9 14,7 13,8
Lenha e Carvao Vegetal 25.997 25.735 -1,0 9,5 9,1
Derivados da Cana-de-Agucar | 42.777 43.572 1,9 15,7 15,4
Outras Renovaveis 11.113 11.754 5,8 41 41
TOTAL 272.338 | 283.607 4,1 100,0 | 100,0

Fonte: Ministério de Minas e Energia, 2013

Em comparacdo com o crescimento do PIB de aproximadamente 0,9%, a OIE
apresentou um aumento muito significativo, explicado principalmente pelo maior

consumo de energia em alguns setores como o de transportes, servicos, indudstria de




alimentos e cimento, e por maiores perdas associadas a geracdo de energia termelétrica
(devido a compensacgdo da redugdo da oferta de energia hidraulica).

Apesar do razoavel aumento da geracdo de energia edlica (87%), nota-se uma
pequena queda da participacao das fontes renovaveis na matriz energética, ocasionada
principalmente pela reducao da gera¢do hidraulica e do consumo de lenha e derivados
da cana. Porém, como pode ser visto na Figura 1, o valor de 42,4% de participagdo na
OIE brasileira ainda se encontra muito superior em comparac¢ao com os paises da OECD
(Organisation for Economic Co-operation and Development) e do resto do mundo,

tornando o Brasil o pais com a matriz energética mais renovavel do mundo

industrializado.
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Figura 1 - Oferta Interna de Energia no Brasil - OIE (%)

Fonte: Ministério de Minas e Energia, 2013

A forte utilizacdo de biomassa e de energia hidraulica, que sozinha contribuiu com
70,1% da Oferta Interna de Energia Elétrica brasileira em 2012, proporciona uma menor

emissao de COz em comparagdo com a OECD e o resto do mundo (vide Figura 2).
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Figura 2 - Comparacio dos indices de emissio de CO;

Fonte: Ministério de Minas e Energia, 2013

Apesar do indice de emissdo de CO2 brasileiro ser baixo, a quantidade desse gas

liberada na atmosfera esta crescendo a cada ano, como pode ser visto na Figura 3.
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Figura 3 - Emissdes de CO; por combustiveis no Brasil entre os anos de 1971 e 2010

Fonte: International Energy Agency - 1EA, 2013




A Figura 4 mostra que no dambito mundial a tendéncia das emissdes de diéxido de
carbono também é de crescimento, com exce¢do de algumas regides como a Europa, Asia
e Oceania que tém sido bem sucedidas em manter seus valores aproximadamente

constantes.
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Figura 4 - Emissoes de CO; por combustiveis no mundo entre os anos de 1971 e 2010

Fonte: International Energy Agency - 1EA, 2013

Os graficos anteriores apresentam os dados de emissoes geradas apenas a partir
da queima de combustiveis (carvao, petroleo e gas), que no Brasil e no mundo
representa 50% das fontes totais. Além disso, contribuem significativamente a gera¢dao
de energia elétrica e os setores industriais e de transporte, como apresentado na Figura

5.
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Figura 5 - Emissao de CO; no Brasil e no mundo por setores econémicos - ano 2010

Fonte: International Energy Agency - 1EA, 2013

As emissoes de CO; devem ser reduzidas, como proposto no Protocolo de Kyoto, de
forma a minimizar o efeito estufa que impacta diretamente na temperatura média da
Terra. Apesar de existirem outros gases com potencial de aquecimento global muito
maior que o do diéxido de carbono, como apresentado na Tabela 2, praticamente todos
os estudos atuais sdo voltados para esse gas devido a sua maior quantidade liberada na

atmosfera em comparac¢do aos outros gases.

Tabela 2 - Potencial de aquecimento global de gases do efeito estufa

Gas Meia-vida na Potencial de Aquecimento Global
atmosfera (anos) | 20 anos | 50 anos | 100 anos

CO; 30-95 1 1 1
CH4 12 72 25 7,6
N20 114 289 298 153
CFC-12 (CCL2Fy) 100 11.000 10.900 5.200
CF4 50.000 5.210 7.390 11.200
SF6 3.200 16.300 22.800 32.600

Fonte: Intergovernmental Panel on Climate Change - IPCC - Fourth Assessment Report, 2007

A Figura 6 mostra que o crescente aumento da concentracdo de COz na atmosfera
nos ultimos anos, indicado pela linha azul, acarretou no aumento da temperatura

terrestre, indicada pela linha vermelha.
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Figura 6 - Relacdo da concentracao de CO; na atmosfera com a temperatura média terrestre

Fonte: http://crv.educacao.mg.gov.br

Caso a concentracao de COz na atmosfera ultrapasse 450 ppm é possivel que a
temperatura média global tenha um aumento de mais de 2°C, o que traz consequéncias
potencialmente catastroficas a nivel global.

Com esse problema em pauta, os paises do G8 concordaram no ano de 2009 em
reduzir 80% de suas emissdes dos gases causadores do efeito estufa até o ano de 2050 e
apoiaram os paises emergentes a obter uma reducdo de 50% no mesmo periodo. Na
auséncia de novas politicas mitigadoras, é previsto que a emissdo de CO; pelo setor de
energia aumente 130% em 2050 como resultado do crescente consumo de combustiveis
fésseis (Oh, 2010).

Essa necessidade de reducao substancial da emissao de di6xido de carbono implica
na urgéncia de aplicacdo de novos conceitos de eficiéncia energética, fontes renovaveis
de energia e de sistemas de Captura e Armazenamento de CO2 - CCS (Carbon Capture

and Storage).




2.2 Captura e Armazenamento de CO:

As tecnologias de Captura e Armazenamento de CO; (CCS) sdo apontadas, a curto e
médio prazo, como os principais recursos de mitigacdo dos gases do efeito estufa. Elas
consistem em capturar o diéxido de carbono nas maiores fontes emissoras
(termoelétricas, refinarias e industrias em geral), comprimi-lo e transporta-lo por meio
de gasodutos ou navios até o seu local de estocagem. Os destinos mais atrativos para
esse gas sao formacgdes geoldgicas de grande profundidade e tamanho que possuam a
capacidade de reter grandes quantidades do gas por um longo periodo de tempo de

modo que ele ndo contribua mais para o efeito estufa no curto prazo.
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Figura 7 - Desenho esquematico da cadeia de CCS

Fonte: http://www.ktejo.cge.uevora.pt/wp-content/uploads/2009/10/Brochura-KTE]O.pdf

A cadeia de CCS é um conceito relativamente novo, mas extremamente importante
para que os paises possam manter sua matriz energética sem prejudicar o meio

ambiente, ja que é capaz de reduzir em até 90% as emissdes de CO2. Com isso, diversos




estudos vém sendo realizados de forma a obter processos CCS vidveis tecnologicamente
e economicamente.

Olajire (2010) discute as principais tecnologias de CCS existentes, apresentando
suas principais barreiras técnicas e econémicas. Koornneef et al. (2012) estudaram seis
diferentes rotas de CCS a partir de biomassa e obtiveram um potencial técnico de
reducdo de 10,4 Gt CO2 equivalente por ano, enquanto que o potencial econémico foi de
1/3 deste valor. Yoo et al. (2011) mostraram que integrando um processo de liquefacao
eficlente com um novo tipo de navio, torna-se mais atrativo economicamente o
transporte maritimo de COz ao invés do terrestre por gasodutos que é a forma mais
difundida atualmente. Quintella et al. (2011) apresentaram dados apontando que as
bacias sedimentares brasileiras sao capazes de receber todo o CO; proveniente da
producao de bioetanol.

Existem 3 abordagens tecnoldgicas conceitualmente diferentes para a CCS: Pré-
Combustdo, Pds-Combustdo e Oxi-Combustdo. Elas diferem basicamente pela

metodologia do processo de captura, como pode ser visto na Figura 8.
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Figura 8 - Diagrama de blocos da tecnologia CCS

Fonte: Adaptado de Gibbins e Chalmers, 2008




No processo de Pds-Combustdo, o diéxido de carbono é capturado apds o
combustivel ser queimado, ou seja, é separado do gas exausto que normalmente é
constituido de CO2, N2, Oz, H20, SOx e NOx. Devido a essa mistura em grandes volumes, o
CO2 normalmente encontra-se em baixas concentracdes (4 - 14% v/v), o que é uma
limitacao importante do processo. Os processos de separacdo de COz possiveis de serem
aplicados sdo: adsorcao, separacdo por membranas, destilagdo criogénica e absorcao.
Este ultimo é o mais utilizado e consiste na aplicacdo de um forte solvente quimico com
posterior regeneragdo por aquecimento. A tecnologia de P6s-Combustao com utilizagdo
da absorg¢do quimica tem a vantagem de ser um processo ja bem difundido para tratar o
gas natural e bem adaptavel para plantas de geracdo de energia ja existentes, além de
proporcionar a remo¢do de NOx e SOx. Porém, é necessario processar grandes volumes
de gas, levando a altos custos de equipamentos e de energia na etapa de regeneracao
(Olajire, 2010). Husebye et al. (2011) apresentaram um conceito de regeneragao e
estocagem flexiveis de solvente e mostraram os potenciais ganhos econémicos ao aplica-
lo em uma planta de geracao elétrica a partir de carvao.

J& o processo de Pré-Combustdo visa a capturar o CO2 antes da queima do
combustivel, levando a maiores concentragdes por ndo estar mais diluido em outros
gases de combustdo. A Figura 9 apresenta um desenho esquematico possivel da pré-

combustao.
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Figura 9 - Esquema da tecnologia de pré-combustio

Fonte: http://www.guardian.co.uk/environment/interactive/2008/jun/12 /carbon.capture




Na primeira etapa o combustivel reage com oxigénio puro, em quantidade sub-
estequiométrica, e normalmente com vapor d’agua de forma a gerar gas de sintese (CO e
H>). Em seguida, esse gas passa por um conversor catalitico que também recebe vapor
d’agua onde é realizada a reacao Water-Gas Shift (WGS), convertendo CO em COz e
gerando mais hidrogénio. A mistura final é separada e o H; é enviado para a geragdo de
energia que agora utilizara um combustivel ndo mais a base de carbono.

A separacao do CO; pode ser feita por um solvente fisico ja que sua pressao parcial
na mistura é elevada. A absor¢do fisica ndo necessita de aquecimento para regeneracao
do solvente e o CO2 é separado em pressoes acima da atmosférica, o que reduz os custos
de compressao do gas. Dessa forma, é possivel obter uma demanda de energia total de
quase metade da necessaria em um processo de Pés-Combustdo (Gibbins e Chalmers,
2008). Contudo, as principais desvantagens da Pré-Combustdo residem nos altos custos
de investimento e nas perdas de eficiéncia no reator WGS (Olajire, 2010).

O processo de Oxi-Combustdo (OXIFUEL) consiste em separar o oxigénio do ar em
uma corrente quase pura para queimar o combustivel, o que gera um gas de combustao
constituido praticamente de CO2 e H20 que sdo facilmente separaveis pela condensacgao
da agua. A auséncia de nitrogénio na queima reduz o volume de gas, o que diminui o
tamanho dos equipamentos, e ndo proporciona a formagdo de NOx. Porém a temperatura
da chama é muito maior do que em uma queima com ar, pois o N2 em grande quantidade
“rouba” calor da combustio. Dessa forma, é necessario realizar um reciclo da corrente
de gas de combustdo rica em CO2 que pode chegar a concentragdes acima de 80% v/v
(Olajire, 2010).

A separacgao do Oz do ar é normalmente realizada por destilagdo criogénica que é
um processo extremamente caro, o que normalmente torna o processo de Oxi-
Combustdo inviavel economicamente. Burdyny e Struchtrup (2010) propuseram um
sistema hibrido de separagdo de oxigénio do ar de forma a reduzir os custos energéticos
desse processo. Esse sistema consiste em utilizar uma membrana permeavel para obter
uma corrente de ar enriquecida de Oz com posterior destilacao criogénica.

A Tabela 3 apresenta um comparativo econémico das trés abordagens discutidas

para uma mesma planta.




Tabela 3 - Comparacio das tecnologias de CCS

Tecnologia ] Eficiéncia Custo capital | Custo de eletricidade (.Iusto de CO;
térmica (%PCI) ($/kW) (c/kWh) evitado ($/tCOz)

Plantas a base de gas
Sem captura 55,6 500 6,2 -
Pés-combustio 47,4 870 8,0 58
Pré-combustio 41,5 1180 9,7 112
Oxi-combustio 44,7 1530 10,0 102
Plantas a base de carvao
Sem captura 44,0 1410 54 -
Pés-combustio 34,8 1980 7,5 34
Pré-combustio 31,5 1820 6,9 23
Oxi-combustdo 35,4 2210 7,8 36

Fonte: Gibbins e Chalmers (2008)

2.3 Tecnologias de Captura de CO:

A secdo de separacdo do CO; da corrente de gas exausto consiste em
aproximadamente 75% do custo total da tecnologia CCS, que por sua vez aumenta os
custos da geracao de energia elétrica em 50% (Olajire, 2010). Portanto, é necessario um
grande desenvolvimento nessa area de forma a tornar a CCS viavel economicamente.

Os processos de separacdo existentes sdo: absor¢do quimica, absorcdo fisica,
adsorcao fisica, destilacdo criogénica, membranas e combustdo quimica em circuito
fechado. Olajire (2010) e Pires et al. (2011) reinem as tecnologias mais recentes em
cada uma dessas areas.

A absor¢do quimica é utilizada apenas em baixas concentra¢des de CO? e se baseia
em reacdes de neutralizacdo acido-base pelo uso de solventes alcalinos. O gas acido
reage com o solvente basico formando uma ligacdo que é facilmente quebrada por
aquecimento, proporcionando a regeneracdao do solvente. Apesar da vantagem de
reutilizacdo, esse aquecimento demanda muita energia além de existirem problemas de
corrosado e perda de solvente por evaporacao. Os solventes mais utilizados atualmente
sdo as solugdes de etanolaminas (MEA, DEA, MDEA ou misturas), porém novas frentes

de trabalho vém estudando novos processos de absor¢do quimica a base de solugdes




aquosas de amonia, soluc¢des salinas de aminodcidos e ciclos de carbonatacdo/calcinagao
(Pires etal., 2011).

A absorgao fisica do CO2 se baseia na sua solubilidade em algum solvente, que é
dependente da temperatura e pressao do processo. Altas pressdes parciais de diéxido de
carbono e baixas temperaturas aumentam a solubilidade, tornando o processo aplicavel.
Neste caso, o solvente também é regenerado por aquecimento ou ainda pela reducdo da
pressado, ja que ambos desfavorecem a solubilidade. Os processos mais utilizados de
absorcao fisica sdo o SELEXOL™, RECTISOL™ e FLUOR™, cada um com seu solvente e
condi¢des operacionais especificos. O fluxograma do processo SELEXOL™ ¢é apresentado

na Figura 10.
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Figura 10 - Fluxograma do processo SELEXOL™ para remocao de CO; de gas natural

Fonte: Guo et al., 2012

O processo de adsor¢ao fisica consiste em utilizar um material soélido para
adsorver seletivamente o CO2 na sua superficie. A regeneracdao do adsorvente consiste
na dessorc¢do do gas por meio da reducdo da pressao ou aumento da temperatura. No
primeiro caso tem-se o processo PSA/VSA - Pressure/Vacuum Swing Adsorption, e no
segundo o TSA/ESA - Thermal/Eletric Swing Adsorption. Os adsorventes mais utilizados
atualmente sdo as peneiras moleculares, carbono ativado e compostos a base de Litio

(Olajire, 2010).




A destilagdo criogénica é um processo de separacdo em que o COz é removido por
condensacdo a temperaturas criogénicas, que sdao obtidas por um sistema de
refrigeracao. A obtencdo do CO; na fase liquida apresenta a vantagem do transporte por
bombeamento até os campos de recuperacao avancada de petrdleo. Hart e Gnanendran
(2009) aplicaram o processo CryoCell® na captura de CO; de gas natural e obtiveram
resultados satisfatorios em testes de campo. Esse processo consiste na compressdao do
gas, resfriamento até condensacdo, expansao em uma valvula Joule-Thomson e

separacao trifasica. Uma versao simplificada do CryoCell® é apresentada na Figura 11.
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Figura 11 - Diagrama de blocos do processo CryoCell® para baixas concentracdes de CO;

Fonte: Hart e Gnanendran, 2009

As membranas sao barreiras fisicas constituidas de materiais semipermeaveis que
permitem a passagem de substancias especificas de uma mistura. Nesse tipo de processo
0o gas é escoado paralelamente a membrana enquanto o permeado escoa
transversalmente (Figura 12). O mecanismo de separacao é bem diversificado, podendo
ser do tipo solugdo/difusdo, adsorcdo/difusdo, peneira molecular e transporte io6nico
(Olajire, 2010). As membranas podem ser bioldgicas ou sintéticas, sendo que neste
ultimo caso elas podem ser produzidas a partir de materiais organicos (polimeros) ou

inorganicos (ceramica, carbono, silica e zedlita).
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Figura 12 - Escoamento no processo de separacdo por membranas

Fonte: http://labvirtual.eq.uc.pt

A combustdo quimica em circuito fechado (CLC - Chemical-Looping Combustion) é
um processo constituido de 2 reatores, como exemplificado na Figura 13, e que se baseia
em um transportador de oxigénio (6xido metalico) que circula no sistema sofrendo
reacoes de reducdo e oxidacdao. No reator de ar o metal é oxidado de acordo com a

seguinte reacao:

0, + 2Me - 2MeO

O gas de saida é constituido praticamente de N2 e o 6xido metalico é enviado para o

segundo reator, onde é reduzido pelo combustivel que oxida a CO; e H20 pela reacgao:

C,H,, + (Zn +%) MeO —n CO, +% H,0 + (2n +%)Me

0 metal é enviado de volta ao primeiro reator e o gas de combustao constituido de

CO2 e H20 pode ser separado por condensagao.
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Figura 13 - Diagrama de blocos do CLC

Fonte: Rydén e Lyngfelt, 2006

A Tabela 4 apresenta as principais vantagens e desvantagens dos processos de

separacdo de CO2 discutidos anteriormente.

Tabela 4 - Vantagens e desvantagens das tecnologias de separacao de CO;

Tecnologia Vantagens Desvantagens
Processo consome energia consideravel
Degradacio do solvente e corrosio dos
Absorgio Aplicavel para baixas pressodes parciais equipamentos na presenca de O;
) Taxas de recuperacio de até 95% e Concgntra(,‘oes de SO_X e NOxna corrente de gas .
com aminas pureza de produto maior que 99% combinam com a amina para formar sais estaveis
termicamente e ndo regeneraveis
Calor de regeneragio menor do que Temperatura de decomposi¢do bicarbonato de
MEA amoénio (140 °F)
Absorcao Maior capacidade de transferéncia de Volatilidade da amonia maior do que a da MEA,

com amonia

COz do que MEA

N3&o é necessario vapor para
retificacao

Oferece controle multipoluente

levando a maiores perdas

Amobnia é consumida pela formacdo irreversivel de
sulfatos e nitratos de aménio, além da remocao de
HCl e HF

Absorgao fisica

Baixo consumo de utilidades

Rectisol utiliza metanol que é barato
Selexol possui uma capacidade de
absorver gases maior do que aminas
Selexol pode remover HS e compostos
organicos sulfurados

Ambos proporcionam desidrata¢do
simultanea da corrente gasosa

Altos custos de refrigeracdo no RECTISOL™
Hidrocarbonetos também sdo absorvidos no
SELEXOL™

Refrigeracdo da solucao pobre de SELEXOL™

Mais econdmico a altas pressoes




N&o é necessaria energia para
regeneracao

Membranas podem entupir devido a impurezas

Membrana ; dular simpl Desafios de prevenir encharcamento das membranas
Sistema modular sm.1p' €s Tecnologia ainda nao estabelecida industrialmente
Sem correntes de rejeitos
Gas de exaustao do reator de ar nao é

CLC nocivo Nao existe demonstragdo para larga escala

Nio ha formacgdo térmica de NOx
Menor custo operacional

Fonte: Olajire, 2010

aquosa de etanolamina como solvente.

2.4

2.4.1 Tipos de Aminas

O presente trabalho aborda o processo de absorcao quimica utilizando solucdo

Processo de Absor¢cao com Aminas

As aminas pertencem a uma classe de compostos organicos nitrogenados

derivados da amonia, onde os hidrogénios ligados ao nitrogénio sdo substituidos

parcialmente ou totalmente por radicais organicos. De acordo com essa substituicdo as

aminas sdo divididas em primaria, secundaria e terciaria, como visto na Figura 14.

R—NH:2 R—I\IIH

Amina Amina

F\)—'\II—R”
R’
Amina

primaria secunddaria terciaria

Figura 14 - Classificacao do tipo de aminas

Muitas sao as aminas passiveis de utilizacdo em processos de tratamento de gas,

como descrito por Manning e Thompson (1991) e Rosa (2008).




a) MEA - Monoetanolamina, (OHCH2CH2)NH::

A MEA foi a primeira alcanolamina a ser utilizada no tratamento de gases
acidos, com poucas mudancas no seu processo nos ultimos 50 anos, estando o
seu uso em queda. E uma amina primaria de baixo peso molecular e, portanto, é
a mais reativa, volatil e corrosiva dentre as aminas normalmente utilizadas. Por
esses motivos sua concentracdo deve ser baixa, sendo da ordem de 15% a 20%
p/p.

A sua alta volatilidade promove maiores perdas por vaporizagdo, o que
demanda uma maior reposicao de solvente fresco. No entanto, a MEA possui a
menor taxa de sequestro de hidrocarbonetos. As aminas primdrias tendem a
formar ligacdes mais fortes com os gases acidos do que as outras aminas e,
portanto, necessitam de mais energia para decompor os sais formados e

regenerar o solvente.

b) DEA - Dietanolamina, (OHCH2CH2):NH:
Atualmente, a DEA é a amina mais usada em plantas de absor¢do de gases
acidos. Possui uma boa reatividade, corrosividade moderada, menor energia
necessaria para regenera¢do quando comparada com MEA e pode ser utilizada
em maiores concentragdes, trabalhando-se com uma maior razdo molar de gas
acido e amina na corrente de fundo da coluna absorvedora. Esse ultimo fator
possibilita uma menor circulagdo de solucdo e, portanto, um menor custo

operacional.

c) MDEA - Metildietanolamina, (OHCH2CH2):NCH3:
A MDEA ganhou grande parte do mercado de tratamento de gases nos ultimos
anos. A razdo desse crescimento é que a MDEA é seletiva em relacao ao HS,
pois sua absor¢do do CO; é cineticamente mais lenta em relacdo as aminas
primarias e secundarias. O fato de suas ligacdes com o HzS e CO; serem mais
fracas que as outras aminas faz com que a MDEA necessite de menor calor para
regeneracdo. Maiores concentra¢des de solucao (40 - 50% p/p) e maior
concentracdo de gases acidos na corrente de fundo da absorvedora sao

utilizadas, o que permite uma menor circulacao de solvente em relacdo a DEA.




d)

A MDEA é muitas vezes utilizada com outras aminas ou aditivos como a
piperazina que promove uma maior absor¢ao de CO conseguindo assim
especificar produtos com menores concentracdes de CO». Aliabadi et al. (2009)
mostraram que é possivel melhorar o desempenho da absor¢do de CO2 com

MDEA pela adi¢dao de MEA no processo.

DGA - Diglicolamina, OHCH20CH2NH2:

A DGA é, assim como a MEA, uma amina primdria. A DGA foi muito empregada
entre as décadas de 60 e 90 devido a possibilidade de se operar com solugdes
muito concentradas (50 - 70% p/p) e com uma tolerancia alta para a razdo
molar de gas acido e amina na corrente de fundo da absorvedora. Outra
vantagem da solucdo de DGA é seu ponto de congelamento. Uma solucdo
contendo 65% p/p de DGA congela a -40°C, o que a torna muito atrativa para
regides de clima frio. As grandes desvantagens do seu uso sdo a alta taxa de

sequestro de hidrocarbonetos e seu alto custo em relagdo as etanolaminas.

DIPA - Diisopropanolamina (CH3CHOHCH:):NH:

A DIPA é a amina mais utilizada no processo Sulfinol™, Adip® e Scott™, todos
licenciados pela Shell. A DIPA é reconhecida como uma amina menos corrosiva,
mais seletiva em relagdo ao H2S e capaz de absorver COS sem degradar
excessivamente a solucao. Ela é muito utilizada em blends de aminas (mistura
de diferentes tipos de aminas) de forma a promover uma melhor especificacao
do produto. As grandes desvantagens sdo os gastos envolvidos com o

licenciamento e a degradacgao causada pelo COo.

Na Tabela 5 encontra-se um resumo de propriedades das aminas apresentadas.




Tabela 5 - Comparacio de propriedades das aminas

Caracteristica MEA DEA DGA DIPA MDEA
Tipo de amina Primaria | Secundaria | Primaria | Secundaria | Terciaria
Reatividade Alta Moderada | Moderada | Moderada | Moderada
Estabilidade Regular Boa Regular Boa Boa
Absortividade de HCs Baixa Moderada Alta Moderada Alta
Perdas por vaporizagao Alta Moderada Alta Moderada Baixa
Seletividade a H»S Nao Nao Nao Nao Sim
Remocao de enxofre organico Baixa Baixa Moderada Baixa Baixa
Corrosividade Alta Moderada | Moderada Baixa Baixa
Tendéncia a formacgdo de espuma Baixa Baixa Baixa Moderada Alta
Custo Baixo Baixo Moderado Baixo Moderado

H>S Nenhuma | Nenhuma | Nenhuma | Nenhuma | Nenhuma
Degradabilidade CO; Alguma Baixa Alguma Alguma Baixa
COoS Sim Pequena Alguma Severa Pequena

Concentracdo de solvente (% p/p) 15-20 20-35 45-65 30-40 40 -55
Mol de gas acido / mol de amina 0,3-0,4 0,5-0,6 0,3-0,4 0,3-0,4 0,3-0,45
fz;:;rljgfged;a;?cri’go) 0,38-0,62 | 0,23-047 | 0,19-0,28 . 0,25 - 0,42
Consumo de vapor - utilidades 120-144 | 108-132 | 132-156 . 108 - 132
(kg/m3)
Temperatura do refervedor (°C) 115,6 118,3 126,7 123,9 121,1
Ponto de congelamento (°C) -9,4 -6,7 -40,0 -8,9 -31,7
Calor de reacio H.S 1.442 1.279 1.570 - 1.163
(kJ/kg de gas acido) CO2 1.535 1.465 1.977 - 1.396

Fonte: Adaptado de Manning e Thompson, 1991

2.4.2 Quimica do Processo

A absorgao de gases acidos (COz e H2S) por solu¢des de aminas é baseada na reagdo
acido-base entre o gas e um solvente quimico a base de amina. As reagdes ocorridas para

uma amina genérica sdo as seguintes:

I 2R,NH;s_y) + HyS © (RyNH4_y)),S + calor

(RxNH4_y)),S + H,S © 2R, NH(4_, HS + calor




II 2RxNH(3_x) + COZ + H20 Ad (RxNH(4.—x))ZCO3 + CaZOT'

(RxNH(4_x))ZCO3 + COZ + H20 Ld ZRXNH(4_x)H603 + CCllOT

. 2R NH(_y) + CO; & RyNH5_x,COONH(4_\ R, + calor

Onde:
x = 1 (amina primaria)
x = 2 (amina secundaria)

x = 3 (amina terciaria)

Em termos da cinética das reagdes quimicas, as do tipo I sdo consideradas como
instantaneas, as do tipo Il como lentas e a do tipo IIl moderada (Rosa, 2008). De acordo
com a reacao IIl, a amina reage diretamente com o CO, gerando um composto chamado
carbamato, o que ja ndo ocorre na reacdo Il onde o gas acido necessita primeiro
dissolver na agua para que a rea¢do ocorra.

As aminas terciarias ndo possuem um hidrogénio ligado ao nitrogénio da amina e,
portanto, ndo realizam a reacdo IIl. Esse fato explica porque elas sdo capazes de
absorver seletivamente o H»S, ja que passam a reagir com o CO; pela reacdo lenta
apenas.

Em fase aquosa ha uma série de espécies idnicas fracas em equilibrio na solucao,
sendo que o gas acido na fase vapor estd em equilibrio com a espécie livre
correspondente na fase liquida. Como a rea¢do das aminas com o CO; é lenta e com o H2S
é rapida, a absorc¢do de H:S é limitada pela fase gas e a absorcdo de CO2 é limitada pela
fase liquida (Polasek et al., 1990).

A etapa de absorcao é favorecida pelo deslocamento das reagdes de equilibrio para
a direita, pois assim as espécies livres, H2S e CO2 permanecerdo em baixas
concentracdes, o que ocasiona a migracao dos gases acidos da fase vapor para a fase
liquida. Pressdes elevadas tendem a favorecer o processo de absorcdo. Ja na etapa de
regeneracdo, as reacoes devem ser deslocadas para a esquerda (pela elevacdo de

temperatura via injecdo de calor, por exemplo) para que a concentracdo das espécies




livres na fase aquosa seja alta, o que favorece o stripping, ou seja, a migracdo de gases

acidos para a fase vapor (Rosa, 2008).

2.4.3 Descrigao do Processo

O processo de absorcdo de COz por aminas é amplamente aplicado na industria,
principalmente na area de gas natural, recebendo o nome de adogamento. De uma forma
geral, esse tipo de planta consiste basicamente de duas se¢des: a de absor¢ao e a de

regeneracdo. Um fluxograma tipico do processo pode ser visto na Figura 15.

i Cleaned flue gas with Desorber Siemens CO;
near-ze1o solvent slip top condenser compression solutions

Lean solvent
cooler

‘L«

Lean solvent

CO; stream
with minimal
impurities

Absorber for
€O; scrubbing ~
from flue gas

Desarber for
solvent
regeneration

Low solvent
degradation

Low solvent
degradation

Heat exchanger

Flue gas
9 lean/rich solvent

cooler
Reboiler with
low energy demand

Rich solvent

Flue gas blower ! ! |

Flue gas from
desulphurization plant

Low-pressure steam
from power plant

Figura 15 - Fluxograma do processo de captura de CO; de gas exausto - Siemens

Fonte: http://www.energy.siemens.com

A secdo de absorg¢do tem como objetivo reduzir a concentrac¢do de gases acidos do
gas a ser tratado, enquanto a se¢ao de regeneragdo recupera a solu¢do de amina. A segdo
regeneradora é uma das grandes vantagens do processo, pois ela possibilita o reciclo da
solucdo de amina, reduzindo a necessidade de reposicao (make-up) e o descarte do

solvente convertido.




A unidade de absorc¢ao possui uma coluna absorvedora (pratos ou recheio) que
promove o contato entre a solucdo de amina praticamente isenta de contaminantes,
conhecida como solucdo de amina pobre, e a corrente do gas contendo os gases acidos,
conhecida como gas rico. Nessa etapa, temperaturas baixas e pressdes altas favorecem
as reagoes de absorcao.

O efluente gasoso, conhecido como gas pobre devido as baixas concentra¢des dos
gases acidos, carrega dgua e amina. Desta forma, dependendo da finalidade deste gas, ele
podera passar por uma coluna desumidifadora ou um scrubber (lavador de gas) que
retiram as substdncias indesejadas. Essa recuperacdo de agua e amina reduz a
necessidade de make-up do sistema e, portanto, é uma etapa que auxilia na reduc¢io do
custo operacional em relacdo ao consumo de solvente.

Do fundo da coluna absorvedora sai a corrente liquida contendo a solucdo aquosa
de amina e os gases acidos absorvidos, conhecida como solu¢do de amina rica. Antes de
passar pela unidade de regeneracdo é recomendada a utilizacdo de um vaso de
separacao para retirar hidrocarbonetos absorvidos que podem prejudicar a etapa
seguinte. Isso se faz mais necessario quando se utiliza uma amina com absortividade de
hidrocarboneto alta, como a DGA e a MDEA.

Na coluna de regeneracdo as ligagdes quimicas entre a amina e os gases acidos sdo
rompidas pelas altas temperaturas (~120°C) e baixa pressdo (~ 1 - 2 bar). E importante
ressaltar que a temperatura do refervedor ndo deve ultrapassar a temperatura de
degradacao da amina (~124°C).

O produto de fundo desta coluna é a solu¢ao de amina com baixas concentragdes
de gases acidos - amina pobre - que ird recircular pela planta. No entanto, para esta
corrente voltar para a coluna absorvedora, é necessario o bombeio e o resfriamento da
mesma e o make-up da agua e amina perdida por evaporacdo. A corrente de topo da
coluna regeneradora € constituida praticamente de CO; e pode ser utilizada em algumas
aplicacdes como pressurizacao de pogos de petroleo e producao de uréia e metanol.

Nesse tipo de planta, o monitoramento e controle de varidveis chaves sao
indispensaveis para manter baixas taxas de corrosdo e altos rendimentos na secao de
absorcao e regeneracdo. As caracteristicas operacionais mais sensiveis podem variar
dependendo da composicdo, temperatura e pressao do gas a ser tratado, juntamente

com as especificagdes para o gas livre de gases acidos. Sdo elas: concentracdo da solugao




de amina, taxa de circulacdo do solvente, concentracao de gases acidos na solugdo rica
(loading), carga térmica cedida ao sistema de regeneracdo, temperatura de fundo da
coluna regeneradora, temperatura do vapor de aquecimento para o refervedor,
temperatura da solucdo pobre para tratamento e o tempo de residéncia do liquido na

coluna (Aliabadi et al., 2009 e Rosa, 2008).

2.5 Exergia

E muito comum no campo da Engenharia Quimica utilizar-se a Primeira Lei da
Termodinamica para sistemas fechados, dada pela equagao (2.1), nos problemas que

envolvem sistemas térmicos.

AU=Q-W (2.1)

Essa Lei mostra que a energia interna em sistemas fechados é conservada, somente
sendo alterada pela transformacdo em calor ou em trabalho. Com ela é possivel
quantificar as transformacdes de energia de um sistema fechado (producao de trabalho,
rejeicdo/absor¢do de calor, etc.). Mas ndo ha preocupag¢des acerca da variacdo da
qualidade dessa energia. Assim, pode-se dizer que, apesar de verdadeira, a Primeira Lei
ndo é completa, pois ela permite a conversao total de calor em trabalho ao longo de uma
transformacao ciclica, o que ndo é observado na natureza para sistemas operando em
ciclos.

Deve-se entdo fazer uso também da Segunda Lei da Termodinamica que restringe a
direcao factivel dos processos, tendo como um dos seus enunciados classicos: Nenhum
processo pode operar ciclicamente tal que o seu tnico efeito sobre o Universo seja a
conversdo completa do calor absorvido em trabalho realizado. Além de impor restric¢oes,
a Segunda Lei leva em consideracao a qualidade da energia, pois segundo ela o Universo
caminha na direcio da maximizacdo da entropia, com a qualidade da energia se
degradando a cada etapa ja que ndo é possivel retornar ao estado inicial, posto que todos

0s processos naturais sdo irreversiveis (Dincer e Rosen, 2007). A Segunda Lei também




traz a noc¢ao de que entropia é indestrutivel. Uma vez criada, ela passa a existir para
sempre no Universo. Portanto, este sempre se altera e se degrada irreversivelmente,
sendo o valor desta entropia do Universo uma métrica do grau de degradagao atingido.

Como exemplo de transformacao irreversivel versus qualidade de energia, tem-se
a passagem de um gas em uma valvula adiabatica. Este é um processo isentalpico
classico. Porém, deve-se também analisa-lo por uma otica diferente, além da mera
contabilizacdo de energia. Tomando como exemplo a expansao em uma valvula de uma
corrente de metano puro a 30°C e 10 bar, saindo a 5 bar, tem-se um aumento de 3,5% da
entropia do gas, sem nenhum outra variacdo de entropia nas vizinhancas. H4, portanto,
criacdo de entropia no Universo. Para reverter o gas ao seu estado inicial, esta entropia
criada tera de ser “varrida” para as vizinhancas. Desta forma, um processo mecanico
atuara comprimindo o gas e calor sera exportado para as vizinhancas levando a entropia
criada na expansao.

Ao mesmo tempo em que entropia é essencialmente uma grandeza positiva
(Terceira Lei da Termodinamica) indestrutivel e que s6 pode ser criada ou mantida
constante, ha o conceito de exergia que opera de forma oposta. Exergia é uma grandeza
essencialmente positiva, que ndo pode ser criada e somente pode ser destruida ou
mantida constante. A exergia inicial do Universo teria sido criada juntamente com ele, e
desde entdo, sempre se reduz, sendo as quedas de exergia associadas as
irreversibilidades que as causaram. Assim no estado de entropia maxima do Universo
terifamos exergia nula. Quanto maior o valor de exergia de um sistema ou corrente, mais
trabalho util podera ser produzido com ele ou ela. No exemplo anterior, a corrente de
metano em uma pressdao menor tende a ser menos util do que em uma em maior
pressao, embora ambas tenham a mesma entalpia. Em outras palavras, pode-se esperar
que a exergia molar da corrente de gas despressurizado isentalpicamente seja menor
que a do metano pressurizado inicial.

A exergia é uma propriedade termodinamica extensiva, assim como entalpia ou
entropia, ou seja, é proporcional a massa do sistema e é perfeitamente aditiva quando
materiais sao unidos em equilibrio. Porém, a exergia somente pode ser conservada ao
longo de transformagdes reversiveis. Sob irreversibilidade, exergia é destruida,
enquanto entropia é criada e entalpia pode ser conservada. Ou seja, ao contrario da

entropia, exergia é perecivel frente as irreversibilidades do processo. Estas




irreversibilidades facilmente a destroem, e quanto mais irreversivel for um processo,
maior sera essa destruicdo. Como exemplo de processos muito irreversiveis, que
consequentemente levam a grande destruicao de exergia, pode-se citar combustores e
gaseificadores a altas temperaturas. Um ciclo de Rankine e um ciclo combinado
integrado a gaseificacdo, ambos utilizados para geracao de energia elétrica a partir de
carvao mineral, apresentam coeficiente de destruicao da exergia inicial da ordem de 50 a
65% (Almeida, 2011).

A exergia de um sistema pode ser entendida como o maximo trabalho util que pode
ser realizado levando-se o sistema até uma condicdo de equilibrio com o ambiente,
através de trocas térmicas e de espécies quimicas com o ambiente.

0 ambiente e suas condicdes reinantes é conceitualmente um sistema infinito em
permanente equilibrio interno, portanto, sem forcas motrizes em seu interior, incluindo
a atmosfera, recursos aquaticos ou o solo rochoso, no qual existe equilibrio entre as
espécies quimicas presentes. Este ambiente obviamente idealizado, em permanente
imutabilidade - onde nao ha noite ou dia, nem eventos climaticos, atmosféricos,
marinhos ou geologicos - é denominado Reservatdrio Ambiental de Referéncia (RAR).

A definicido do RAR é de extrema importancia, pois suas propriedades afetam
diretamente o resultado da analise exergética. Ele pode ser visto como um corpo gigante
em perfeito estado de equilibrio termodindmico e quimico, ndo possuindo entdo forgas
motrizes (gradientes de pressdo, de temperatura, de potencial quimico, etc.) no seu
interior que possam realizar trabalho. Com isso, s6 ha possibilidade de geracdo de
trabalho quando um sistema possui um ou mais parametros em desequilibrio com os
definidos no RAR (Cruz, 2010).

De acordo com a Segunda Lei, conforme um processo irreversivel ocorre, ha
geracdo de entropia e o potencial para realizar trabalho util diminui, o que leva a
destruicdo da exergia. Portanto, quanto menor a exergia de um sistema, menor € a
quantidade de trabalho util que pode ser extraido dele com respeito as condigdes do
RAR.

Pelo fato da exergia ser uma propriedade de correntes, para quantificar o seu grau
de destruicdo em um processo complexo contendo muitas e diferentes operac¢des

unitarias, embora todas em regime estacionario, bastara:




e Primeiramente enclausurar o processo em um contorno fechado, ficando
definidas correntes de entrada e de saida, bem como efeitos mecanicos com o
exterior.

e (Cargas térmicas ndo sdo relacionadas no contorno, excetuando-se aquelas com o
RAR, posto que na indudstria quimica, calor, ao contrario de poténcia mecanica
(que pode ser adquirida como eletricidade, etc), ndo existe como entidade por si;
i.e. o calor é sempre um fendmeno associado a interacdo de duas ou mais
correntes em trocadores de calor. Este ponto sera explicado mais adiante.

e Em seguida deve-se contabilizar as taxas de exergia associadas a todas as
correntes materiais e de energia mecanica que atravessam essa delimitacao e
realizar um balango entre elas.

e No caso das correntes de energia mecanica pura (alimentacdo de poténcia de
bombas e compressores, e producdo de poténcia de turbinas, etc.), elas equivalem

a correntes de exergia pura de mesma intensidade e direcdo.

A taxa de exergia total de uma corrente de determinado processo é definida como a
soma das contribui¢cdes de cada tipo de exergia: fisica, quimica, cinética e potencial como

na Eq. (2.2) (Abdollahi-Demneh et al., 2011).

ETOL’ = EPh + ECh + EK + Ep (22)

Normalmente nio se consideram as parcelas da taxa de exergia cinética (Ex) e
potencial (Ep) nas andlises exergéticas, pois elas sdo relativamente baixas quando
comparadas as outras taxas de exergia (fisica e quimica) nos processos tipicos de
engenharia.

A exergia fisica esta relacionada ao maximo de trabalho que pode ser obtido por
uma corrente do processo quando ela passa de seu estado inicial para um estado de
referéncia, através de trocas térmicas apenas com o RAR. Como a andlise exergética
somente tem sentido para o estado estacionario, ha sempre pelo menos uma corrente de

entrada e uma de saida do processo, fazendo entdo com que o estado de referéncia




sempre se cancele (dado que o estado de referéncia é o mesmo para todas as correntes).
Portanto, a exergia fisica molar pode ser escrita como:

Eph = H - Tos (23)

Na equacao (2.3), o subscrito “0” da temperatura corresponde a coordenada
temperatura do RAR, considerado como a atmosfera ao nivel do mar. Como neste caso,
costuma-se adotar para o RAR as coordenadas T9=298,15K, Po=1atm, Y\;=0,765,
Y002=0,205, Y04=0,009, Y20=0,0199, Y0c02=0,000389, etc, onde Yl-0 ¢ a fracdo molar da
espécie quimica i em equilibrio como existente no RAR.

A exergia quimica também esta relacionada com a quantidade maxima de trabalho
realizavel, mas agora devido as diferencas de potenciais quimicos das espécies presentes
no sistema e os respectivos potenciais quimicos em equilibrio com o RAR. Como o RAR
inclui atmosfera gasosa em baixa pressao (1 atm), todas as espécies de interesse do
sistema ou processo encontram-se no RAR em equilibrio com a atmosfera RAR. Seus
potenciais quimicos podem entao ser calculados pela parte gasosa do RAR (mesmo que
existam no RAR majoritariamente como liquidos ou so6lidos). Na parte gasosa do RARa 1
atm e 25°C, estas espécies podem ser consideradas em mistura e como gas ideal,

condi¢do esta em que potenciais quimicos sao dados analiticamente por:
0
ud = u°(To, Py) + RTy In Yy (24)

Na equacdo (2.4) o sobrescrito “f,0” corresponde a condi¢do de gas ideal formado
puro a Ty e Pp. Na pratica, os potenciais quimicos das espécies presentes na corrente ja
estdo contabilizados na parcela da exergia fisica (equacao 2.3). Portanto, para se obter a
exergia quimica propriamente dita, deve-se subtrair os termos de potenciais quimicos
em equilibrio com o RAR proporcionais as fracdes molares das espécies na corrente.

Tem-se entao:

Ecp = —[2Y; 1"°(To, Py) + RTy X Y; In Y] (2.5)




Onde Y; é a fracdo molar da espécie i na corrente. Com as equagdes (2.4) e (2.5), é

possivel escrever a exergia quimica molar da seguinte forma:

Ech=—-CY, 1)) (2.6)

Adicionando-se valores de exergias fisicas e quimicas, tém-se os valores de exergia
molar de todas as correntes que atravessam a delimitacdo do processo, expressas em
numeros positivos em KJ/mol. Multiplicando-se as vazdes molares destas correntes
pelas respectivas exergias molares, encontram-se as taxas de exergia respectivas com
unidade de poténcia (kW). Agrupando-se as correntes do processo em entradas e saidas,

pode-se escrever:

EEntrada = Z(FETot)Cargas (2.7)
ESal’da = Z(FETot)Produtos (2.8)

Onde F expressa a vazao molar de uma corrente. Como dito anteriormente, as
correntes de energia mecanica pura (poténcias importadas ou exportadas associadas a
maquinas de processo) que atravessam a delimitacdo do processo sdo contabilizadas
como correntes nao materiais de exergia pura, com valores positivos como visto nas Egs.

(2.9) e (2.10):

Eg;ltrada = leRecebidol (2.9)
ESeiaq = Z|WProduzido| (2.10)

A taxa de exergia destruida no processo ¢ a taxa de trabalho perdido, que pode ser

demonstrado como sendo igual a taxa de criagdo total de entropia multiplicada pela

temperatura do RAR sendo, portanto, um termo sempre positivo mostrado na Eq. (2.11).

EDestrul’da = TOSGerada (2-11)




Pl

E comum encontrar na literatura balancos de exergia que contabilizam termos
relacionados a cargas térmicas trocadas com reservatérios de calor a temperatura
constante, ou seja, grandes sistemas isotérmicos (Saidur et al, 2010 e Cruz, 2010).
Porém, esses termos sdao conceituais, dado que em processos quimicos nunca ocorre
troca térmica envolvendo gigantescos reservatorios de calor, excetuando-se o RAR. Na
realidade, os processos que envolvem producao de calor como fornalhas e combustores
de caldeiras podem ser vistos como reatores quimicos que trocam calor com correntes e
o RAR. Com isso, todas as trocas térmicas envolvidas no processo podem ser reduzidas a
trocas entre equipamentos, correntes e o RAR ou entre correntes (condensadores,
refervedores, integracdes energéticas, etc.). Como na andlise exergética apresentada ja
se consideram todas as correntes e a influéncia do RAR, os termos de troca térmica com
grandes reservatoérios de calor nao serao considerados nessa Dissertacao.

O balango geral de exergia é dado pela equacdo (2.12) e serd justificado

analiticamente no Capitulo 4.

. W . W i
EEntrada + EEntrada - ESaida + Esa{da + EDestruida (2-12)
A eficiéncia exergética de um dado processo, ou de certa secdo do mesmo

delimitada por um contorno fechado, refere-se a fracdo da exergia de entrada que é

conservada como resultado da atuacao do processo, sendo dada por:

Esaida*ESgidq (2.13)

T Eentrada*Elntrada

Uma forma didatica de analisar resultados de processos que envolvam perdas,
como a destruicao da exergia, por exemplo, é utilizar o conceito de Diagrama de Sankey.
Este é um tipo especifico de diagrama onde a largura de cada seta é proporcional a
quantidade de fluxo da varidvel em questdo e setas que saem do fluxo principal indicam
perdas ou reciclos de exergia no processo. A Figura 16 apresenta um exemplo de
Diagrama de Sankey aplicado a uma planta de producao de energia por ciclo combinado

de gaseificacdo integrada, indicando todas as perdas existentes no processo (Giuffrida et

al, 2011).



coal (100)

comb. & heat losses (0.27)

intercooling (1.95)
slag release (1.16)
H,S removal (0.55)
condensate removal (0.91)

HT syngas cooling (21.43)

syngas pre-heating (3.92)
LT syngas cooling (3.45)

to air booster (4.63)
t.e.m. losses (1.49)

t.e.m. losses (0.74)

H,S stripping (2.45)
CT power (28.98) —— steam cycle power (24.66)
ASU (1.12) steam cycle condenser (34.16)

lock-hopper (1.08)

air booster (1.69) steam cycle cooling auxiliaries (0.34)

coal & slag handling, BOP, etc. (0.50)

net power (48.91)

Figura 16 - Diagrama de Sankey para um Ciclo Combinado de Gaseificacido Integrada

Fonte: Giuffrida et al. (2011)




3.1 Consumo energético

Diversos estudos vém sendo realizados sobre a questdo econémica-energética do
processo de absor¢do com MEA aplicado como tecnologia de Pés-Combustdo na CCS
(Versteeg e Rubin, 2011; Singh et al., 2003; Alie et al., 2005; Chapel et al., 1999; Abu-
Zahra et al,, 2007; Chang e Shih, 2005). A maioria dos trabalhos focou na reducdo da
energia térmica requerida para reduzir os custos gerais do processo.

A literatura mostra diferentes estimativas para a demanda de energia na etapa de
regeneracdo do processo de absorc¢do utilizando MEA. Chapel et al. (1999) estimaram
um valor de 4,2 GJ/tCO; absorvido, o que representa aproximadamente 36% do custo
operacional total. Singh et al. (2003) obtiveram uma demanda de energia de 3,8 GJ/tCO-
para uma planta de MEA que trata um gas exausto de uma termoelétrica de 400 MW
utilizando carvao como combustivel. Alie et al. (2005) obtiveram um valor minimo de
176 k]J/mol CO2 (4 GJ/tCO2) para uma razao molar de CO2 e MEA na solugdo rica entre
0,25 e 0,30. Fluor alega ter desenvolvido um processo baseado na tecnologia com MEA
que leva a significativas reducdes na demanda de energia para até 2,9 GJ/tCO2. Essa
expressiva reducdo é baseada em integracdo de processo e melhorias do solvente
(Reddy, 2008).

Esse alto custo de energia na coluna regeneradora faz com que o processo de
absorcao com MEA cause uma penalidade energética significativa na planta de geracao
de energia, pois normalmente o fluido de aquecimento do refervedor é uma parte do gas
que seria utilizado para gerar energia elétrica. E necessario entio desenvolver novas
alternativas que reduzam o consumo energético.

As frentes de estudo ja citadas visam a reduzir o gasto energético pela otimizacgdo
das variaveis operacionais para o fluxograma mais consolidado atualmente, que possui

uma coluna regeneradora convencional (Figura 15).




Outra maneira de abordar o problema é realizar modificacdes inovadoras nas duas
colunas, principalmente na regeneradora na qual ocorre o principal consumo de energia.
Jassim e Rochelle (2006) e Van Wagener e Rochelle (2011) propuseram diferentes
configuragdes nao usuais para a secdo de regeneracdo e obtiveram reducdes
significativas no consumo energético da planta. Dentre as sugestdes apresentadas pode-
se citar o uso de recompressdo de vapor de topo, coluna com secdes de pressdes

diferentes e coluna com aquecimento intermediario.

3.2 Alternativas do Processo

Este trabalho tem como foco a ultima abordagem citada, ou seja, sugerir novas
configuracdes para o processo convencional de absor¢ao de CO; com MEA de forma
tentar obter valores de consumo energético abaixo dos tradicionais (4 - 4,2 GJ/tCO2
removido).

As configuracdes do processo estudadas sao:

e Absorcao convencional (Caso Base)
e Absorg¢do com recompressao de vapor de topo (RVT)
e Absorcao com integracdo térmica na regeneradora (ITR)

e Turbo-absorgao (TA)

A absorc¢ao convencional ou Caso Base deve ser estudada para se estabelecer um
padrao de referéncia, o qual sera utilizado como base de comparacao visando a revelar
se a modificacao proposta foi eficaz do ponto de vista energético. O fluxograma do Caso

Base é apresentado na Figura 17.
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Figura 17 - Fluxograma do Processo de Absorc¢ido Convencional (Caso Base)




O processo RVT, apresentado na Figura 18, ndo utiliza um condensador de topo na
coluna regeneradora. Ao invés, o vapor de topo é comprimido, aumentando sua
temperatura e consequentemente sua entalpia, e utilizado como fluido quente do
refervedor, o que implica diretamente em uma economia de vapor d’agua. Em
consequéncia, parte deste vapor de topo sob pressdo é condensado, retornando ao topo
da coluna apo6s despressurizacdo, de forma a proporcionar refluxo interno de agua
necessario a integridade do solvente. Neste ponto é necessario um resfriador adicional
para ajustar a temperatura de refluxo.

A possivel vantagem desta configuracdo reside na hipétese que, apesar de
adicionar um compressor no sistema que ird exigir certa poténcia e investimento, a
carga térmica fornecida no aquecedor adicional é muito menor do que a carga térmica
consumida no refervedor do Caso Base. Portanto, em equivalente de calor, ocorre uma
reducao do consumo energético da planta. Outra vantagem da RVT é que o CO; de
exportacdo ja sai parcialmente comprimido do processo, o que reduz o consumo de

poténcia para destina-lo em dutos de alta pressao.




EXAUSTO

AGUA DE
RESFRIAMENTO

=
oe &
D

—

Figura 18 - Fluxograma do Processo de Absorc¢iao com Regenera¢cao RVT
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O fluxograma do processo com integracdo térmica regenerativa (ITR) é
apresentado na Figura 19. A ITR também utiliza a estratégia de recompressao de vapor
de topo, mas o seu conceito principal reside em “quebrar” a carga térmica total do
sistema via duas colunas regenerativas que permitem que o mesmo calor alimentado
seja usado duas vezes. A ITR utiliza uma coluna regeneradora especial dividida em duas
secdes que operam em pressdes diferentes e estdo em contato térmico apenas no
dispositivo metalico que as separa, ou seja, um trocador de calor de integracdo
energética que é ao mesmo tempo condensador de vapor de topo da secao inferior e
refervedor de fundo da se¢do superior. Desta forma o fundo da se¢do superior de baixa
pressdo é aquecido pelo vapor de topo da coluna inferior de alta pressao.

A carga de solvente rico a regenerar é dividida entre as duas se¢des de regeneragao
com mostrado na Figura 19. Desta forma, o calor alimentado no fundo da se¢do inferior é
praticamente transferido ao fundo da secao superior, reduzindo-se a carga térmica de
aquecimento total aproximadamente a metade, o que reduz o capital do refervedor da
ITR e leva a um consumo energético aproximadamente 50% inferior. Todavia para
evitar-se temperatura demasiado elevada que causaria decomposicao de MEA no fundo
da secdo inferior de alta pressao, é necessario que a secao superior opere em pressao
razoavelmente abaixo da atmosférica, ficando a se¢do inferior na faixa habitual de

pressdo da regeneracdo do Caso Base.
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Figura 19 - Fluxograma do Processo de Absor¢iao com Integracio Térmica Regenerativa (ITR)
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A dltima configuragdo sugerida ndo apresenta modificagdes na secdo de
regeneracdo, utilizando a mesma coluna convencional do Caso Base. A principal
diferenca do processo de Turbo-absorcao (TA) é que a secdo de absorcdo opera em uma
pressdao maior do que nos outros cenarios. Pressdes maiores favorecem o processo de
absorcao, o que para uma mesma porcentagem de remoc¢ao de COz, necessita de menor
taxa de circulacdo de solvente com consequente reducao da energia necessaria para
regeneracao.

0 gas exausto deve ser comprimido até a pressdo de trabalho da absorvedora e,
para ndo haver gastos externos de energia nessa maquina, ela é acionada por uma
turbina que utiliza uma mistura de gas pobre e vapor d’agua como fluido motriz. A
compressdo do gas exausto eleva sua temperatura, o que é desfavoravel no processo de
absorcdo. Portanto, ele é resfriado pelo gas pobre e este, em seguida, entra em contato
com uma corrente de vapor saturado de modo que essa mistura forneca uma variagao de
entalpia suficiente na sua expansao até a pressao atmosférica.

Esse processo é exemplificado na Figura 20.
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Figura 20 - Fluxograma do Processo com Turbo-Absor¢ao (TA)
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Os 4 diferentes processos trabalham com a mesma carga de gas exausto, que foi
definida como sendo o gas de combustdo da queima de um diesel pesado ou 6leo
combustivel. A razdo atomica H/C em tais combustiveis é préxima de 1 e, portanto, sua

reacdo de combustdo pode ser representada por:

C,H, +1,25n 0, - n CO, + 0,5n H,0

A composicdo do gas exausto é dada pela Tabela 6, onde se considera queima
completa com 100% de excesso de ar com umidade relativa de 50% (equivalente a

1,59% em mol de H20 no ar).

Tabela 6 - Composicio da carga de gas exausto de todos os processos

Componente | Fracdao molar
CO2 0,0810
H-0 0,0561
N2 0,7616
02 0,1013

Neste trabalho ja se considera que os gases de combustdo foram resfriados de
alguma forma, devido a possiveis integracdes energéticas nas plantas de energia,
chegando a unidade de remoc¢do de COz na temperatura de 50°C. Além disso, considera-
se que este gas exausto ja tenha passado por algum tratamento prévio para remocao de
SOx e NOx formados na queima. Outras caracteristicas da carga de gas exausto sdo

apresentadas na Tabela 7.

Tabela 7 - Propriedades da carga de gas exausto de todos os processos

Propriedade Valor
Temperatura (°C) 50
Pressdo (bar) 1
Vazdo (Nm3/h) 1.000.000

Outras defini¢des comuns a todos os fluxogramas se fazem necessarias para tornar
possivel uma comparacao dos gastos energéticos. Essas premissas restantes sdo

mostradas na Tabela 8.




Tabela 8 - Lista de premissas comuns a todos os processos

Premissa Valor
Numero de pratos tedricos na coluna regeneradora 25
Concentracdo de MEA na solugdo pobre (% p/p) 20
Quantidade removida de CO; da carga (%) 95
Temperatura de saida do gas rico em CO; (°C) 35
Approach minimo de temperatura nos trocadores de calor (°C) 10

Make-up de MEA em estado estacionario ~

Eficiéncia politrépica de compressores (%) 75

Eficiéncia politropica de turbinas (%) 75
HYSYS
Amine Package

Modelo termodinamico no Loop de Captura de CO;

Modelo termodinamico para correntes fora do Loop de Captura de CO; PR-EOS

Modelo termodinamico para correntes despressurizadas no Reservatorio
Ambiental de Referéncia (RAR)

Agua de resfriamento

PR-EOS ~ Géas Ideal

Pressdo (bar) 4
Temperatura de entrada (°C) 25
Temperatura de saida (°C) 40
Vapor para aquecimento - vapor d’agua saturado

Pressdo (bar) 10
Temperatura de entrada (°C) 180

3.3 Metodologia de comparacao dos fluxogramas

Para tornar possivel a comparacdo do consumo energético dos processos
sugeridos, é preciso que todos os dados estejam na mesma base. No caso dos processos
que utilizam compressores e bombas €é necessario converter as poténcias em
equivalente de taxa de calor, para poder contabilizar o total térmico equivalente
requerido pelo processo em questao.

Além disso, é importante notar que devido as diferengas nas configuragoes, cada
processo trabalhara com uma temperatura do refervedor diferente. Dessa forma, deve-
se tomar como base a temperatura do refervedor do Caso Base e, através dela, e da
Segunda Lei da Termodinamica, encontrar equivalentes de calor para todos os outros

processos. As metodologias sdao descritas a seguir.




3.3.1 Conversao de trabalho em calor

A energia total exigida nos processos deve levar em consideragdo nao somente a
carga térmica do refervedor, mas também os gastos com energia mecanica (poténcia de
bombas e compressores). Com isso, é preciso trazer todas as informa¢des para uma
mesma base de comparacao, que neste caso sera na forma de equivalente de calor pela
Segunda Lei da Termodinamica. Para realizar essa conversao admite-se uma maquina de
Carnot operando entre 2 reservatdrios, um quente na temperatura T1 e outro frio na

temperatura T2, como apresentado na Figura 21.

Ti > T2

Figura 21 - Maquina de Carnot

Admitindo-se um Ciclo de Carnot composto de 4 etapas (compressdo adiabatica,
expansao isotérmica, expansdo adiabatica e compressio isotérmica), pode-se

demonstrar a seguinte relagao:

al _ lQal
T (3.1)

Além disso, no ciclo o fluido de trabalho da maquina de Carnot absorve calor |Q,],
de um reservatorio quente, produz uma quantidade liquida de trabalho |W|, descarta
calor |Q,| e retorna ao seu estado inicial. Com isso, a Primeira Lei da termodindmica diz

que:

(W = |Q1| - |Q2| (3-2)




Substituindo-se a equacgao (3.2) na (3.1), chega-se a seguinte expressao:

T2 (3.3)

Neste estudo, a conversdo de trabalho em calor é baseada em um Ciclo de Carnot
onde calor é entregue em uma temperatura 10°C acima da temperatura do refervedor da
coluna regeneradora e o reservatoério frio esta a uma temperatura de 40°C compativel
com o uso de agua de resfriamento. Esta abordagem pode ser encontrada na literatura
(Jassim e Rochelle, 2006 e Van Wagener e Rochelle, 2011). Com isso, adaptando-se a
equacao (3.3) e lembrando que as temperaturas devem estar em uma escala

termodinamica, tem-se:

w
QEquivalente = 1 313,15 (3.4)
Trefervedor("0)+283,15

A equacdo (3.4) sera utilizada em todos os quatro processos apresentados para

transformar as trocas de energia mecanica em equivalentes de cargas térmicas.

3.3.2 Equivalente de calor

As modificagdes propostas nos fluxogramas, em conjunto com as especificacdes
desejadas, fazem com que inevitavelmente a temperatura do refervedor da coluna
regeneradora seja diferente em cada caso. Este fato é importante, pois para que se possa
fazer uma comparacao energética entre os processos, todos os cenarios devem estar na
mesma base, que sera definida como sendo a temperatura do refervedor do Caso Base.

E neste ambito que se deve aplicar o conceito de equivalente de calor para
transformar o calor necessario no refervedor da coluna regeneradora, a uma dada
temperatura, em calor para um refervedor que opera na temperatura respectiva do Caso
Base. Isto pode ser feito imaginando-se duas Maquinas de Carnot diferentes, que operam

com reservatdrios quentes a temperaturas diferentes, mas que produzem a mesma




quantidade de trabalho e possuem reservatdrios frios iguais. Esse cendrio é apresentado

na Figura 22.

T
Q1

Ti > T2 —
T1 > T2
Q2

T2

Figura 22 - Esquema do equivalente de calor

A equacdo do primeiro Ciclo de Carnot ja foi apresentada pela equacdo (3.3).

Analogamente, pode-se escrever uma equacao para o segundo ciclo.

(3.4)

Para que ambas as maquinas sejam equivalentes, elas devem produzir a mesma

quantidade liquida de trabalho (W). Substituindo-se a equacao (3.4) na (3.3), pode-se

chegar a seguinte expressao:

0 =0 )3 (35)

Para aplicar este conceito no trabalho, novamente faz-se uso das consideragdes
apresentadas no item 3.3.1. Sdo elas: temperatura do reservatério frio de 40°C e

temperatura do reservatorio quente 10°C acima da temperatura do refervedor. Com

isso, a partir da equacdo (3.5), tem-se:




Tref’pTOCi(oc)_30 ] [TTef.CasoBase(OC)+283,15
Tref,proci(oc)+283,15

(3.6)

QEquiv,CasoBase = Qref,proci Tref casoBase(°C)—30

A equacao (3.6) sera utilizada para converter o calor necessario no refervedor da
coluna regeneradora dos cenarios RVT, ITR e TA em calor equivalente na temperatura

do refervedor do Caso Base.

3.4 Avaliacdo energética das alternativas

As simulacdes de cada fluxograma foram realizadas no software Aspen HYSYS
(Aspentech) seguindo as premissas adotadas no item 3.2 e utilizando-se o pacote de
aminas do simulador como modelo termodinamico. Existem variaveis de projeto dos
processos que sao muito importantes e que devem ser definidas criteriosamente, pois
causam um impacto direto no consumo energético da planta e podem afetar
injustamente as comparagdes. Por este motivo, elas devem, se possivel, ser definidas de
forma similar para todas as alternativas de processo em comparacao.

Neste estudo foram identificadas duas variaveis de projeto com maior influéncia
no desempenho energético dos processos.; sdo elas o nimero do prato de entrada do
solvente rico na coluna regeneradora e o Loading (razao mol COz/ mol MEA) da corrente
de solugao pobre que é gerada no fundo da mesma regeneradora e retorna a absorc¢ao. O
valor do Loading pobre é importante no desempenho de consumo energético de
processos de absor¢ao com aminas. A primeira vista, poder-se-ia pensar que a operagao
com zero Loading no solvente regenerado seria vantajosa, pois diminuiria a taxa de
circulacio de solvente. Mas ocorre exatamente o contrario: E recomendado que nio se
exija zero Loading na solucdo regenerada ja que isto for¢a aumentos desnecessarios no
consumo térmico do processo e acelera a degradacao quimica do solvente. Ou seja, é
recomendado que o solvente pobre recircule com Loading acima de zero e abaixo de 0,3
mol/mol, enquanto o solvente rico que deixa a absorc¢do o faga com Loading préximo ou

acima de 0,5 mol/mol.




3.4.1 Absorcao convencional (Caso Base)

Tomando-se primeiramente o processo do Caso Base, foi realizado um estudo da
variacdo do prato de carga da regeneradora, para um Loading da solucdo pobre
constante e igual a 0,2 mol/mol, sendo observado o impacto na quantidade de energia
necessaria para atingir a especificacdo de remoc¢do de COz. A Figura 23 apresenta o

resultado desta busca para o Caso Base.
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Figura 23 - Otimizacao do prato de carga da coluna regeneradora - Caso Base

Como pode ser visto na Figura 23, o prato de carga que proporciona o menor
consumo energético é o prato 2. Portanto, este foi tomado como defini¢do para todas as

simula¢des subsequentes.

Em seguida, foi realizada a busca do valor 6timo do Loading da solug¢do pobre

também no processo do Caso Base, conforme visto pela Figura 24.




b P e >
[N} w IS w

GJ/tCO,removido

P
[

4

0,19 0,2 021 0,22 0,23 0,24 0,25 0,26 0,27 0,28
Loading da solugdo de amina pobre (mol CO,/mol MEA)

Figura 24 - Otimizacao do Loading de Amina Pobre - Caso Base

E possivel observar-se claramente na busca do Loading pobre 6timo um ponto de
minimo no gasto energético da regeneracdo para Loading da solucao pobre igual a 0,21
mol/mol. Esta especificagdo leva a um consumo de 4,11 GJ por tonelada de CO:
removido, valor este que esta dentro da faixa comumente apresentada na literatura,
como ja discutido no item 3.1.

Apés os ajustes de prato de carga de regeneracao e Loading de solvente pobre, a
Tabela 9 apresenta as principais propriedades das correntes do Caso Base, com
numeracdo baseada na Figura 17. O Leitor deve dedicar especial aten¢do aos valores de
pressdo e temperatura das correntes, ndo apenas deste, mas de todos os fluxogramas,

pois revelam aspectos chaves das varias alternativas de processamento.




Tabela 9 - Propriedades das Correntes - Caso Base

. Vazao Vazdo Fracdo | Fracao | Fracao | Fracdo | Fracdo | Fracao

Corrente Tem;zoe(l:')a tura PE;Z?;IO massica molar molar | molar | molar | molar | molar | molar

(kg/h) | (kmol/h) CO; N 0, H,0 MEA | Argoénio

1 50,0 1 54411 1859 0,0810 | 0,7521 | 0,1012 | 0,0561 0 0,0096

2 49,5 1 49924 1817 0,0042 | 0,7697 | 0,1036 | 0,1127 0 0,0098
3 44,4 1 160332 7328 0,0341 0 0 0,8967 | 0,0692 0
4 44,4 2 160332 7328 0,0341 0 0 0,8967 | 0,0692 0
5 105,2 2 160332 7328 0,0341 0 0 0,8967 | 0,0692 0
6 103,9 2 9986 347 0,4123 | 0,0001 0 0,5873 | 0,0002 0
7 35,0 2 160332 7328 0,0341 0 0 0,8967 | 0,0692 0
8 35,0 2 6373 147 0,9710 | 0,0003 | 0,0001 | 0,0286 0 0
9 35,0 2 3612 200 0,0009 0 0 0,9987 | 0,0004 0
10 119,7 2 165907 7789 0,0178 0 0 0,9167 | 0,0656 0
11 120,2 2 11947 608 0,0525 0 0 0,9414 | 0,0061 0
12 120,2 2 153959 7180 0,0148 0 0 0,9146 | 0,0706 0
13 54,6 2 153959 7180 0,0148 0 0 0,9146 | 0,0706 0
14 25,0 2 1911 106 0 0 0 1 0 0
15 54,2 2 155871 7286 0,0146 0 0 0,9158 | 0,0696 0
16 35,0 2 155871 7286 0,0146 0 0 0,9158 | 0,0696 0
17 35,0 1 155871 7286 0,0146 0 0 0,9158 | 0,0696 0
18 25,0 4 185124 10276 0 0 0 1 0 0
19 40,0 4 185124 10276 0 0 0 1 0 0
20 25,0 4 153241 8506 0 0 0 1 0 0
21 40,0 4 153241 8506 0 0 0 1 0 0
22 180,0 10 12814 711 0 0 0 1 0 0
23 180,0 10 12814 711 0 0 0 1 0 0

3.4.2 Absorc¢do com recompressao de vapor de topo (RVT)

O ajuste do processo RVT também considerou a carga da coluna regeneradora

(corrente que vem da coluna absorvedora - corrente 5) entrando no segundo estagio,

devido ao bom resultado que trouxe para a coluna regeneradora do Caso Base. Com isto,

partiu-se para a execucdo da busca do Loading pobre 6timo como apresentado na Figura

25. Novamente, como ocorreu no Caso Base, percebe-se um minimo de consumo

energético de regeneracdo para um valor de Loading da solu¢do pobre de 0,325 mol/mol

que acarreta em um gasto de 3,54 GJ/tCO2 removido. Este valor de consumo energético




ja se encontra bem abaixo da faixa usualmente praticada, mostrando que o processo RVT
€ promissor no quesito energético.

Fixado o valor do Loading pobre buscou-se o estagio de carga da coluna
regeneradora de forma a verificar se realmente o estagio 2 é o melhor para o cenario
RVT. A Figura 26 apresenta a busca e confirma a escolha do estagio 2 como o mais

indicado.
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Figura 25 - Otimizac¢ao do Loading de Amina Pobre - Processo RVT
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Figura 26 - Otimizacao do prato de carga da coluna regeneradora - Processo RVT

A Tabela 10 apresenta as principais propriedades das correntes do processo RVT,
com numerac¢do baseada na Figura 18. Esta tabela revela que a coluna regeneradora RVT
opera em pressao subatmosférica (0,5 bar abs) com razdo de compressao do vapor de
topo igual a 2 que o coloca a 147,5°C, portanto em condi¢cdo de aquecer o fundo da
regeneradora subatmosférica que ferve a 81,7°C. A viabilidade deste aquecimento é

confirmada pela temperatura de 91,7°C do condensado do vapor de topo (corrente 8).




Tabela 10 - Propriedades das Correntes - Processo RVT

. Vazao Vazdo Fracdo | Fracao | Fracao | Fracdo | Fracdo | Fracao
Corrente Tem;zoe(l:')a tura PE;Z?;IO massica molar molar | molar | molar | molar | molar | molar
(kg/h) | (kmol/h) CO; N 0, H,0 MEA | Argoénio
1 50,0 1 54411 1859 0,0810 | 0,7521 | 0,1012 | 0,0561 0 0,0096
2 35,2 1 47869 1702 0,0046 | 0,8215 | 0,1105 | 0,0528 0 0,0105
3 45,5 1 270732 12362 0,0342 0 0 0,8962 | 0,0696 0
4 71,8 1 270732 12362 0,0342 0 0 0,8962 | 0,0696 0
5 70,1 0,5 270732 12362 0,0342 0 0 0,8962 | 0,0696 0
6 68,5 0,5 9919 344 0,4162 | 0,0002 | 0,0001 | 0,5835 | 0,0001 0
7 147,5 1 9919 344 0,4162 | 0,0002 | 0,0001 | 0,5835 | 0,0001 0
8 91,7 1 9919 344 0,4162 | 0,0002 | 0,0001 | 0,5835 | 0,0001 0
9 35,0 1 9919 344 0,4162 | 0,0002 | 0,0001 | 0,5835 | 0,0001 0
10 35,0 1 6452 152 0,9431 | 0,0005 | 0,0001 | 0,0562 0 0
11 35,0 1 3467 192 0,0004 0 0 0,9994 | 0,0001 0
12 35,0 0,5 3467 192 0,0004 0 0 0,9994 | 0,0001 0
13 81,4 0,5 277065 12868 0,0242 0 0 0,9087 | 0,0670 0
14 81,7 0,5 12786 658 0,0489 0 0 0,9474 | 0,0037 0
15 81,7 0,5 264279 12210 0,0229 0 0 0,9067 | 0,0705 0
16 81,8 1 264279 12210 0,0229 0 0 0,9067 | 0,0705 0
17 55,7 1 264279 12210 0,0229 0 0 0,9067 | 0,0705 0
18 35,0 1 264279 12210 0,0229 0 0 0,9067 | 0,0705 0
19 25,0 4 334685 18578 0 0 0 1 0 0
20 40,0 4 334685 18578 0 0 0 1 0 0
21 25,0 4 145212 8061 0 0 0 1 0 0
22 40,0 4 145212 8061 0 0 0 1 0 0
23 180,0 10 13871 770 0 0 0 1 0 0
24 180,0 10 13871 770 0 0 0 1 0 0

3.4.3 Absor¢do com integracao térmica na regeneradora (ITR)

Passando-se ao processo com Integracdo Térmica Regenerativa (ITR), também foi

feita uma otimizacdo do Loading pobre, mas nao foi seguido o mesmo critério de prato

de carga dos casos anteriores, ja que a coluna regeneradora é aqui bem diferente.

Comparativamente aos demais, o processo ITR apresenta maiores dificuldades de

convergéncia, devido a sua maior complexidade associada ao lagco de integracdo térmica

das duas se¢des de regeneracao. Por esta razdo, os pratos de carga de cada secao de




regeneracao foram definidos a partir dos respectivos topos como aqueles para os quais
foi obtida convergéncia mais facilmente. Para a se¢do superior de baixa pressao a carga
de solvente rico deve entrar no estagio 4, enquanto que na secao inferior de alta pressao
a carga de solvente rico deve entrar no estadgio 6. A Figura 27 apresenta a busca

realizada para o Loading pobre, valor este que é comum as duas se¢des de regeneragao.
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Figura 27 - Otimizacio do Loading Pobre - Processo Integraciao Térmica Regenerativa (ITR)

Nao foi possivel aumentar-se o valor do Loading pobre acima do apresentado na
Figura 27 devido a perda de convergéncia. Portanto, o ultimo ponto da busca foi adotado
como 6timo, correspondendo a um Loading de 0,356 mol/mol com consumo energético
de 3,20 GJ/tCO2. O processo ITR apresenta, entdao, consumo energético inferior ao do
processo RVT, que ja havia apresentado um resultado satisfatério.

A Tabela 11 apresenta propriedades das correntes ITR com numerac¢ao na Figura

19. Alguns fatos da Tabela 11:

e Pressao de 0,5 bar abs na secdo superior de regeneracdo, cujo fundo ferve a

77,5°C e cujo topo sai na sucgdo da RVT a 73,2°C com 28,53% de COz;



Topo da secdo superior da ITR sendo comprimido com razdo de RVT 2 até 155°C,
quente o bastante para acionar o aquecimento no refervedor de fundo da se¢do
inferior da ITR cujo conteudo ferve a 99,5°C;

Condensado de alta pressdo do refervedor RVT da se¢do de fundo, com 109,5°C,
garantindo viabilidade na troca térmica deste refervedor, cuja ebulicdo interna
ocorre a 99,5°C;

Pressdo de 1 bar na secdo inferior de regeneracao, cujo fundo ferve a 99,5°C e
cujo vapor do primeiro estagio que cede calor ao fundo da se¢do superior, esta a
83,8°C (ndo representado na Figura 19), garantindo viabilidade na troca térmica.

0 vapor de topo da se¢do inferior da ITR sai da coluna a 35,1°C.




Tabela 11 - Propriedades das Correntes - Processo Integracio Térmica Regenerativa (ITR)

. Vazao Vazdo Fracdo | Fracao | Fracao | Fracdo | Fracdo | Fracao

Corrente Tem;zoe(l:')a tura PE;Z?;IO massica molar molar | molar | molar | molar | molar | molar

(kg/h) | (kmol/h) CO; N 0, H,0 MEA | Argoénio

1 50,0 1 54411 1859 0,0810 | 0,7521 | 0,1012 | 0,0561 0 0,0096

2 351 1 48009 1705 0,0065 | 0,8199 | 0,1103 | 0,0528 0 0,0105
3 43,4 1 325502 14872 0,0344 0 0 0,8965 | 0,0691 0
4 78,3 1 325502 14872 0,0344 0 0 0,8965 | 0,0691 0
5 78,3 1 162751 7436 0,0344 0 0 0,8965 | 0,0691 0
6 73,6 0,5 162751 7436 0,0344 0 0 0,8965 | 0,0691 0
7 78,3 1 162751 7436 0,0344 0 0 0,8965 | 0,0691 0
8 73,2 0,5 3438 135 0,2853 | 0,0004 | 0,0001 | 0,7142 0 0
9 155,0 1 3438 135 0,2853 | 0,0004 | 0,0001 | 0,7142 0 0
10 109,5 1 3438 135 0,2853 | 0,0004 | 0,0001 | 0,7142 0 0
11 35,0 1 3438 135 0,2853 | 0,0004 | 0,0001 | 0,7142 0 0
12 35,0 1 1738 41 0,9422 | 0,0012 | 0,0003 | 0,0562 0 0
13 35,0 1 1699 94 0,0004 0 0 0,9996 0 0
14 35,0 0,5 1699 94 0,0004 0 0 0,9996 0 0
15 351 1 4715 111 0,9427 | 0,0005 | 0,0001 | 0,0568 0 0
16 98,9 1 169976 7927 0,0239 0 0 0,9109 | 0,0652 0
17 99,5 1 11940 602 0,0627 0 0 0,9326 | 0,0047 0
18 99,5 1 158036 7325 0,0207 0 0 0,9092 | 0,0701 0
19 77,5 0,5 161013 7395 0,0294 0 0 0,9011 | 0,0695 0
20 77,5 1 161013 7395 0,0294 0 0 0,9011 | 0,0695 0
21 88,7 1 319048 14721 0,0251 0 0 0,9051 | 0,0698 0
22 53,6 1 319048 14721 0,0251 0 0 0,9051 | 0,0698 0
23 35,0 1 319048 14721 0,0251 0 0 0,9051 | 0,0698 0
24 25,0 4 360822 20029 0 0 0 1 0 0
25 40,0 4 360822 20029 0 0 0 1 0 0
26 25,0 4 71373 3962 0 0 0 1 0 0
27 40,0 4 71373 3962 0 0 0 1 0 0
28 180,0 10 12852 713 0 0 0 1 0 0
29 180,0 10 12852 713 0 0 0 1 0 0




3.4.4 Turbo-absorc¢ao (TA)

O processo de Turbo-Absor¢do (TA) trabalha com uma pressdo na coluna
absorvedora mais alta do que nos outros processos. A absor¢do do gas é favorecida a
altas pressoes e, portanto, a mesma coluna especifica facilmente o gas tratado. De forma
a obter a mesma fragdo de remogao de CO2 de 95% como nos outros cenarios, o nimero
de estagios da coluna absorvedora TA foi reduzido para 10.

De forma a facilitar a otimizacdo do Loading pobre do processo TA, primeiramente
definiu-se a entrada da carga de solvente rico na coluna regeneradora como sendo no
estagio 4. Isto ocorreu porque inicialmente a entrada desta carga no prato 2, como feito
nas regeneradoras do Caso Base e RVT, apresentava problemas de convergéncia. A

Figura 28 apresenta o comportamento da busca de Loading pobre 6timo para TA.
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Figura 28 - Otimizacao do Loading Pobre - Processo Turbo-Absor¢ao (TA)

Como mostrado na Figura 28, o valor 6timo do Loading pobre é de 0,29 mol/mol
resultando em consumo energético de 3,9 GJ/tCO;. Implementa-se em seguida a busca
de um possivel prato 6timo de carga de solvente rico de modo a tentar reduzir ainda

mais o consumo energético. Essa andlise é apresentada na Figura 29.
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Figura 29 - Otimizacao do Prato de Carga da Regeneradora - Processo Turbo-Absor¢ao (TA)

De acordo com esta dltima busca, o estagio mais adequado para a carga da coluna
regeneradora, no processo TA, seria o primeiro, resultando um valor de consumo
energético de 3,84 GJ/tCO2 removido. Este consumo de energia é maior do que nos
processos RVT e de ITR, mas se encontra abaixo do correspondente valor do Caso Base.

A Tabela 12 apresenta as principais propriedades das correntes do processo TA

com numerac¢do baseada na Figura 20. Alguns fatos da Tabela 12:

e O turbo-compressor alimenta gas rico a 4 bar abs na coluna de absorcao. Este gas
aquece com a razdo de compressao 4 até 256,5°C sendo resfriado pelo gas pobre
de topo da absorc¢do a 35,2°C, que é, por sua vez, aquecido a 246,5°C. Este gas
pobre, pressurizado e quente, recebe inje¢do de vapor saturado a 10 bar para
refor¢o no acionamento da turbo-compressao.

e 0 gas rico sob pressdo a 4 bar entra no fundo da absorvedora a 78,9°C sendo

resfriado por contato direto com a solu¢ao de MEA que deixa a absorc¢ao a 51,6°C;




Tabela 12 - Propriedades das Correntes - Processo Turbo-Absor¢ao (TA)

. Vazao Vazdo Fracdo | Fracao | Fracao | Fracdo | Fracdo | Fracao

Corrente Tem;zoe(l:')a tura PE;Z?;IO massica molar molar | molar | molar | molar | molar | molar

(kg/h) | (kmol/h) CO; N 0, H,0 MEA | Argoénio

1 50,0 1 54411 1859 0,0810 | 0,7521 | 0,1012 | 0,0561 0 0,0096
2 256,5 4 54201 1859 0,0810 | 0,7616 | 0,1013 | 0,0561 0 0
3 78,9 4 54201 1859 0,0810 | 0,7616 | 0,1013 | 0,0561 0 0
4 35,2 4 46418 1634 0,0047 | 0,8667 | 0,1152 | 0,0134 0 0
5 246,5 4 46418 1634 0,0047 | 0,8667 | 0,1152 | 0,0134 0 0
6 180,0 10 32194 1787 0 0 0 1 0 0
7 197,9 4 78611 3421 0,0022 | 0,4139 | 0,0550 | 0,5288 0 0

8 88,2 1 78815 3420 0,0022 | 0,4087 | 0,0550 | 0,5288 0 0,0052
9 51,6 4 248152 11399 0,0322 0 0 0,9001 | 0,0677 0
10 89,6 4 248152 11399 0,0322 0 0 0,9001 | 0,0677 0
11 87,5 1 248152 11399 0,0322 0 0 0,9001 | 0,0677 0
12 88,2 1 10525 375 0,3813 | 0,0008 | 0,0002 | 0,6152 | 0,0025 0
13 75,0 1 248152 11399 0,0322 0 0 0,9001 | 0,0677 0
14 75,0 1 2591 142 0,0002 0 0 0,9933 | 0,0065 0
15 75,0 1 7934 234 0,6122 | 0,0013 | 0,0003 | 0,3860 | 0,0001 0
16 35,0 1 7934 234 0,6122 | 0,0013 | 0,0003 | 0,3860 | 0,0001 0
17 99,2 1 253521 11839 0,0223 0 0 0,9123 | 0,0655 0
18 99,6 1 13303 674 0,0590 0 0 0,9364 | 0,0046 0
19 99,6 1 240218 11166 0,0200 0 0 0,9108 | 0,0691 0
20 99,7 4 240218 11166 0,0200 0 0 0,9108 | 0,0691 0
21 61,7 4 240218 11166 0,0200 0 0 0,9108 | 0,0691 0
22 25,0 4 150 8 0 0 0 1 0 0
23 61,7 4 240369 11174 0,0200 0 0 0,9109 | 0,0691 0
24 35,0 4 240369 11174 0,0200 0 0 0,9109 | 0,0691 0
25 25,0 4 395864 21974 0 0 0 1 0 0
26 40,0 4 395864 21974 0 0 0 1 0 0
27 25,0 4 97861 5432 0 0 0 1 0 0
28 40,0 4 97861 5432 0 0 0 1 0 0
29 25,0 4 62501 3469 0 0 0 1 0 0
30 40,0 4 62501 3469 0 0 0 1 0 0
31 180,0 10 14474 803 0 0 0 1 0 0
32 180,0 10 14474 803 0 0 0 1 0 0




A Tabela 13 apresenta um resumo dos resultados das otimiza¢des realizadas.

Tabela 13 - Comparacio energética dos processos

Processo Loading da solucdo pobre | Consumo energético
(mol COz/mol MEA) (GJ/tCO; removido)

Caso Base 0,210 4,11

RVT 0,325 3,54

ITR 0,356 3,20

TA 0,290 3,84




Este capitulo apresenta uma andlise exergética das alternativas de processo
discutidas de forma a observar as perdas de exergia em cada uma delas. O
desenvolvimento da metodologia é baseado em principios da Termodinamica, como a
Primeira e Segunda Leis, e principios de conservagao, como balang¢o de volume, entropia

e de massa das espécies quimicas.

4.1 Definicao de exergia

A exergia pode ser definida como o maximo trabalho realizavel a partir de uma
fonte com relagio a um Reservatério Ambiental de Referéncia (RAR). O RAR
corresponde a atmosfera ao nivel do mar, em equilibrio interno, possuindo coordenadas
Py (1 atm), Ty (25°C) e Y (fragdo molar das espécies quimicas em equilibrio presentes
no RAR). A composicdo desta atmosfera idealizada foi considerada com 2% em mol de
agua (atmosfera ndo totalmente saturada em agua a 25°C, pois no planeta Terra a
umidade do ar varia de 0% a 5% em mol ao nivel do mar, sendo mais comuns os niveis

de menor umidade), sendo apresentada na Tabela 14.

Tabela 14 - Composicao da atmosfera (RAR)

Componente | Fracao molar
N 0,765195
02 0,205264
H,0 0,02

CO2 0,000389
Argonio 0,009153

O RAR é um sistema de baixa exergia especifica que permite que trabalho seja
extraido de uma fonte considerada caso esta nao esteja em equilibrio com ele. Nestas
interacdes o RAR atua como um reservatério térmico, mecanico e quimico para a fonte.

A quantidade de trabalho maxima é extraida quando a fonte em questao e o RAR entram




em equilibrio via transformacdo reversivel. Exergia é, entdo, uma nog¢do associada a
conjuncdo de uma fonte e o RAR (Simpson e Edward, 2011).

De forma a realizar a analise exergética dos processos de captura de CO2 de gas
exausto, sera abordada a definicdo formal de exergia para um sistema aberto (i.e. com
correntes de entrada e de saida e em regime estacionario, representado pelo esquema
da Figura 30. Nessa figura, todas as trocas de energia que ocorrem sao entendidas do

ponto de vista do sistema (trabalho positivo se produzido e calor positivo se recebido).

Sistema

Estado Estacionario

Figura 30 - Representacio do Sistema Aberto Geral para Analise Exergética com Trocas de
Calor, Trabalho Volumétrico, Trabalho de Eixo, e Massa (trocas do ponto de vista do sistema)

O sistema admite multiplas correntes materiais de entrada (Fj, F3, ..., Fus) e de saida

(K1, K3, ..., Knps)- O sistema interage com “nc” reservatorios de componentes (Ry, Rz, ..., Rnc),
0 . ~

onde cada um desses, Ry, tem volume constante e coordenadas To e ;. Na interagdao do

sistema com o reservatério de componente Ry, apenas o componente “k” é trocado em

certa taxa, havendo simultaneamente um fluxo de energia =) entre o sistema e

reservatdrio em associacao a troca de massa. O sistema também interage com um

reservatdrio de volume, Ry, de entropia constante na pressdo Py (1 atm), com o qual




efetua apenas trocas adiabéticas de volume envolvendo taxa de trabalho W, Por fim, o
sistema interage termicamente com um reservatoério de calor ambiental, Ry, de volume
constante na temperatura Ty (25°C) através da troca de calor Q,.

O RAR deve ser entendido como a unido de todos esses reservatorios apresentados
no exterior do sistema, ja que todos estes reservatérios podem ser unidos sem ocorrer
conflitos de desequilibrio nos seus parametros (i.e. podem ser unidos em equilibrio,
porque temperaturas e pressdes nao conflitam e porque os potenciais quimicos “k” nos
reservatdrios de componentes sdo exatamente iguais aos preconizados para o RAR nas

composicoes da Tabela 14, por exemplo):
RAR = Ry URy U (U Ry) (4.1)
Sendo assim, o sistema interage com o RAR apenas, recebendo suas correntes de
entrada, gerando as de saida e produzindo ou consumindo trabalho mecanico.

A Primeira Lei da Termodinamica escrita em taxas para o sistema apresentado

mostra que:
Z?pSKjHKj = Z?st}'HFj + XS B + Qo — W — Wy (4.2)

Utilizando-se a forma diferencial da energia interna (conhecida como Relacdo

Fundamental), as equagdes de operacao dos reservatorios sao:

U®W = T, $®RW = _5, | VE = 0 (4.3)
URY) = —_p V@) =, , SR = (4.4)
ORI = 7o S®O 4 ONFR = _5, (k=1..nc) (4.5)

Substituindo-se as equacdes (4.3), (4.4) e (4.5) na (4.2), obtém-se:

ST Kill, — X0 FHp, + To(S®M + 30¢, S®O) 4 3me pd N —py ) = 17 (4.6)

j



A equacdo (4.6) expressa a Primeira Lei para o sistema aberto em termos de taxas
de variacdo de propriedades de reservatdrios. Como o volume total do Universo é

constante, a taxa de criacdo de volume é nula:
Qy = VS + VED 4 V@) L 30e YR SIS EG LIPS G 20 (47)
Onde Vs¥s, V(Ru) e (RK) s30 iguais a zero por estes serem rigidos. Portanto, tem-se:
VE) = YRV — TP K Vi, (4.8)
Substituindo-se a equacao (4.8) na (4.6) chega-se a:

SP° Ky (Hi, + PoVi,) = 57 Fy (Hi, + Polg, ) + To(S® + The, S®0) 4+ 53 ydN = -y (4.9)

Analogamente a Eq. (4.7), € possivel escrever-se a taxa de criacdao de entropia no

Universo associada a configuracao da Figura 30, através de um balango:
Qg =85 + SR 4 SRu)  yue §Ri) — z}lf FiSp, + 277 K;Sk; (4.10)
Onde S®#) = —Q, /T, enquanto SFv) e §5% s30 iguais a zero, o primeiro por estar

associado a reservatoério adiabatico, uniformizado, limitado a interagdes volumétricas e

o segundo pelo estado estacionario. Entdo, tem-se:
Q5 = S®m 4 y0e, SR — Y E S, + VP K Sy, (4.11)
Analogamente, a taxa de criacdo da espécie “k” no Universo é dada por:

O = N+ NF =SB Yp + 5P KjYi, (4.12)




= SYS s . . . ;. . .
Ora, Nky é identicamente nulo pelo estado estacionario do sistema. Resta concluir

sobre 2. Neste sentido, mesmo que ocorram rea¢des quimicas no sistema, o que leva a
alteracao das quantidades da espécie “k” no Universo, serd admitido que a taxa de
criagdo no Universo de todas as espécies “k”, {2, sdo iguais a zero. Pode-se mostrar que
isso ndo afetara o resultado final da definicdo da exergia desde que os reservatdrios de
componentes estejam em equilibrio quimico entre si, ndo sendo possivel entdo obter
poténcia mecanica apenas com eles. O RAR é a unido de todos os reservatorios e
absolutamente tudo dentro do RAR encontra-se em equilibrio. Portanto os reservatoérios
{R1, R3,...,Rnc} estdo quimicamente equilibrados de forma a serem unidos pacificamente
na criacado do RAR. Isto faz com que ao ocorrer uma reagdo quimica no sistema (que
destréi ou cria espécies no Universo), nos reservatérios das espécies envolvidas nesta
reacdo especifica, as moléculas respectivas sejam criadas ou destruidas reversamente
sob equilibrio quimico (i.e. sem criar entropia ou destruir exergia) de modo a compensar
as variacdes quimicas observadas no sistema. Isto fara com que ndo haja varia¢des nos
respectivos inventdrios no Universo, tornando valido zerar a taxa de criacdo das
espécies. Repete-se, tudo isto é possivel porque hda a importante nocao de que os
reservatorios de espécies {Rj, Rz,...,Rnc} estdo quimicamente equilibrados entre si (pois
afinal sao particdes do RAR), ndo sendo possivel obter poténcia mecanica apenas com

eles. Desta forma, fazendo-se (2, igual a zero na equagio (4.12), tem-se:

NEE = 3 F Yy, — B07° KjYi, (4.13)
Substituindo-se as equacgdes (4.11) e (4.13) na equagao (4.9), obtém-se a expressao

da poténcia mecanica exportada pelo sistema aberto:
-W = Zj}psKj (HK)- + POVK]- - T0§K,» — 2R, mp YkKj) - Z;lstj (HFJ- + POVFj - TOSF]» - ThSs e kuj) +Tolds (4.14)

0 maximo trabalho é realizado pelo sistema quando as interagdes entre o sistema e
o RAR ocorrem reversivelmente, ou seja, ndo ha criagdo de entropia no Universo.
Fazendo ()5 igual a zero na equacgdo (4.14), chega-se a expressdo da maxima taxa de

produgdo de trabalho possivel pelo sistema em regime estacionario.




—WMAX = 3P K (i, + PoVk, = ToSk, = Zia R Vi) = 277 Fy (Hi, + PoV, = ToSe, = Zia s Yer))  (4:15)

A diferenca entre as taxas de exergia de entrada e saida do sistema foi definida no
Capitulo 2 como a maxima taxa de trabalho realizavel. Portanto, a equagdo (4.15) sugere

automaticamente a definicao de taxas de exergia de entrada e saida:

Egntrada = 2° F; (He, + PoVe, — ToSe, — SH%q 1 Yier)) (4.16)
Esaiaa = 237" K (Hi, + PoVic; = ToSi; — SRS 4 Yix; ) (417)
AE = ESal’da - EEntrada (4.18)
AE = —WMAX (4.19)

A definicao de trabalho perdido é dada por:

WLOSt — WMAX _ W (420)

Utilizando-se as equacdes (4.14) e (4.15) na equacao (4.20) chega-se a:

Wkost = T, 0 (4.21)

E possivel ver entdo que a taxa de trabalho perdido é igual a taxa total de criagdo
de entropia no Universo multiplicada pela temperatura do RAR. A entropia criada,
apesar de ser indestrutivel, € a taxa de trabalho perdido e corresponde justamente a taxa
de calor absorvido pelo RAR. Essa entropia criada pelas irreversibilidades inerentes ao
sistema ndo se acumula dentro dele, pois este opera em regime permanente, e nem nas
correntes envolvidas que tém transicoes especificadas pela Figura 30. Portanto, toda e
qualquer entropia criada é entdo acumulada no RAR, seja no reservatorio de calor Ry,
seja nos reservatorios de espécies Rx. Esta taxa de trabalho perdido serve apenas para

aquecer o RAR, sendo também a taxa de perda de exergia do universo que ndo é




convertida em trabalho, denominada exergia destruida. Portanto, quanto maior o grau
de irreversibilidade do sistema, maior é o grau de aquecimento do RAR e maior sera a
taxa de exergia destruida.

A definicdo de eficiéncia exergética para processos que ndo sdo de geracdo de
energia, como colunas de destilagdo, reatores, compressores, bombas, trocadores de
calor, entre outros, é baseada no fato de que a destruicdo de exergia é equivalente a
perda de trabalho util (ou aumento da quantidade de trabalho consumido). Neste
contexto, a eficiéncia exergética do sistema aberto e geral da Figura 30 é dada pela

equacdo (2.13).

: W

Esaiga tEY.
_ Esaida*+Esaida (2.13)
EentradatEgntrada

Os termos da equagao (2.13), como apresentados neste Capitulo, sdo:
EEntrada + Egl:ltrada = Z;'lfs F} (HF]- + POVFI- - T0§Fj - 2221 ,ng Yij) + Z;}!/HVVI_Recebidol (422)
Esaiga + Esgiaa = 2} Kj (HK,- + PV, — ToSk, — Xkl Mk YkKj) + TRes|Wereduside] (4.23)

Onde “nwi” e “nwe” sdo os numeros de correntes de energia mecanica pura
importadas e exportadas pelo sistema. E possivel ver que os termos das equacdes (4.16)
e (4.17) correspondem a definicdo de exergia utilizada na literatura nas equacgdes (2.2),
(2.3) e (2.6), quando se generaliza para varias correntes de entrada e de saida do
processo. Além disso, o termo de trabalho perdido dado pela equacdao (4.21) é

equivalente a equacdo (2.11), que € a forma habitual da literatura.




4.2 Potenciais quimicos no RAR

As equagdes (4.22) e (4.23) mostram que para realizar a andlise exergética dos
processos deve-se, primeiro, obter os potenciais quimicos das espécies nas condi¢cdes do
RAR ou em equilibrio com o mesmo; a saber (ug). Contudo, sé é necessario calcular tal
propriedade para as espécies que estdo presentes nas correntes de entrada e saida dos
processos, ou seja, COz, Oz, N2, H20 e Argonio. Nao é necessario, por exemplo, obter o
potencial quimico RAR de MEA, pois ela reside apenas no circuito interno de solvente
dos processos, ja que ndo ha make-up ou perda significativa de MEA nas opcdes
estudadas conforme colocado nas premissas da Tabela 8.

0 calculo do potencial quimico das espécies em equilibrio com o RAR é dado pela
equacgao (2.4), onde as fragdes molares dos componentes sao obtidas a partir da Tabela

14.
ud = ul°(To, Po) + RTo In ¥ (2.4)

A equacdo (2.4) acima, apesar de simples, exige que o termo ,ulf'o (T, Py) seja
calculado pelo simulador HYSYS de forma que todos os calculos de propriedades sejam
consistentes com respeito aos estados de referéncia termodindmicos utilizados, ja que
HYSYS também esta calculando termos de entalpia e entropia das correntes de processo
como visto nas Eqgs. (4.22) e (4.23), e obviamente, todos os estados de referéncia usados
tém de ser os mesmos. O calculo de ,ulf’O(TO,PO) pode ser feito definindo-se correntes
puras de cada espécie a Ty e Py, condicdo esta que é praticamente de gas ideal, embora
tenha sido deixado que HYSYS utilize o modelo termodinamico PR-EOS para célculo de
propriedades do RAR, ja que PR-EOS =~ Gas Ideal nas condi¢ées da atmosfera RAR.
Entretanto, HYSYS nado calcula ou exporta potenciais quimicos. Assim é necessario

utilizar-se valores de entalpia e entropia de tais correntes puras, obtendo-se o termo

/,L{’O (T, Py) da seguinte forma:

M{’O(To, Po) = H(l PuT‘O, To, Po) - To.S_‘(l PuTO, To, Po) (l = Nz, 02, 602, AT) (4.24)




A excecdo deste calculo é a 4gua, pois nas condi¢des Ty e Py e pura, ela ndo estara
na forma de gas ideal, e sim como liquido, como visto pelo HYSYS. Portanto, neste caso
deve-se criar uma corrente de agua pura despressurizada o suficiente para ser
enquadrada como vapor, digamos a Ty e P=0,01 atm. Neste estado HYSYS a considerara
como gas ideal e sera possivel estimar o potencial respectivo no RAR. O potencial

quimico da dgua pura nas condi¢des Tp e P=0,01 atm é dado por:

uif'o(To, 0,01 atm) = H(i Puro,T,, 0,01 atm) — T,S(i Puro,T,,0,01 atm) (i = H,0) (4.25)

Em seguida, pode-se chegar ao valor de ,u{’O(TO,PO) para a agua a partir de uma

transformacao isotérmica de gas ideal puro:

1at
il (To, Po) = 1 °(T5,0,01 atm) + RTy In (=) (4.26)

A Tabela 15 apresenta os resultados do calculo desses potenciais quimicos,

utilizando-se HYSYS com o modelo termodinamico PR-EOS.

Tabela 15 - Potenciais quimicos das espécies da atmosfera nas condicées do RAR

Componente | Fracao molar no RAR K {‘O(To’ Po) e
(kJ/mol) | (kJ/mol)
N2 0,765195 -44,1528 -44,8162
02 0,205264 -43,2394 -47,1647
H-0 0,02 -293,5979 | -303,2956
CO2 0,000389 -445,2294 | -464,6940
Argonio 0,009153 -35,7703 -47,4057

Os processos aqui estudados envolvem apenas espécies que também estao
presentes na atmosfera planetaria que foi utilizada para construir o RAR idealizado, o
que torna a analise mais simples. Todavia, caso houvesse nas correntes que atravessam
o contorno do processo, alguma espécie que nao existe na atmosfera habitual (por
exemplo, CHs, Hz, H2S ou NH3), seu potencial quimico RAR de referéncia, u}, deveria ser
calculado em termos de valores obtidos pelo equilibrio quimico com os potenciais das

espécies que frequentam a atmosfera. Isto seria obtido através de reacdes quimicas




capazes de formar a espécie ndo presente na atmosfera, partindo-se somente de
espécies presentes nesta. Tomando-se como exemplo o CHs4, poderia ser considerada a

seguinte reacdo quimica para calcular u2y, :

CH,(g) + 2 0,(g) » CO,(g) + 2 H,0(g)

Com isso, pode-se obter u2y,, através de equilibrio quimico a Ty e Py, obtendo-se:

Desta forma, o metano originalmente nao presente na atmosfera passa a existir no
RAR com este potencial quimico que sera extremamente negativo, a propoésito, mas que
obedece equilibrio com as demais espécies do RAR. Além disso, por essa metodologia de
calculo, a partir de agora CH4 pode participar da sintese de outras espécies também
originalmente nao presentes na atmosfera, mas que devem ser incluidas no RAR em
equilibrio com as demais.

Nota-se que a analise exergética apresentada faz uso dos potenciais quimicos no
reservatorio ambiental de referéncia (RAR), sendo este o ponto mais nebuloso associado
ao uso do conceito de exergia. E importante ressaltar que ao utilizar-se um simulador de
processos, todos os Estados de Referéncia utilizadas nos calculos das propriedades
(entalpia, entropia e potencial quimico) devem ser consistentemente mantidos. No caso
do HYSYS, quando é utilizado um modelo termodindmico convencional como PR-EOS, o
estado de referéncia para entalpia é definido pelos elementos formadores com entalpia
nula a 25°C e 1 atm em determinados estados como o de gas ideal puro, enquanto que o
zero de entropia é dado pela Terceira Lei da Termodinamica, i.e. espécies tém entropia
nula (0 kJ]/mol.K) a OK em determinados estados cristalinos. Esses dois referenciais
distintos devem ser tratados com cuidado, devendo entdo os potenciais quimicos RAR
serem calculados na mesma base mista. Essa coeréncia de referencial foi garantida neste
trabalho ao calcular-se p a partir da simulagio HYSYS de correntes das espécies puras

nas condi¢des RAR.




Uma forma de verificar a consisténcia dos resultados é observar que todas as taxas
de exergia de correntes devem possuir valores positivos, como ja descrito
anteriormente. Além disto, essas taxas tendem a ser maiores para correntes de alta
vazao e com recurso exergético capaz de ser liberado como trabalho, como a corrente de
gas exausto e as de vapor d’agua de aquecimento. Em contrapartida, as correntes de CO>
e de gas tratado devem possuir baixa taxa de exergia. Outra maneira de testar a
coeréncia esta relacionada ao fato de que o fluxo de exergia deve esvair-se a jusante de
determinado ponto do processo, pois como ja descrito anteriormente, a exergia é
inevitavelmente destruida ao longo de qualquer processo real devido as suas

irreversibilidades.

4.3 Avaliacao exergética das alternativas

O calculo da exergia das correntes de cada processo foi realizado com base nas
equacoes (4.16) e (4.17). Essas equacdes necessitam de algumas propriedades
termodinamicas como entalpia, entropia, volume molar e potenciais quimicos RAR.
Estes ultimos sdo dados pela Tabela 15, enquanto que as outras propriedades sdo
fornecidas pela simulagdo nas correntes apropriadas.

0 modelo termodinamico utilizado em todas as simula¢des foi o pacote de aminas
do HYSYS, pois ele é o mais indicado quando se tem correntes de solu¢des de aminas e
gases acidos. Este modelo utiliza correlagdes baseadas em dados experimentais para
calculo de equilibrio e propriedades termodinamicas, possuindo entdo uma acuracia
maior do que equacoes de estado ou modelos de atividade usuais. Porém, para calculo
de exergia este modelo de aminas ndo se mostra adequado, visto que resulta em valores
de exergia incoerentes (valores negativos, por exemplo). A razdo é que este modelo nao
compartilha estados de referéncia consistentes com os informados anteriormente
utilizados por PR-EOS. De forma a contornar este problema, como a analise exergética
somente demanda propriedades das correntes de entrada e de saida do processo, as
correntes que atravessam as envoltérias dos processos (i.e. correntes de entrada e

saida) foram recalculadas pelo modelo termodinamico PR-EOS, mantendo inalteradas




suas vazdes, temperaturas, pressdes e composicoes. Esta abordagem é aceitavel visto
que ndo ha presenca de MEA nessas correntes, pois a amina se encontra apenas no
circuito interno dos processos (perda desprezivel admitida na Tabela 8).

Nas tabelas a seguir, de dados das analises exergéticas, a numeracao das correntes
seguem aquelas usadas nas figuras: Figura 17, Figura 18, Figura 19 e Figura 20, de
acordo com cada processo. De forma a facilitar a visualizacao dos dados, as correntes
foram identificadas de forma abreviada. Desta forma, A.R. é uma abreviatura para agua
de resfriamento; Vapor e Condensado referem-se as correntes de agua pura dos
refervedores; Make-up, quando existir, € uma corrente de baixa vazao contendo apenas
agua de reposicao devido as perdas de evaporacdo; e a corrente denominada “CO2” é
aquela rica nesse gas que sai dos processos pelos topos das regeneradoras.

As Tabela 16 e Tabela 17 apresentam os resultados da andlise exergética para o

Caso Base.
Tabela 16 - Analise exergética de correntes materiais - Caso Base
nc
Vazdo Entalpia Entropia Volume Z o kuj Taxa

Corrente Descricao molar molar molar molar k=1 Exergia

(kmol/h) | (KJ/kmol) | (k]/kmol K) | (m3/kmol) (kJ/kmol) (kJ/h)

1 Gas exausto 1859 -44721 160,54 26,840 -93590 6921038

10 AR.1 8506 -286216 53,73 0,018 -303296 9026026
Entradas 12 Vapor saturado 711 -237066 168,19 3,575 -303296 11697659

18 Make-up 106 -286219 53,74 0,018 -303296 112138
22 AR.2 10276 -286216 53,73 0,018 -303296 | 10903911

Gas tratado 1817 -28179 159,14 26,793 -75964 5544478

8 CO; 147 -388976 169,05 12,678 -459900 3212651

Saidas 11 AR.1 8506 -285050 57,55 0,018 -303296 9267608
13 Condensado 711 -273802 87,12 0,021 -303296 2504152
23 AR.2 10276 -285050 57,55 0,018 -303296 | 11195754

Tabela 17 - Analise exergética de correntes de energia mecanica - Caso Base

Equipamento

Taxa de Exergia

(kJ/h)

Bomba de fundo da absorvedora

20309




Os dados de exergia para o processo RVT podem ser vistos nas Tabela 18 e Tabela

19.
Tabela 18 - Analise exergética de correntes materiais - Processo RVT
nc
Vazdo Entalpia Entropia Volume Z 12 Yij Taxa_

Corrente Descricao molar molar molar molar k=1 Exergia

(kmol/h) | (kJ/kmol) | (kJ/kmol K) | (m3/kmol) (kJ/kmol) (kJ/h)

1 Gas exausto 1859 -44721 160,54 26,840 -93590 6921038
19 AR.1 18578 -286216 53,70 0,018 -303296 | 19902223

Entradas

21 AR.2 8061 -286216 53,70 0,018 -303296 8635091
23 Vapor saturado 770 -237067 168,15 3,575 -303296 | 12670784

2 Gas tratado 1702 -14313 155,25 25,608 -60704 4593612

10 CO; 152 -384641 175,66 25,481 -455338 3171022
Saidas 20 AR.1 18578 -285050 57,51 0,018 -303296 | 20429810
22 AR.2 8061 -285050 57,51 0,018 -303296 8863999
24 Condensado 770 -273802 87,09 0,021 -303296 2718528

Tabela 19 - Andlise exergética de correntes de energia mecanica - Processo RVT

Taxa de Exergia

Equipamento
e (KI/h)
Bomba de fundo da regeneradora 17338
Compressor de topo da regeneradora 1000173

Os resultados da andlise exergética para o processo Integracio Térmica

Regenerativa (ITR) sdo apresentados nas Tabela 20 e Tabela 21.




Tabela 20 - Analise exergética de correntes materiais - Processo ITR

Vazao Entalpia Entropia Volume i 12 Yij Taxa

Corrente Descricao molar molar molar molar k=1 Exergia

(kmol/h) | (kJ/kmol) | (kJ/kmol K) | (m3/kmol) (kJ/kmol) (kJ/h)

1 Gas exausto 1859 -44721 160,54 26,840 -93590 6921038
24 AR.1 20029 -286216 53,73 0,018 -303296 | 21252663

Entradas 26 AR.2 3962 -286216 53,73 0,018 -303296 4203922
28 Vapor saturado 713 -237066 168,19 3,575 -303296 | 11732514

2 Gés tratado 1705 -14969 155,35 25,603 -61402 4619129

12 CO. 41 -384301 175,69 25,481 -454975 853348

i 15 CO; 111 -384603 175,67 25,489 -455296 2317561
Saidas 25 AR.1 20029 -285050 57,55 0,018 -303296 | 21821491
27 AR.2 3962 -285050 57,55 0,018 -303296 4316441

29 Condensado 713 -273802 87,12 0,021 -303296 2511613

Taxa de Exergia

Equipamento
(kJ/h)
Bomba de fundo da regeneradora 10427
Compressor de topo da regeneradora 399034

Tabela 21 - Analise exergética de correntes de energia mecanica - Processo ITR

Finalmente, para o processo de Turbo-Absor¢do (TA), os resultados aparecem nas

Tabela 22 e Tabela 23. Apesar do processo TA dispor de compressor e turbina acoplados

no Turbo-Compressor, ndo ha entradas ou saidas de energia mecanica do processo

associadas a estas maquinas. Isto é, o Turbo-Compressor é acionado apenas por uma das

correntes materiais de entrada (o Turbo-Compressor age como um trocador de energia

mecanica entre as duas correntes materiais que o alimentam).




Tabela 22 - Analise exergética de correntes materiais - Processo TA

Vazao Entalpia Entropia Volume i 12 Yij Taxa
Corrente Descricao molar molar molar molar k=1 Exergia
(kmol/h) | (kJ/kmol) | (kJ/kmol K) | (m3/kmol) (kJ/kmol) (kJ/h)
Gas exausto 1859 -44721 160,54 26,840 -93590 6921038
6 Vapor saturado (*) 1787 -237066 168,19 3,575 -303296 | 29386973
22 Make-up 9 -286216 53,73 0,018 -303296 9689
Entradas 25 AR 1 22030 -286216 53,73 0,018 -303296 | 23375875
27 AR.2 5614 -286216 53,73 0,018 -303296 5957205
29 AR.3 3505 -286216 53,73 0,018 -303296 3719004
31 Vapor saturado 809 -237066 168,19 3,575 -303296 | 13305051
8 Gas tratado 3420 -126794 175,02 29,944 -182591 | 22739050
16 CO; 235 -349226 133,66 16,509 -401278 3255193
i 26 AR.1 22030 -285050 57,55 0,018 -303296 | 24001531
Saidas 28 AR.2 5614 -285050 57,55 0,018 -303296 6116650
30 AR.3 3505 -285050 57,55 0,018 -303296 3818543
32 Condensado 809 -273802 87,12 0,021 -303296 2848251

(*) Corrente de vapor saturado para mistura a montante da turbina.

Tabela 23 - Andlise exergética de correntes de energia mecanica - Processo TA

Equipamento Taxa de Exergia
(kJ/h)
Bomba de fundo da regeneradora 96036

De posse de todos esses dados, é possivel calcular-se a taxa de exergia destruida
em cada processo pela diferenca entre as taxas de exergia de entrada e de saida. Pode-se
também obter a eficiéncia exergética de cada cenario através da equacao (2.13).

A Tabela 24 apresenta um resumo dos resultados e a eficiéncia exergética de cada

processo.




Tabela 24 - Andlise exergética - resumo dos resultados e eficiéncia

Taxa Taxa Taxa
Processo Exergia Exergia Exergia | Eficiéncia
Entrada Saida Perdida (%)

(kJ/h) (kJ/h) (kJ/h)
Caso Base 38681080 | 31724641 | 6956438 82,02
RVT 49146648 | 39776971 | 9369677 80,94
Integracdo Térmica | 44519599 | 36439583 | 8080016 81,85
Turbo Absorgio 82770870 | 62779216 | 19991654 75,85

Com base nos resultados da andlise exergética, foi elaborado um Diagrama de
Sankey para cada processo, de forma a facilitar a visualizacdo da “fatia” perdida de
exergia. Tais diagramas sdo apresentados nas Figura 31, Figura 32, Figura 33 e Figura

34.

Trabalho perdido
(6957 MJ/h)

Figura 31 - Diagrama de Sankey - Caso Base




Trabolho
(9368 MJ/h)

Figura 32 - Diagrama de Sankey - Processo RVT

Figura 33 - Diagrama de Sankey - Processo ITR




Trobatho perdido
(19992 MJ/h)

Figura 34 - Diagrama de Sankey - Processo TA




A emissdo de CO; esta crescendo a cada ano na esfera mundial, devido em grande
parte a queima de combustiveis fésseis, pois a matriz energética predominante ainda é
ndo renovavel. A liberacdo desse gas acido na atmosfera é o principal causador do
aquecimento global e, como a previsdo da dura¢do do uso desses combustiveis ainda é
de muitos anos, é imprescindivel que se trabalhe com o foco de minimizar os danos que
podem ser causados.

Nesse contexto se encaixam as tecnologias de captura e armazenamento de CO;
(CCS), que visam capturar o gas na sua fonte emissora e destind-lo para alguma
aplicabilidade, preferencialmente com algum retorno financeiro. Dentre essas
tecnologias podem-se destacar as de P6s-Combustdo que tem como objetivo remover o
CO2 da corrente de gas exausto da queima do combustivel fossil. Um processo bastante
comum na industria e que se encaixa nessa classificacdo é a absor¢do do gas acido por
uma solucdo de alcanolamina.

Foi desenvolvida a simulacdo de uma planta de absor¢do de CO2 de gas exausto da
queima de 6leo combustivel, utilizando uma solucdao de MEA em agua como solvente.
Primeiramente foi definido um Caso Base, que corresponde ao processo convencional de
absorcao com MEA, dotado de uma coluna absorvedora e uma regeneradora usuais. Para
o Caso Base analisou-se o consumo energético necessario para remover 95% do gas
carbonico e, assim, especificar o gas de queima para emissdao na atmosfera. Foi obtido
um valor de 4,11 GJ/tCO2 removido, valor este que esta dentro da faixa praticada (4 a 4,2
GJ/tCO2), segundo a literatura.

Com o objetivo de reduzir o gasto energético da planta, que contribui como a maior
parcela para o custo total da tecnologia CCS, foram propostas diferentes alteracdes no
processo usualmente praticado com MEA em agua. O processo de Turbo-Absor¢ao (TA)
sugerido foi capaz de reduzir em 6,6% o gasto energético, quando comparado com o
Caso Base. Ja a configuracao de regeneracdo usando Recompressao de Vapor de Topo
(RVT), visando a reduzir a carga térmica do refervedor da coluna regeneradora,
apresentou um consumo de energia menor ainda, no valor de 3,54 GJ/tCO2 removido.

Esse resultado é bem satisfatorio, pois se encontra bem abaixo do que é usualmente




encontrado. Porém, como apresentado neste trabalho, é possivel reduzir ainda mais esse
valor ao combinar as vantagens do processo RVT com uma coluna regeneradora
separada em duas se¢des de pressdes diferentes integradas termicamente. Este é o
processo de Integracdao Térmica Regenerativa (ITR). Com essa configuracao obteve-se
um consumo de 3,20 GJ/tCOz absorvido, o que representa uma reducao de 22% do gasto
necessario ao processo convencional do Caso Base. Portanto, do ponto de vista
energético, o processo ITR seria o mais indicado para o problema proposto.

Além da andlise energética, foi realizado um estudo com base em exergia de forma
a quantificar a perda de energia util nos processos. A metodologia desse estudo foi
baseada na Primeira e Segunda Leis da Termodinamica. O processo do Caso Base possui
uma eficiéncia exergética de 82,02% e foi o que apresentou a menor perda percentual de
exergia (trabalho perdido percentual). No caso da Turbo-Absorc¢do (TA), apesar desta
apresentar melhor indice de consumo energético, no ambito da exergia o resultado foi
pior, visto pela sua menor eficiéncia (75,85%). Os processos RVT e ITR possuem
eficiéncia exergética de 80,94% e 81,85%, respectivamente. Esses valores encontram-se
pouco abaixo do valor da configuracdo do Caso Base, principalmente devido a
irreversibilidade das maquinas de compressao existentes nestes processos. Porém, no
caso da ITR, o esquema proposto na coluna regeneradora foi capaz de aproveitar melhor
a energia admitida no sistema e, com isto, aumentar a eficiéncia do ponto de vista
exergético.

Portanto, pode-se concluir que para o cenario proposto de remoc¢ao de CO; de gas
exausto, o processo mais indicado é o de Integracao Térmica Regenerativa (ITR), pois ele
apresenta o menor consumo energético necessario para atingir a especificacdo de
remoc¢ao, sem aumentar consideravelmente a quantidade de trabalho perdido quando
comparado ao processo convencional do Caso Base.

Como sugestdo para trabalhos futuros, recomenda-se a utilizacdo de um perfil de
pressao mais detalhado nos processos de forma a observar o impacto nas poténcias das
bombas e compressores. E interessante também realizar uma analise econémica para
descobrir se as solu¢des propostas que sao capazes de reduzir o consumo energético sao
viaveis economicamente. Por fim, pode-se realizar novas otimiza¢des de cada processo,
variando-se outros parametros além do Loading da solu¢do pobre, de forma a buscar o

6timo nao s6 do ponto de vista energético, mas também exergético.
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