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RESUMO 
 

A queima de combustíveis fósseis é um dos principais fatores que contribuem 

para o aumento de emissão de gases poluentes, entre os quais, SO2 que é um dos 

gases mais nocivos ao ambiente. Neste trabalho desenvolveu-se um protótipo de 

captura de SO2 dos gases de combustão de carvão mineral em escala laboratorial, 

que possibilitou a avaliação do processo de sua captura por calcário marinho em 

suspensão aquosa.  

As influências da concentração de carbonato de cálcio em suspensão e da 

altura da coluna d’água utilizada para modificação de condições solubilização de 

SO2 durante os experimentos de absorção foram avaliadas através dos dados de 

Termogravimetria (TG) e Termogravimetria Derivada (DTG).  

Análises por Fluorescência de raios-X (FRX) do calcário pré e pós absorção 

permitiram calcular o rendimento do processo em conjunto com os dados das 

análises TG/DTG. Também evidenciaram que, nas condições operacionais dos 

experimentos realizados, a pirita contida no carvão, além de gerar e liberar SO2 para 

os gases de combustão, é oxidada parcialmente durante o processo a compostos de 

enxofre sólidos, que permanecem nas cinzas geradas no processo. Através da 

técnica de CNHS foi determinado o teor de enxofre de 2,57% presente no carvão 

mineral de Candiota-RS.  

Nas análises TG/DTG do calcário pós-absorção, a decomposição do CaSO4 

anidro acima de 1200ºC, permite estimar o SO2 capturado. Porém, considerando 

que todo sulfato de cálcio gerado no processo de captação esteja na forma 

dihidratada, é possível, pela perda de água combinada deste, estimar os 

rendimentos dos experimentos em menores temperaturas de análise.  

Observou-se que a maior coluna d’água nos ensaios permite um maior tempo 

de contato dos gases de combustão com o carbonato de cálcio, aumentando os 

rendimentos de absorção, enquanto que a concentração precisa atingir um valor 



mínimo a fim de atingir rendimentos desejáveis. Uma modelagem em dois e três 

níveis também é feita para corroborar os efeitos acima descritos.  

O maior rendimento alcançado durante os ensaios apresentou o valor de 

83,2% de captura do SO2, ao utilizar 4g de calcário em suspensão em 100 mL de 

água destilada, em uma coluna de absorção com o diâmetro de 3,25 cm e 64,6 cm 

de altura. Por outro lado, os menores rendimentos foram sempre obtidos nas 

condições mínimas de massa de calcário, ou seja, 2g, sendo que o menor deles 

apresenta rendimento de apenas 44,6% ao utilizar 100 mL de água destilada. 

 

PALAVRAS CHAVES: Lithothamnium, absorção, dióxido de enxofre, SO2, carvão 

mineral.  
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ABSTRACT 
 

 

The burning of fossil fuels is one of the main factors that contribute to the 

increase of polluting gases emission, among which, SO2 is one of the most harmful to 

the environment. In this work a prototype was developed to capture SO2 from coal 

combustion gases in laboratory scale, which allowed the evaluation of its capture 

process by marine limestone in aqueous suspension.  

The influences of the concentration of calcium carbonate in suspension and of 

the height of the aqueous column, used to modify the SO2 solubility conditions during 

the absorption experiments, were evaluated from Thermogravimetry (TG) and 

Derived Thermogravimetry (DTG) data. 

X-ray Fluorescence (FRX) analyses of limestone pre- and post-absorption, 

together to the TG/DTG analysis data, allowed calculating the process yield. They 

also have shown that in the operating conditions of the experiments, the pyrite 

contained in the coal, besides producing and releasing SO2 during its combustion, it 

is also partially oxidized to solid sulfur compounds, which remain in the ashes 

generated in the process. Through the CNHS technique the sulphur content of 2,57% 

present in the coal from Candiota-RS was determined.  

During TG/DTG analyses of the post absorption limestone, the anidrous 

CaSO4 decomposition above 1200ºC, allows one to estimate the captured SO2. 

However, considering that all calcium sulphate generated in the capture process is in 

the dihydrate form, it is possible, by the loss of its combined water, to estimate the 

yields of the experiments at lower temperatures.  

It was observed that the higher water column in the experiments allows a 

longer contact time of the flue gases with the calcium carbonate, increasing the 

absorption yields, while the concentration need to achieve a minimum value in order 



to reach desirable yields. A two- and three-level modeling is also done to corroborate 

the abovementioned effects. 

The highest yield achieved during the tests presented a value of 83.2% of SO2 

capture, using 4g of limestone in suspension in 100 ml of distilled water in an 

absorption column with a diameter of 3.25 cm and 64.6 cm height. On the other 

hand, the lowest yields were always obtained at minimum conditions of limestone, 

i.e., 2g, wherein the lowest one presented a yield of only 44.6% when using 100 mL 

of distilled water. 

 

KEYWORDS: Lithothamnium, absorption, sulphur dioxide, SO2, coal. 
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1. INTRODUÇÃO E OBJETIVOS 

 

1.1. INTRODUÇÃO 

 

A Companhia Ambiental do Estado de São Paulo (CETESB) descreve 

poluentes atmosféricos como qualquer substância que esteja presente no ar em 

concentração suficiente para torná-lo impróprio ou nocivo à saúde, causando danos 

aos materiais, à fauna e à flora. Por outro lado, a Organização Mundial da Saúde 

(OMS) afirma que qualquer composto químico, físico ou agente biológico que 

modifique as características naturais da atmosfera contaminando ambientes internos 

ou externos é classificado como um poluidor (ECYCLE, 2012). 

Um dos gases poluidores mais nocivos, que precisa ser tratado antes de ser 

descartado na atmosfera, é o SO2, que é um dos principais responsáveis pela 

formação de chuva ácida, o que pode causar alteração do pH de rios e solos 

prejudicando a biota presente. Este gás poluente além de afetar a visibilidade, 

também é considerado um gás extremamente corrosivo.  

As principais fontes de emissão naturais do SO2 são atividade vulcânica, 

decomposição de animais e vegetais em solos e descargas elétricas na atmosfera. 

Suas principais fontes antropogênicas de emissão são a fabricação de ácido 

sulfúrico, fundição de alumínio e aço, processos de ustulação de minérios sulfetados 

e a queima de carvão mineral, contendo altos percentuais de enxofre, em 

termoelétricas (CETESB, 2012b).  

O Brasil, devido a sua crise hídrica recente no final do ano de 2015, reativou a 

possibilidade de implantação de novas termoelétricas a carvão. As reservas de 

carvão brasileiro encontram-se principalmente no sul do país e apresentam como 

característica principal alto teor de cinzas e, embora em baixo teor, presença de 

enxofre em sua composição, principalmente na forma de pirita, o que pode acarretar 

emissões significativas de SO2. Algumas termoelétricas brasileiras a carvão ainda 

não apresentam processos de tratamento de gases de combustão, o que acarreta 

significativas emissões de poluentes.  

Sendo assim, neste trabalho é apresentado o desenvolvimento de um 

protótipo, em escala laboratorial, capaz de avaliar a possibilidade de captação de 

gases de combustão da queima de carvão, visando contribuir no desenvolvimento 

de processos para sua captura industrial.  
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Após a montagem do protótipo foi avaliada a captura de SO2 emitida na 

queima do carvão de Candiota, através de uma solução de calcário marinho de 

baixa granulometria por técnicas de análise térmica e fluorescência de raios X 

(FRX).  

A presente dissertação faz parte de um projeto de pesquisa desenvolvido no 

Laboratório de Análises Térmicas (LABAT) da Escola de Química/UFRJ, que tem 

auxilio do CNPq, referente Chamada Nº 51/2013 MCTI/CNPq/CT - Mineral - Apoio 

ao Desenvolvimento Científico, Tecnológico e de Inovação no Setor Mineral, que 

trata do desenvolvimento de processos de tratamento de gases de combustão e 

avaliação de materiais capazes de absorver CO2 e SO2. 

 

1.2. OBJETIVOS 

 

1.2.1. Objetivo Geral 

 

O objetivo principal desta dissertação é avaliar e otimizar a captura de SO2 

através do calcário marinho Lithothanium em suspensão aquosa, desenvolvendo 

assim uma tecnologia capaz de diminuir os impactos ambientais causados pelos 

gases emitidos em termoelétricas a carvão.  

 

1.2.2. Objetivos Específicos 

 

 Desenvolver e otimizar um protótipo para avaliar a captura de gases de 

combustão de carvão em escala laboratorial; 

 Estimar a capacidade de absorção do SO2 por calcário marinho Lithothanium, 

através de análises de termogravimetria (TG), termogravimetria derivada 

(DTG) e FRX; 

 Avaliar a influência da altura da coluna d’água presente na coluna de 

absorção durante o processo de captura do SO2; 

 Avaliar a influência da concentração da suspensão durante os experimentos 

de absorção de SO2; e 

 Modelar os resultados por Análise Fatorial Completa em dois e três níveis ao 

utilizar o programa Design Expert. 
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A presente dissertação de Mestrado está estruturada em cinco Capítulos, 

sendo este o de introdução e dos objetivos gerais e específicos do trabalho. No 

Capítulo 2 encontra-se uma revisão bibliográfica mostrando a legislação ambiental 

pertinente e teorias que explicam o processo de captação de SO2 por calcário, além 

de suas aplicações na indústria. No Capítulo 3 são descritos os materiais e a 

metodologia realizada no estudo. No Capítulo 4 são apresentados e discutidos os 

resultados encontrados, enquanto que no Capítulo 5 são apresentadas as 

conclusões finais do mesmo, e por fim, são listadas as Referências Bibliográficas.   
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2. REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

 

2.1. CHUVA ÁCIDA 

 

A chuva ácida é um fenômeno que ocorre quando a emissão de SOx e NOx 

atinge a atmosfera reagindo com água, oxigênio e agentes oxidantes formando 

compostos ácidos. Esses compostos atingem a Terra podendo percorrer diversos 

quilômetros de acordo com a direção dos ventos atingindo regiões não emissoras 

destes gases (WHO, 1994 e FORNARO, 1991).  

As chuvas ácidas afetam a visibilidade e a saúde humana, podendo provocar 

danos sérios aos pulmões, câncer ou até mesmo morte prematura. No meio 

ambiente provoca alteração do pH da água de lagos, nos rios e solos interfere na 

solubilidade de alguns compostos indispensáveis ao desenvolvimento vegetal, desta 

forma afetando a biota, além de acelerar o efeito corrosivo de prédios, esculturas, ou 

até mesmo pontes e viadutos (EPA, 2016).  

Os principais geradores de emissões de SO2 são as termoelétricas. Estima-se 

que nos Estados Unidos 70% da emissão anual de SO2 são originadas da queima 

de combustíveis fósseis, com o foco na produção de energia elétrica. No Brasil, 

devido as recentes crises do setor de geração de energia, muitas termoelétricas a 

carvão foram religadas, sendo que muitas ainda atuam sem um tratamento 

específico dos gases de exaustão antes de serem liberados para a atmosfera (EPA, 

2016; MMA, 2012b).  

 

2.2. LEGISLAÇÃO AMBIENTAL RELACIONADA A EMISSÃO DE SO2 

 

Com o contínuo crescimento econômico, a emissão de materiais particulados 

e gases vêm aumentando progressivamente, o que ocasionará um aumento da 

concentração destes elementos na atmosfera. Muitos desses gases são prejudiciais 

à saúde pública e ao meio ambiente, o que os torna conhecidos como poluentes. 

Dentre eles encontram-se o monóxido de carbono (CO), dióxido de carbono (CO2) 

os óxidos de nitrogênio (NOx) e o dióxido de enxofre (SO2).  

A fim de regular a qualidade do ar mantendo os níveis de contaminação 

minimamente seguros, a Organização Mundial da Saúde (OMS) estabeleceu os 

Padrões de Qualidade do Ar (PQAr). De acordo com a OMS, os PQAr devem ser 
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considerados como o limite máximo de concentração de um poluente atmosférico 

(WHO, 2005).  

 O SO2 é um dos mais nocivos devido a possibilidade de provocar chuva 

ácida que pode causar alteração do pH de rios e solos prejudicando a biota presente 

nesses meios. 

Na Tabela 1, encontram-se as recomendações ambientais da OMS para o 

SO2, onde os valores-guia são denominados como AQG e os valores intermediários 

como IT. Para os valores intermediários, entende-se que são padrões temporários a 

serem seguidos, até se atingirem os valores-guia. O AQG para o SO2, determinado 

para uma amostragem de 24 horas é, em média, 20µg/m3 e para uma amostragem 

de 10 minutos é, em média, de 500µg/m3. 

 

Tabela 1 - Recomendações ambientais da OMS para SO2 

Fonte: Adaptado de WHO (2005).  

 

Fase 

Tempo de Amostragem 

Fundamentação para o nível indicado 
Média de 

24 horas 

(µg/m3) 

Média de 10 

minutos 

(µg/m3) 

IT-1 125 -  

IT-2 50 - 

Objetivo intermediário baseado no controle das 

emissões veiculares, industriais ou de produção 

de energia. Objetivo razoável e viável para 

alguns países em desenvolvimento (poderia ser 

alcançado em poucos anos) o que resultaria em 

significantes ganhos a saúde e justificaria outras 

melhorias como o estabelecimento da AQG 

como meta. 

AQG 20 500  

IT-1, primeiro valor guia intermediário indicado pela OMS em 2000. 

IT-2, segundo valor guia intermediário indicado pela OMS em 2005. 

AQG, valores-guias de qualidade. 

 

Os valores da OMS são orientações que devem ser seguidas. No entanto 

cada país possui uma legislação específica para valores de emissão. Nos Estados 
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Unidos a Enviromental Protection Agency (EPA) determina um máximo de 75ppb 

para uma amostragem de uma hora para segurança e proteção da saúde pública, 

conforme Tabela 2.  

 

Tabela 2 - Recomendações ambientais da EPA para o SO2 

Fonte: Adaptado de EPA (2011b). 

 

Gás 
Tempo de 

Amostragem 
Concentração Observação 

SO2 1 hora 197,2µg/m3* 

Percentil 99 das 

máximas de 1 

hora diária, 

média de 3 

anos. 

* Considerando densidade do SO2 de 2,63 kg/m3 

 

Na Europa o Parlamento Europeu e do Conselho Relativo a Qualidade do Ar 

determinaram valores-limite de atendimento obrigatório para poluentes. A Tabela 3 

mostra os valores estabelecidos para o SO2. A concentração de 125µg/m3 para 

período de amostragem de 24 horas e 350µm/m3 para período de 1 hora está 

atualmente em vigor.  

 

Tabela 3 - Recomendações ambientais do Parlamento Europeu e do Conselho 
Relativo a Qualidade do Ar para o SO2 

Fonte: Adaptado de Diretivas 2008/50/CE e 2004/107/CE (EC, 2012a e 2012b). 
 

Gás 
Tempo de 

Amostragem 
Concentração 

Ultrapassagens 

Anuais 

Permitidas 

Observação 

SO2 
1 hora 350µg/m3 24 

Margem de 

tolerância de 

150µg/m3 

(43%). 

24 horas 125µg/m3 3 - 
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No Brasil, de acordo com a Resolução do Conselho Nacional do Meio 

Ambiente (CONAMA) 003/1990, são estabelecidos padrões primários e secundários, 

em que o primeiro pode ser interpretado como o nível máximo tolerável de 

concentração de poluentes atmosféricos, e o segundo estabelece a fronteira entre o 

inofensivo e o mínimo efeito adverso sobre o bem-estar da população podendo ser 

entendido como os níveis desejados de concentração de poluentes, constituindo-se 

de meta de longo prazo. Os limites são mostrados na Tabela 4 (MMA, 2012b).  

Observa-se que os limites brasileiros estão acima dos estabelecidos pela 

OMS em relação ao padrão secundário com tempo de amostragem de 24 horas e o 

limite do padrão primário encontra-se também acima dos estabelecidos pelo 

Parlamento Europeu que estabelece limite único. Por sua vez, o padrão secundário 

estabelecido pelo CONAMA como meta de longo prazo é mais rigoroso dos que os 

limites europeus, mas ainda distante do AQG estabelecido pela OMS. Os Estados 

Unidos revogaram em 2010 as atribuições de padrões primários e secundários 

adotando limite único de 197,2µg/m3 por hora (EPA, 2016b).  

 

Tabela 4 - Recomendações ambientais CONAMA para o SO2 

Fonte: MMA, 2012b 

 

Poluente 
Tempo de 

amostragem 

Concentração 

(Violações Aceitas por Ano) 

Padrão Primário 
Padrão 

Secundário 

SO2 
24 horas 365 µg/m3 100 µg/m3 

Anual 80 µg/m3 40 µg/m3 

 

Visando não somente atender aos padrões nacionais estabelecidos pelo 

IBAMA com aprovação do CONAMA, o Estado de São Paulo, em 2008 iniciou um 

processo de revisão dos padrões de qualidade do ar, baseando-se nas diretrizes 

estabelecidas pela OMS, mais rigorosas a longo prazo. Este processo culminou na 

publicação do Decreto Estadual nº 59113 de 23/04/2013, estabelecendo novos 

padrões de qualidade do ar por intermédio de um conjunto de metas gradativas e 

progressivas para que a poluição atmosférica seja reduzida a níveis desejáveis ao 

longo do tempo, como pode ser observado na Tabela 5 abaixo. 
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O referido Decreto Estadual estabelece que a administração da qualidade do 

ar no território do Estado de São Paulo será efetuada através de Padrões de 

Qualidade do Ar, observados os seguintes critérios: 

Metas Intermediárias – (MI) estabelecidas como valores temporários a serem 

cumpridos em etapas, visando à melhoria gradativa da qualidade do ar no Estado de 

São Paulo, baseada na busca pela redução das emissões de fontes fixas e móveis, 

em linha com os princípios do desenvolvimento sustentável; 

Padrões Finais (PF) – Padrões determinados pelo melhor conhecimento 

científico para que a saúde da população seja preservada ao máximo em relação 

aos danos causados pela poluição atmosférica. 

 

Tabela 5 - Padrões Estaduais de Qualidade do Ar 

(Decreto Estadual nº 59113 de 23/04/2013). 

Fonte: CETESB, 2013a 

 

Poluente 
Tempo de 

amostragem 

Concentração 

(Violações Aceitas por Ano) 

MI1 MI2 MI3 PF 

SO2 
24 horas 60 µg/m3 40 µg/m3 30 µg/m3 20 µg/m3 

Anual 80 µg/m3 40 µg/m3 20 µg/m3 - 

 

MI1 – Valores de concentração de poluentes atmosféricos que devem ser 

respeitados a partir de 24/04/2013; 

MI2 – Valores de concentração de poluentes atmosféricos que devem ser 

respeitados subsequentemente à MI1, que entrará em vigor após avaliações 

realizadas na Etapa 1, reveladas por estudos técnicos apresentados pelo órgão 

ambiental estadual, convalidados pelo CONSEMA; 

MI3 – Valores de concentração de poluentes atmosféricos que devem ser 

respeitados nos anos subsequentes à MI2, sendo que seu prazo de duração será 

definido pelo CONSEMA, a partir do início da sua vigência, com base nas avaliações 

realizadas na Etapa 2.  

Além disso, a American Conference of Governmental Industrial Hygienists 

(ACGIH), uma instituição não governamental científica, privada, sem fins lucrativos, 
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cujos membros são higienistas ocupacionais dedicados a promover a saúde e a 

segurança dentro de um local de trabalho, que publica anualmente guias de 

orientações, denominadas Valores Limites de Exposição - Threshold Limit Values 

(TLVs) - para Substâncias Químicas. Estes valores não foram desenvolvidos para 

serem usados como normas legais, tampouco para estabelecer padrões. No entanto, 

em certas situações, pessoas ou organizações treinadas podem querer fazer uso 

destas recomendações como complemento para seus programas de segurança e 

saúde ocupacional. Em 2014, a ACGIH, publicou que o limite TLV-STEL do dióxido 

de enxofre era de 654,4 µg/m3. Este valor TLV-STEL é um limite de exposição 

média ponderada em 15 minutos, que não deve ser ultrapassado em nenhum 

momento da jornada de trabalho, e deve ocorrer não mais de quatro vezes ao dia. 

Deve também existir um intervalo mínimo de 60 minutos entre as exposições 

sucessivas nessa faixa (ACGIH, 2014).  

 

2.3. PROCESSOS DE TRATAMENTO DE SO2 

  

O principal tratamento utilizado para correntes gasosas contendo SO2 é a sua 

neutralização em leito de cal (CaO), em leito de cal hidratada (Ca(OH)2) ou em leito 

de calcário (CaCO3).  

A cal é obtida através da decomposição térmica de calcário (CaCO3) com 

liberação de CO2, já a cal hidratada, também denominada cal extinta ou cal 

apagada, é formada pela neutralização de cal em água.  

Pettijohn (1957) define, conforme a Tabela 6, que existem cinco tipos de 

calcários nos quais a principal diferença é o teor de MgO presente na amostra. Os 

calcários mais usuais encontrados na natureza são do tipo dolomítico sendo que a 

cal resultante do processo de calcinação pode apresentar altos teores de MgO. No 

entanto, durante o processo de dessulfatação, conforme Borgwardt e Harvey (1972) 

a reação de MgO com o SO2 ocorre de forma muito lenta, com baixas conversões. 
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Tabela 6 - Tipos de calcário 
 

Fonte: Adaptado de Pettijohn, 1957 
 

NOMENCLATURA TEOR DE MgO (%) 

Calcário Calcítico 0,0 a 1,1 

Calcário Magnesiano 1,1 a 2,1 

Calcário Dolomítico 2,1 a 10,8 

Dolomítico Calcítico 10,8 a 19,5 

Dolomito 19,5 a 21,7 

 

Durante o processo de calcinação para a formação de cal ocorre um aumento 

da porosidade do material devido ao decréscimo do volume molar (HARTMAN e 

COUGHLIN, 1976).  

Dam-Johansen e Ostergaard (1991) correlacionam o tempo de calcinação 

com a compactação do calcário. Calcários que são geologicamente antigos possuem 

uma estrutura porosa, ou seja, pouco compacta, facilitando o processo de calcinação 

que é determinado pela transferência de calor intrapartícula. Já calcários compactos 

de origens geológicas mais recentes, apresentam a necessidade de longos tempos 

de calcinação, indicando que o transporte intrapartícula de CO2 limita o processo.  

 

2.3.1. Neutralização de SO2 em cal 

 

 As reações do mineral sulfeto mais frequente no carvão, a pirita (FeS2), são 

a combinação de oxidação, desproporção e dissociação térmica. Estas reações se 

sobrepõem parcial ou completamente. O efeito mais importante é a oxidação, pois 

dependendo da quantidade de oxigênio disponível para queima da pirita, os 

produtos finais podem variar entre Fe3O4, Fe2O3, Fe2(SO4)3, SO3, SO2 e S 

(FÖLDVÁRI, 2011). 

Quando se usa CaO como absorvente químico do anidrido sulfuroso, a 

reação global do processo de sulfatação ocorre conforme a reação (1).  

 

CaO (s) + SO2(g) +1/2 O2 → CaSO4    ΔH = -481.4 kJ /gmol  (1) 

 

Anthony e Granatstein (2001) mostraram que durante o processo de 

tratamento de SO2 por neutralização em cal, dependendo da temperatura e pressão 
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parcial do gás a ser tratado, diversas espécies químicas podem ser formadas 

através da reação com o CaO, assim como mostrado na Tabela 7. Em condições de 

oxidação acima de 700°C ocorre formação de sulfato de cálcio (CaSO4) 

prioritariamente.  

Tabela 7 - Espécies químicas formadas durante neutralização de SO2 em cal 

Fonte: Adaptado de Anthony e Granatstein (2001) 
 

Faixa de Temperatura 

(ºC) 
Condições oxidantes Condições redutoras 

Inferior a 450 CaSO3 - 

Entre 650 e 700 CaSO3, CaSO4 CaSO3, CaSO4, CaS 

Acima de 700 CaSO4 - 

Acima de 830 - CaS, CaSO4 

 

Mahuli et. al (1999) demonstraram pela primeira vez um modelo de grão-

subgrão que descreve os parâmetros de difusão do estado sólido de espécies 

iônicas, sendo estes um fator limitante fundamental para taxa de reação e conversão 

total. Os íons Ca2+ e O2- difundem em direção à superfície externa do subgrão, onde 

reagem rapidamente com o SO2 dando origem ao CaSO4, quando há oxigênio 

disponível, por oxidação do sulfito de cálcio que se forma anteriormente, de acordo 

com o mesmo mecanismo de reação proposto acima (vide reação (1)).  

Dam-Johansen, Hansen e Ostergaard (1991) estudaram ainda a reação de 

giz geologicamente jovem e calcinado, dióxido de enxofre e oxigênio, e propuseram 

um modelo que pode ser verificado através de comparações com um volume de 

dados experimentais enorme. É estimado que os grânulos porosos são constituídos 

de micro-grãos não porosos, e desta forma, a transferência de massa nos poros 

ocorreria através da difusão molecular, enquanto, que os micro-grãos reagiriam com 

o dióxido de enxofre e oxigênio, segundo o mecanismo do núcleo não reagido. 

Como o CaSO4 formado pela reação de sulfatação apresenta um volume molar 

superior ao do óxido de cálcio, os micro-grãos aumentarão seu volume conforme 

maiores graus de sulfatação. Os autores estimam que os microporos são 

eventualmente preenchidos quando a taxa de sulfatação atinge 50%. Reações 
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adicionais nos grãos ocorrem segundo o mecanismo do núcleo não reagido, seguido 

por um aumento de volume granular.  

Borgwardt (1970) mediu a taxa de reação de dióxido de enxofre com quatro 

tipos de cal natural, após estas terem sido calcinadas. As taxas foram medidas em 

função da concentração de SO2, tamanho de partícula e conversão de CaO entre 

540 e 1100ºC. Ele determinou que uma reação química de primeira ordem era a 

resistência predominante, limitando a taxa de absorção do SO2 por partículas 

pequenas. Por outro lado, verificou-se que a taxa era independente para partículas 

com Dp<0,05 cm. Por fim, Borgwardt conclui que a difusão interna se tornava 

limitante apenas após conversões de pelo menos 20% CaO, ou seja, a taxa de 

absorção de SO2 diminuía rapidamente com o aumento da conversão. 

Reyes e Jensen (1987) modelaram as mudanças estruturais dos poros 

durante a sulfatação de calcário calcinado. O modelo proposto demonstra o aumento 

da resistência difusional, que é dependente da reatividade da partícula, enquanto 

que o isolamento de poros parcialmente reagidos resulta de uma não uniformidade 

da estrutura porosa. Ambos os fatores são responsáveis por gerar uma conversão 

incompleta.  

Matsukata et. al (1996) estudaram a absorção simultânea de SO2 e HCl 

através de cal. Notou-se que a taxa de cloração do calcário calcinado depende 

apenas levemente do tamanho de partícula da cal e se manteve praticamente 

constante com o progresso do processo de cloração. Em contrapartida, o processo 

de sulfatação aumenta consideravelmente com a diminuição do tamanho de 

partícula da cal, enquanto que a taxa de sulfatação decresce consideravelmente 

com o progresso de sulfatação, como é comumente discutido entre muitos autores. 

Além disso, surpreendentemente, descobriu-se que o processo de sulfatação 

aumenta consideravelmente na presença de HCl, atingindo conversões de CaO em 

(CaSO4 + CaCl2) de quase 100%. Por fim, observou-se através da microscopia 

eletrônica de varredura (SEM) que devido a cloração formou-se aglomerados de 

superfície extremamente lisa na camada externa do calcário, desta forma, facilitando 

a difusão do SO2 e HCl em direção ao interior da partícula.  

Doǧu (1981) estudou a variação da estrutura porosa durante as reações gás-

sólido do calcário com o dióxido de enxofre. A distribuição do tamanho dos poros 

iniciais do sólido reagente (CaO) é responsável pela resistência difusional, do 

reagente gasoso (SO2) através dos poros, e a área superficial ativa do sólido. Notou-
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se também que a difusão é a etapa limitante da reação de SO2 com a cal, e sua taxa 

de reação é inversamente proporcional ao tamanho de partícula. Além disso, 

observa-se que a distribuição do tamanho dos poros a 950ºC apresenta a menor 

resistência difusional e por consequência a maior atividade de remoção do SO2. Por 

fim, Doǧu mostra que a constante da taxa de reação diminuiu exponencialmente ao 

longo da reação devido à formação de uma camada de CaSO4 sobre a superfície do 

CaO. 

Werner (1987) descreve em seu pedido de patente em 1986, que se tornaria 

uma patente em 1987, um processo para a preparação de absorventes contendo 

cálcio para a absorção de SO2 a partir de gases de exaustão e, em particular, de 

gases de combustão, em que o calcário ou a dolomita é(são) moído(s), 

sedimentado(s) e calcinado(s) a 700 a 1000°C durante 5 a 50 minutos em um leito 

fixo ou em um leito fluidizado. Este processo é alimentado por calcário ou dolomita, 

que são moídos até um diâmetro de partícula de 30 a 125 µm, e os grânulos 

apresentam um diâmetro de 500 a 1500 µm. Nota-se que a capacidade de absorção 

de SO2 varia de acordo com o tamanho de partícula, com a área superficial 

específica, especialmente de sua porosidade e de seu diâmetro médio de poros. 

Como agente de pelotização é utilizada uma solução de silicato de sódio. Além 

disso, os grânulos devem conter de 3 a 8% em peso de Fe2O3, que provou aumentar 

consideravelmente a capacidade de captura do dióxido de enxofre. 

 

2.3.2. Neutralização de SO2 em cal apagada 

 

Shin (2010) afirma que o processo de dessulfatação de gases de combustão 

em um processo por via úmida utilizando cal apagada, Ca(OH)2, atinge uma 

eficiência de remoção de até 90%, enquanto que em um processo por via seca com 

cal, CaO, ocorre no máximo 80% de remoção. No processo via úmida as reações 

predominantes que ocorrem são as reações descritas de (2)-(6), sendo o produto 

majoritariamente formado o sulfito de cálcio (CaSO3). 

 

   Ca(OH)2 + SO2 →CaSO31/2H2O + 1/2H2O  (2) 

 

   SO2 + H2O→H2SO3       (3)  
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   Ca(OH)2 + H2SO3→CaSO3 + 2H2O      (4) 

  

   CaSO3 + H2SO3→Ca(HSO3)2      (5) 

  

   Ca(OH)2 + Ca(HSO3)2→2CaSO3 + 2H2O    (6) 

  

Crnkovik et al. (2003) utilizaram cinco tipos diferentes de calcário, variando 

sua origem e idade geológica, além de variar o diâmetro médio destes, a fim de 

comparar o nível de sulfatação em processo de captura de SO2. Os autores 

mostraram que o calcário calcinado no leito fluidizado apresentou maior efetividade 

na sulfatação em relação ao calcário original, o que pode ser explicado pela 

exposição ao leito fluidizado formando cal apagada. 

Liu e Xiao (2006) modelaram e simularam a absorção de SO2 com partículas 

ativas de calcário em suspensão em um reator de bolhas (“bubble reactor”), além de 

propor um mecanismo da teoria de formação de filmes. O pH e a temperatura de 

50ºC foram mantidos constantes. Os efeitos estudados foram o tamanho de 

partícula, os aditivos de ácido acético e a concentração de entrada do SO2. Liu e 

Xiao provaram que, quando se usa partículas muito finas (inferior a 0,053 mm - 300 

mesh), estas são mais finas que o próprio filme líquido laminar formado na fronteira 

gás-líquido, desta forma, facilitando a dissolução do calcário no filme líquido, bem 

como a área de contato sólido-líquido, aumentando a taxa de absorção. Por outro 

lado, o tamanho de partículas entre 0,177 mm e 0,149 mm (80 e 100 mesh, 

respectivamente) são maiores do que a espessura do filme líquido, e desta maneira, 

a taxa de dissolução do calcário no filme líquido diminui consideravelmente. 

Portanto, a maior parte do SO2 reage apenas com o HCO3
- presente no seio do 

fluido. Através do segundo parâmetro estudado, pode-se observar que ao adicionar 

aditivos como ácido acético a taxa de absorção do SO2 aumenta, pois, o ácido 

acético fornece um aumento do transporte de H+ para o seio do fluido. Este 

transporte é responsável por uma maior dissociação do SO2, aumentando a taxa de 

absorção do mesmo. Por fim, um aumento da concentração de entrada de SO2 leva 

a um aumento da taxa de absorção do gás pelo calcário em suspensão. 

Lancia, Musmarra e Pepe (1997) estudaram a absorção de SO2 em um reator 

de bolhas (“bubble reactor”), assim como também propuseram um modelo de 

transferência de massa, observando-se, portanto, uma boa similaridade com os 
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estudos de Liu e Xiao (2006). Os testes experimentais foram realizados com SO2 e 

nitrogênio compondo a fase gasosa e uma suspensão de calcário compondo a fase 

líquida. Os dois parâmetros estudados foram a resistência difusional da fase líquida 

e a espessura do filme, que é dependente da dinâmica do fluido, porém independe 

da natureza das reações. Desta forma chegou-se a um modelo que se adaptava 

muito bem aos valores obtidos experimentalmente. Da mesma forma, alguns anos 

antes, Lacia et. al (1994) publicaram um artigo, avaliando os mesmos parâmetros 

gerando modelos similares. 

Brogren e Karlsson (1997) desenvolveram um modelo que descreve a teoria 

de penetração ao calcularem a taxa de absorção de dióxido de enxofre em uma 

lama de calcário. Determinou-se perfis de concentração e a profundidade de 

penetração das espécies que se difundem para diferentes tempos de penetração. 

Os resultados evidenciam que a absorção de SO2 no calcário é controlada pela 

resistência do filme líquido. Além disso, mostrou-se que a dissolução do calcário é 

significativa para valores de pH baixos. Por fim, ambos os autores provaram que a 

reatividade do calcário pode ser aumentada através do aumento da sua 

concentração e/ou através da diminuição do seu tamanho de partícula.  

Zarkanitis e Sotirchos (1989) estudaram uma larga faixa de tamanho de 

partículas, temperatura, assim como investigaram o efeito das limitações do 

transporte de massa intrapartícula durante o processo de remoção do SO2. 

Diferentemente de muitos outros autores, Zarkanitis e Sotirchos concluíram que ao 

escolher calcários, para atuar como absorvedores de SO2, deve-se basear em sua 

distribuição de tamanho e interconectividade dos poros após a calcinação, e não 

somente, em suas propriedades estruturais, como, por exemplo, porosidade e área 

superficial. 

Alain e Amandine (2006) descrevem em seu trabalho que a cal hidratada, 

também conhecida como cal queimada pulverulenta, é utilizada em numerosas 

aplicações, em particular, como neutralizante de compostos ácidos (HCl, SO2, HF e 

SO3) presentes nos gases de combustão. Nesse processo por "via seca", simples e 

pouco oneroso, a cal pulverulenta, utilizada como absorvente, é diretamente 

colocada em contato com os gases a serem purificados. Todavia, a reação de 

neutralização entre gás e matéria sólida não é facilitada, e um excesso de reagente 

cálcico é frequentemente necessário em relação à quantidade de ácido a ser 

neutralizado, a fim de respeitar as normas de emissão cada vez mais incômodas. 
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Esse excesso de reagente apresenta sobretudo o problema da geração adicional de 

subprodutos ou resíduos, que precisam ser tratados posteriormente. 

Outros trabalhos, tais como apresentados por Heeyoung (1986), preconizam 

o acréscimo, à água de extinção da cal viva, de aditivos, tais como o hidróxido de 

sódio (NaOH) em torno de 5 % a 10 % em peso, em relação à cal viva, ou ainda de 

cloreto, tais como o cloreto de cálcio (CaCl2). A cal queimada, assim obtida, favorece 

a dessulfuração das fumaças à "baixa" temperatura, a saber menos de 230ºC, e, de 

preferência, menos de 175ºC. Quando a temperatura de utilização do absorvente 

difere do ponto de orvalho de menos de 25ºC, de preferência menos de 10ºC, 

nessas condições, o dito aditivo tem por resultado tornar o absorvente deliquescente 

em presença de umidade, o que favorece a presença de uma película líquida na 

interface sólido - gás e melhora a captação de SO2. 

Alain e Amandine (2006) confirmam em seu trabalho a influência positiva para 

a dessulfuração em condições próximas da saturação de aditivos, como, por 

exemplo, Na2CO3, NaOH, CaCl2 e sobretudo NaCl, presente a mais de 5 % em peso 

do absorvente, e qualificam estes absorventes como absorventes de "primeira 

geração", os absorventes da técnica anterior à base de cal queimada, cuja aptidão 

para captar gases ácidos foi melhorada em relação a uma cal queimada "clássica" 

ou "padrão", por acréscimo dos ditos aditivos. 

Oates (1998) classifica uma classe adicional de absorventes à base de cal 

queimada, cuja aptidão para captar gases ácidos é superior àquela de uma cal 

hidratada clássica, os chamados adsorventes de “segunda geração”. A vantagem 

desses absorventes provém então de uma modificação das propriedades físicas, no 

caso a textura, a saber, uma superfície específica BET mais elevada e/ou um 

volume poroso BJH mais elevado. Ou seja, absorventes de "segunda geração" são 

aqueles oriundos de uma modificação por via física. 

Conhece-se, por exemplo, pelo trabalho de Rene (1997), uma composição de 

cal pulverulenta, compreendendo partículas de hidróxido de cálcio apresentando 

uma superfície específica BET superior a 25 m2/g e um volume poroso total BJH de 

dessorção ao nitrogênio de pelo menos 0,1 cm3/g. Esse documento descreve em 

particular um produto à base de cal hidratada, cujo volume poroso BJH e a superfície 

específico BET são nitidamente mais desenvolvidos do que aqueles de um hidróxido 

de cálcio padrão. A aptidão para captar gases ácidos dessa cal hidratada é 

claramente melhorada em relação a uma cal hidratada clássica, assim como 
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também em relação a uma cal queimada de primeira geração (apenas modificação 

química). A cal hidratada de segunda geração é considerada atualmente como o 

reagente cálcico de melhor desempenho para a captação de gases ácidos por via 

seca, em uma ampla faixa de condições operacionais. Todavia, essa cal de segunda 

geração não apresenta uma elevação do desempenho de captação mencionada tão 

importante para todos os gases ácidos potencialmente presentes nos gases de 

combustão. Em particular, o ganho de desempenho desses absorventes de segunda 

geração para a redução de compostos sulfurados, tais como SO2 não é tão elevado 

quanto àquele relativo à redução de HCl. 

Novamente, Alain e Amandine (2006), apresentam em seu trabalho a 

finalidade de prevenir alguns dos inconvenientes citados acima, oferecendo uma 

composição de cal hidratada pulverulenta que apresenta, além das propriedades 

excelentes de captação de HCl, uma melhor aptidão à captação de compostos 

sulfurados, que os absorventes de segunda geração. Para resolver esse problema, 

foi prevista uma composição de cal pulverulenta, compreendendo partículas de 

hidróxido de cálcio, apresentando as mesmas características desenvolvidas por 

Rene (1997), porém, além disso, compreendendo, um teor em metal alcalino igual 

ou superior a 0,2% e igual ou inferior a 3,5% sobre a base do peso total da 

composição. Devido a esta presença do metal alcalino na composição pulverulenta, 

foi observado um melhor desempenho de captação de SO2 do que nos absorventes 

conhecidos como segunda geração. Além disso, essa composição pulverulenta 

manteve as suas excelentes propriedades físicas, tais como, uma superfície 

específica BET e um volume poroso BJH, ambos elevados, o que significa que sua 

aptidão de captação dos compostos ácidos, tais como o HCl, não é alterada. 

 

2.3.3. Neutralização de SO2 em calcário 

 

Bragança (1996) realizou testes em um reator de leito fluidizado em escala 

piloto para o estudo do comportamento da dessulfatação dos gases de combustão 

de carvão com baixo teor de SO2, através de calcário dolomítico e magnesiano. O 

autor observou a variação do rendimento do processo de dessulfatação através da 

variação do tipo de calcário (dolomítico ou magnesiano), sua granulometria e razão 

molar Ca/S. Concluiu-se que o calcário magnesiano de granulometria fina atingiu os 

melhores resultados de captação. 
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Segundo Dam-Johansen e Ostergaard, 1991, a capacidade de absorção de 

SO2 por calcário varia conforme sua idade geológica. O calcário geologicamente 

novo, com estrutura compacta e de baixa porosidade, apresentou no estudo dos 

autores uma alta capacidade reativa, enquanto o mais antigo demonstrou não ser 

tão efetivo.  

Santos (2007) testou diversos parâmetros para avaliar a alteração de 

reatividade do calcário, como: distribuição do tamanho de partículas, tipo de calcário, 

composição da solução, temperatura e pH. Para isso utilizou-se de um reator de 

batelada agitado, com controle de pH e temperatura e com borbulhamento de SO2. 

Pôde ser observado que o tipo de calcário não aumenta significativamente a 

velocidade de dissolução, porém a diminuição do pH e o aumento da temperatura 

favoreceram uma maior dissolução do calcário facilitando a absorção.  

Li et. al (2005) provaram que calcários parcialmente sulfatados eram capazes 

de capturar CO2 e que calcários eram capazes de aumentar a captura de SO2 após 

a etapa de carbonatação e recalcinação. Conclui-se, então, que CO2 e SO2 não 

interagem independentemente com o calcário, ou seja, o CO2 aumenta a habilidade 

do sorbente em capturar SO2, enquanto que o SO2 reduz a sua habilidade de 

capturar CO2. 

Segundo Kohl e Nielsen (1997) as prováveis etapas individuais da remoção 

de SO2 com cal/calcário em suspensão aquosa são:  

a) Transferência de SO2 da fase gás para a interface gás/líquido; 

b) Dissolução de SO2 na água da interface; 

c) Ionização do SO2 dissolvido; 

d) Transferência dos íons H+, HSO3
- e SO3

2- da interface para o interior do 

líquido; 

e) Dissolução e ionização de Ca(OH)2 ou CaCO3 para a forma Ca2+; 

f) Reação de Ca2+ com SO3
2-e HSO3- para a forma CaSO3 em solução; 

g) Precipitação de CaSO3.1/2H2O; 

h) Dissolução de O2 na água da interface; 

i) Transferência do O2 dissolvido da interface para o interior do líquido; 

j) Oxidação de íons sulfito para íons sulfato; 

k) Reação de Ca2+ com SO4
2- para a forma CaSO4 em solução; 

l) Precipitação de CaSO4.2H2O; 
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Em condições ideais, todo o mecanismo acima proposto pode ser resumido 

para apenas 3 etapas, sendo elas (a), (d) e (e), em que as duas últimas são 

suficientemente rápidas, tornando a etapa (a) a etapa controladora do processo.  

 À época em que Borgwardt (1985) estudou a absorção de NOx e SOx por 

calcário havia poucos dados experimentais que pudessem comprovar suas teorias. 

Na década de 80, o principal objetivo relacionado a emissão destes gases 

poluentes, era desenvolver um protótipo que pudesse tratar estes gases e fosse 

economicamente viável. Desta forma, injetou-se calcário pulverizado em um 

queimador com estágio para redução de NOx, o calcário também absorvia o gás 

contaminado com enxofre através de reações gás-sólido com H2S e COS nas 

regiões de redução e com SO2 nas regiões de oxidação. O estudo então proposto 

por Borgwardt era entender melhor as taxas de calcinação e as taxas limitantes do 

mecanismo para partículas pequenas de calcário em um sistema de dispersão. 

Sequer havia conceito formado com relação ao mecanismo de reação de 

decomposição do CaCO3.  

 Após compreender melhor as taxas limitantes e de calcinação, Borgwardt e 

Bruce (1986), escreveram outro artigo sobre a variação da reatividade dos grãos de 

CaO com a área superficial BET. Provou-se que a reatividade aumenta com o 

quadrado da área da superfície na faixa de 2 a 63 m2/g, sendo este um resultado 

que manifesta o domínio da resistência difusional na camada formada pelo produto 

CaSO4. Por fim, notou-se que logo após a calcinação grande áreas superficiais 

específicas se formam, possibilitando a captura de SO2 pelo calcário pulverizado.   

 

2.3.4. Meios alternativos para neutralização de SO2 

 

Ao contrário de seus antecessores, pesquisadores e inventores, munidos de 

informações tecnológicas e equipamentos sofisticados, puderam estudar com maior 

precisão os processos de absorção e seus efeitos, que até então ainda geravam 

dúvidas. Desta forma, puderam aperfeiçoar as técnicas de absorção de dióxido de 

enxofre por calcário através de formas alternativas. 

Por exemplo, para Brogaard (2013), um de seus objetivos é fornecer um 

lavador húmido (lavador de gases) e um método para controlar o dito lavador para 

purificar um gás de processo contendo dióxido de enxofre. O referido método 

compreende: (i) contatar o gás de processo com um líquido absorvente, geralmente 



38 
 

calcário em suspensão, em um reator para absorver o SO2 do gás de processo; (ii) 

medir a concentração de sulfito no líquido absorvente; e (iii) controlar, com base na 

concentração de sulfito medida, pelo menos um parâmetro do lavador de gases 

influenciando a concentração de sulfito no líquido absorvente. Além de utilizar 

CaCO3 como material absorvente, é constatado que a dolomita e CaMg(CO3)2 

também podem ser usados para remoção do dióxido de enxofre. Uma grande 

vantagem deste método é que o lavador pode ser ajustado a qualquer instante para 

se adequar a alguma variação do sistema, por exemplo, variações na concentração 

de SO2 nos gases de exaustão, variações na taxa de oxidação do líquido 

absorvente, e/ou variações do fluxo do gás de processo. Uma de suas 

desvantagens, também presentes em patentes como em Kuroda (1985), e nas 

patentes Ortel (1991) e Bhat (1992), que utilizam torres com leito recheado, é o alto 

consumo de energia para bombear o líquido absorvente, que aumenta 

consideravelmente o custo para realização deste processo. 

A fim de suprir este gasto energético elevado, o trabalho de Choi (1995), e até 

mesmo os trabalhos antecessores de Yanagioka (1977) e Yanagioka (1979), 

propuseram bombear o gás de exaustão de baixo para cima em uma torre de 

absorção, em que o líquido absorvente formasse uma camada em cada estágio 

aumentando o tempo de contato do gás com a solução. Entretanto, uma grande 

desvantagem deste método é que as substâncias, como por exemplo, cal, calcário, 

gipsita, sulfito de cálcio, sulfato de sódio, etc., que estão suspensas ou dissolvidas 

no líquido absorvente, tendem a ser arrastadas e ficarem retidas na parte inferior do 

estágio acima e nos orifícios de cada estágio. Desta forma, a perda de carga 

aumenta, o que leva novamente ao aumento do consumo energético, e por fim, 

reduzindo a eficácia da absorção de SO2.  

Firnhaber (1998) apresenta como objetivo a tentativa de resolver o problema 

acima descrito, ao saturar o gás de processo com vapor d’água, passando-o por 

uma torre de spray antes de passar pela torre de absorção, e desta forma reduzindo 

o risco de sólidos precipitarem e incrustarem nas instalações internas. Entretanto, 

acoplar uma torre de spray antes do processo de absorção, também consumia muita 

energia, e, além disso, a manutenção necessitava ser constante, o que faz com que 

o processo fosse demasiadamente interrompido. 

Bengtsson (2003) sugere um aparelho que consiste basicamente de uma 

torre de absorção convencional, com o líquido absorvente fluindo de cima para baixo 
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e o gás de exaustão sendo bombeado na direção contrária gerando uma contra-

corrente, que aumenta o rendimento da absorção de SO2. Porém, além disso, a fim 

de saturar o gás com vapor d’água para minimizar problemas de incrustações, o 

presente método descreve a passagem do gás de processo primeiramente em uma 

dita “zona de contato”, que consiste em passar o dito gás de processo através do 

líquido adsorvente em sua saída, e depois injetando o gás saturado para dentro da 

torre em sua parte inferior. Ainda assim, o presente aparelho não pode operar em 

grandes vazões, pois carreará o líquido de um estágio para o outro, diminuindo o 

rendimento de absorção e facilitando as incrustações. 

Nolinn (1996) cita três sistemas distintos em seu trabalho para remoção de 

gases de processo contendo dióxido de enxofre, a saber, sistemas de cálcio (CaO, 

CaCO3 e Ca(OH)2), sistemas de sódio (NaOH e Na2CO3) e sistemas indiretos de 

cálcio, porém apenas o primeiro é abordado em maior detalhe. Neste sistema, o gás 

de exaustão é alimentado de baixo para cima e a solução/suspensão absorvente é 

reposta em quantidade suficiente para reagir com o sulfato para formar gipsita 

(CaSO4.2H2O). 

 

2.4. CALCÁRIO MARINHO 

 

As algas calcárias do gênero Lithothanium geram granulados bioclásticos 

composto de carbonato de cálcio, carbonato de magnésio e vários outros elementos 

em menor percentual como ferro, manganês, cobre, zinco, entre outros. As formas 

livres não consolidadas são possíveis de serem exploradas através de dragagens 

das jazidas formadas pelo acúmulo de biodetritos gerados em áreas de recife e 

bancos de algas de baixa atividade biológica (Dias, 2000). 

Em dezembro de 2010 o Departamento Nacional da Produção Mineral 

(DNPM) autorizou a primeira lavra deste tipo de minério no litoral do Maranhão, no 

município de Tutóia (Oceana, 2016).  

Jung et. al (2007) avaliaram a absorção de SO2 e NOx, por calcário marinho 

de conchas de ostras. Através de um pré-tratamento das conchas, pôde-se adquirir 

um aumento de área superficial e volume dos poros, o que resultou em uma 

melhoria na capacidade de remoção de gases ácidos. Provou-se também que a 

atividade de remoção de SO2/NOx das conchas foi superior as de calcário.  
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 As conchas não são apenas utilizadas para absorver SO2 e NOx segundo o 

estudo realizado por Odoemelam e Eddy (2009), calcário marinho presente na forma 

de conchas mostrou-se capaz de remoção de Pb+2 de soluções aquosas. O estudo 

revelou que esta absorção química ocorreu de forma espontânea. 

 Cheng et. al (2003) afirmam que o CaO migra para fora dos poros do 

calcário encontrando o SO2 e O2 ou SO3 na superfície externa da camada de produto 

CaSO4, onde ocorre a reação de sulfatação. Por outro lado, existe a possiblidade 

dos gases mencionados penetrarem os poros e encontrarem o CaO, e então, 

reagirem para formar o sulfato de cálcio.  

 Por fim, Liping et. al (2001) estudaram os efeitos dos gases de combustão 

na captura de enxofre pelo calcário durante a combustão do carvão mineral em leito 

fixo. Os ensaios realizados eram não-isotérmicos no intervalo de 250 até 1080ºC e 

variou-se a composição da atmosfera entre O2 puro, N2 puro e os dois misturados 

em proporção 1:1. A maior absorção de enxofre pelo calcário ocorreu em atmosfera 

contendo apenas O2.  
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3. MATERIAIS E MÉTODOS 

 

3.1. MATERIAIS 

 

3.1.1. Calcário Marinho 

  

O calcário marinho utilizado neste projeto é proveniente de uma jazida 

submersa localizada em Tutóia, município do Maranhão. Sua formação geológica 

ocorre devido a deposição de algas marinhas do gênero Lithothamnium.  

O material foi amostrado após a etapa de dragagem na jazida subterrânea 

apresentando heterogeneidade em relação ao tamanho das partículas, conforme 

mostra a Figura 1. Todo o calcário foi moído em moinho de bolas, com esferas de 

cerâmica, durante 30 minutos e quarteado duas vezes antes dos ensaios.  

Avaliou-se a distribuição granulométrica após o processo de moagem por 

sistema de peneiramento. A caracterização do material foi feita por termogravimetria 

(TG), termogravimetria derivada (DTG) e análise térmica diferencial (DTA) utilizando 

equipamento da TA Instruments modelo Q600, com cadinho de alumina, razão de 

aquecimento de 10°C/min até 1350°C, com aproximadamente 5 mg de amostra e N2 

como gás de arraste. Também se analisou os elementos presentes na forma de 

óxidos por fluorescência de raios-X em equipamento da Rigaku, modelo Primini.  

 

 

Figura 1 - Calcário Marinho 

 

  



42 
 

3.1.2. Carvão Mineral 

 

 O carvão mineral utilizado é originado da reserva da Companhia Rio-

grandense de Mineração (CRM), localizada no município de Candiota no Rio Grande 

do Sul que serve como abastecimento das usinas termoelétricas da Companhia de 

Geração Térmica de Energia Elétrica (CGTEE) do sistema Eletrobrás. 

 O material foi obtido já sob a forma pulverizada, e após ser quarteado duas 

vezes procedeu-se a caracterização por TG/DTG e DTA utilizando o mesmo 

equipamento descrito anteriormente, com razão de aquecimento de 10ºC/min. até 

1000ºC, Ar como gás de arraste e cadinho de alumina.  

A fim de identificar a composição e os elementos presentes no carvão 

mineral, este foi analisado pela técnica de CNHS em equipamento Perkin Elmer 

2400 Series II CHNS/O Analyzer, PerkinElmer, (Waltham, MA, USA). 

 

3.2. MÉTODOS 

 

3.2.1.  Protótipo de Absorção de Gases 

 

Inicialmente testou-se diversos parâmetros para montagem do primeiro 

protótipo de gases que pudesse simular o processo de absorção de SO2 através do 

calcário marinho em suspensão. Testou-se diversas rampas de aquecimentos 

variando desde 1ºC/min até 100ºC/min em três tipos de fornos distintos, frascos 

lavadores com capacidades distintas (diâmetros e alturas variados), a utilização ou 

não de um condesador a ar, além de determinar a quantidade de água destilada a 

ser utilizada em cada coluna de absorção durantes os ensaios. Estudou-se inclusive 

a possibilidade, ao invés de efetuar a queima de carvão mineral, a utilização de um 

cilindro de SO2 puro. Entretanto, o seu alto custo e periculosidade inviabilizaram a 

sua utlização.  

Desta forma, foi desenvolvido um protótipo de absorção de gases que 

consistia de um de forno cilíndrico horizontal, aberto em ambos os lados, em que 

ficava inserido um tubo cerâmico (reator de combustão), onde era depositada a 

amostra de carvão a ser queimada, cuja saida dos gases ficava acoplada a três 

frascos lavadores, em série, apresetando um diâmetro de 6,28 cm e 38 cm de altura, 

sendo que os dois primeiros agiam como estágios de absorção, onde eram inseridas 

suspensões de calcário marinho como agentes de captura. O terceiro frasco ficava 
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vazio para reter alguma fase líquida arrastada e evitar que fosse para a bomba de 

vácuo, que promovia a entrada do ar de alimentação para a combustão por uma das 

aberturas do forno. O ar saia pela outra extremidade com o oxigênio residual com os 

gases de combustão gerados, indo por dutos de vidro até entrar em contato com o 

calcário nos estágios de absorção, pela ação de sucção de uma bomba de vácuo na 

saída do terceiro frasco lavador. Adotou-se uma rampa de aquecimento de 10ºC/min 

até 1000ºC, 50 mL de água destilada e 50g de carvão mineral.  

Após ensaios preliminares, foi desenvolvido um novo equipamento otimizado 

para a pesquisa desta dissertação, uma vez que se notou que o anterior permitia a 

passagem de fuligem e condensados para a coluna de absorção. 

O tubo cerâmico foi subsituído por um tubo de quartzo onde se inseriu suporte 

cerâmico sobre o qual ficava o carvão, permitiu uma localização melhor distribuída, e 

de forma reprodutível, do carvão ao longo do forno. Os dois frascos lavadores foram 

substituidos por uma coluna de absorção de 3,25 cm de diâmetro e 64,6 cm de 

altura. Na saída do forno foi acoplado um condensador a ar para condensação de 

vapor e produtos mais leves e um frasco lavador vazio atuando como retentor de 

fuligem, antes da coluna de absorção. Desenho esquemático do protótipo otimizado 

é mostrado na Figura 2.  

Outro melhoramento na monitoração do processo de queima foi feito medindo 

a vazão de ar de entrada ao protótipo por um fluxômetro G, instalado na entrada do 

forno. A sucção continuou feita por uma bomba de vácuo ao final do protótipo. 

Durante os ensaios foi utilizada uma vazão de ar mantida a 5 L/min para as corridas 

realizadas, calculada com base na composição típica do carvão mineral obtida pela 

análise CNHS e estequiometria de oxigênio, necessário para combustão completa 

das 50 g de carvão mineral. 
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Figura 2 - Protótipo de captura de gases otimizado 

A- Forno, B- Tubo quartzo, C- Condensador a ar, 

D1- Removedor de fuligem, D2- Coluna de absorção,  

E- Bomba de vácuo, F- Conectores, G – Fluxômetro 

 

3.2.2. Ensaios de captura de SO2 

 

Para os ensaios de captura de SO2 dos gases de combustão utilizou-se 50g 

de carvão mineral pulverizado. A razão de aquecimento do carvão foi de 10ºC/min 

desde temperatura ambiente até 700ºC, mantendo-o nesta temperatura por 3 horas. 

Durante a captura de SO2 a capacidade de solubilização do gás para máxima 

captação é função do tempo de contato do gás com o meio líquido presente. Desta 

forma avaliou-se a influência do tempo de contato do gás de combustão com a 

suspensão de calcário no processo. Para isso, manteve-se a proporção de partículas 

de calcário em suspensão constante durante o processo de captura do SO2, 

utilizando 2g de calcário em 50 mL de água destilada, 3g de calcário em 75 mL de 

água destilada, e por fim, 4g de calcário em 100 mL de água destilada. Desta forma 

o tempo de contato do gás com o líquido na suspensão aumentou em 1,5 e 2 vezes, 

respectivamente, para os ensaios de 75mL e de 100mL. 

 Também avaliou-se a influência da concentração de calcário na suspensão, 

fazendo ensaios com 2, 3 e 4g de calcário em 50mL, e mesmas massas em 75mL e 

100mL de água na coluna.  

A Tabela 8 mostra os ensaios de captura realizados e a nomenclatura de 

identificação dos mesmos. 
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Tabela 8 - Ensaios de captura realizados 

Ensaio Massa de calcário (g) 
Massa de 

Água (g) 

E1 2 50 

E2 2 75 

E3 2 100 

E4 3 50 

E5 3 75 

E6 3 100 

E7 4 50 

E8 4 75 

E9 4 100 

 

Após combustão completa do carvão, o material presente no frasco lavador 

foi filtrado a vácuo, mantido em dessecador por 24 horas, e então armazenado em 

sacos plásticos lacrados até análise do produto resultante. Realizou-se ensaios de 

TG/DTG e DTA com razão de aquecimento de 10ºC/min. até 1350ºC, N2 como gás 

de arraste, a fim de manter a atmosfera próxima ao cadinho inerte e não influenciar o 

início dos estágios de decomposição, e, aproximadamente, 5 mg de amostra em 

cadinho de alumina. 

As cinzas provenientes do processo de queima também foram coletadas e 

armazenadas em sacos plásticos lacrados até ensaio para avaliação da eficiência do 

processo de combustão. Realizou-se ensaios de TG/DTG e DTA com razão de 

aquecimento de 10ºC/min. até 1000ºC, ar como gás de arraste e cadinho de 

alumina. Também foram realizados ensaios de FRX destes materiais.   

 

3.2.3. Metodologia de cálculo do percentual de SO2 capturado pelo calcário 

 
Para determinação do rendimento de captura de SO2, realizou-se um balanço 

de massa do enxofre presente no processo para estimar a quantidade efetivamente 

liberada na forma de SO2, durante a queima do carvão, pois esta pode ser diferente 

para cada ensaio de queima do carvão, sendo calculada conforme Equação 7: 

 

 𝑆𝑙𝑖𝑏𝑒𝑟𝑎𝑑𝑜  = (𝑀𝑐𝑣,𝑖 ×
𝑋𝑆𝑖

100
) − (𝑀𝑐𝑣,𝑓 ×

𝑋𝑆𝑂3𝑓

100
×

32

80
) (7) 
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Em que,  

Sliberado – Massa de enxofre efetivamente liberada na forma de SO2 

Mcv,i – Massa de carvão inicial 

XSi – Porcentagem de S presente na amostra de carvão (obtido pelo método 

CNHS)  

Mcv,f – Massa de cinzas após a queima 

XSO3f – Porcentagem de SO3 presente nas cinzas (obtido por análise de FRX) 

 

Para determinar o valor de Mcv,f, utiliza-se a seguinte equação: 

 

𝑀𝑐𝑣,𝑓 = 𝑀𝑐𝑣,𝑖 × %ó𝑥𝑖𝑑𝑜𝑠 𝑎 1000°𝐶             (8) 

Em que,  

%óxidos a 1000ºC – lido na curva de Análise Térmica do carvão original 

 

Uma vez determinada a massa de enxofre liberada em cada ensaio, pode-se 

medir de três formas distintas a quantidade de enxofre capturada pelo calcário, 

conforme descrito a seguir. 

 

 Metodologia de cálculo através do percentual de CaSO4 presente nas 3.2.3.1.

amostras obtidos por Análise Térmica 

 

 Durante o processo de captura de SO2 ocorrem as seguintes reações 

químicas descritas de (9) a (11): 

 

   CaCO3(s) + SO2(g) → CaSO3(s) + CO2(g)     (9) 

   CaSO3(s) + ½ O2(g) → CaO.SO3(s)         (10) 

   CaO.SO3(s) + 2H2O(l) → CaSO4.2H2O(s)     (11) 

 

 O último estágio de decomposição térmica na curva TG, que se inicia perto de 

950ºC e termina em aproximadamente 1320ºC, corresponde a decomposição de 

CaSO4 conforme a equação (12). 
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   CaSO4(s) → CaO(s) + SO3(g) (ou SO2 + ½ O2)    (12) 

 

 Para calcular o rendimento, fez-se primeiro a conversão da curva do calcário 

sulfatado em base à sua massa inicial, para a base da massa inicial do calcário 

original, para poder comparar os resultados em uma base de mesma composição. 

 A 1350ºC, a composição química dos óxidos presentes na análise TG do 

calcário sulfatado é igual a dos óxidos remanescentes a 1000ºC obtidos na curva TG 

da massa inicial do calcário original. Como pela curva TG respectiva, a massa de 

óxidos obtidos por calcinação do calcário equivale a 54,88% (vide Figura 6) de sua 

massa inicial, realizaram-se os seguintes cálculos de acordo com a Equação (13): 

 

   𝐵𝐶 =
𝑐𝑢𝑟𝑣𝑎 𝑇𝐺 𝑑𝑜 𝑐𝑎𝑙𝑐á𝑟𝑖𝑜 𝑠𝑢𝑙𝑓𝑎𝑡𝑎𝑑𝑜×54,88%

%ó𝑥𝑖𝑑𝑜𝑠 𝑎 1350℃ 𝑑𝑜 𝑐𝑎𝑙𝑐á𝑟𝑖𝑜 𝑠𝑢𝑙𝑓𝑎𝑡𝑎𝑑𝑜
               (13) 

 Em que: 

 BC – Curva em base calcinada do calcário  

 

 Desta forma, o percentual da massa calcinada do calcário sulfatado a 1350ºC, 

além de ter a mesma composição que a massa calcinada do calcário original a 

1000ºC, fica com o mesmo valor numérico do que o percentual deste, tornado a 

curva resultante desta forma na base da massa inicial do calcário original. 

 Na curva BC, fez-se a leitura do último estágio das curvas TG, referente à 

decomposição do CaSO4, e converteu-se o percentual de SO3 liberado para SO2, 

conforme equação (15), que ocorre nas condições térmicas da análise:  

 

    SO3(g) → SO2(g) + 1/2O2(g)                       (14) 

 

    %𝑆𝑂2 =
%𝑆𝑂3×64

80
                  (15) 

  Calculou-se a massa de SO2 presente no calcário após o ensaio de 

captação do seguinte modo através da equação (16): 

    𝑚 𝑆𝑂2 =
𝑚𝐶𝑎𝐶𝑂3  × %𝑆𝑂2

100
      (16) 
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 Em que,  

 mCaCO3 – Massa de calcário utilizada para captação em cada ensaio 

 mSO2 – Massa de SO2 presente no calcário após cada ensaio 

 

 Converteu-se então esta massa de SO2 em massa de S conforme a equação 

(17), pois em cada mol de SO2 há 32g de enxofre: 

    𝑆𝑐𝑎𝑝𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑜 =
𝑚𝑆𝑂2  × 32

64
                      (17) 

 Scapturado – Massa de enxofre capturada pelo calcário 

 

 Desta forma, pode-se obter o rendimento do processo através da massa de S, 

conforme a equação (18): 

   𝑅𝑒𝑛𝑑𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜 =
𝑆𝑐𝑎𝑝𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑜

𝑆𝑙𝑖𝑏𝑒𝑟𝑎𝑑𝑜 
 𝑥100         (18) 

 Metodologia de cálculo através do percentual de H2O de hidratação 3.2.3.2.

presente nas amostras obtido por Análise Térmica 

 

 Uma vez que a curva TG do calcário sulfatado foi convertida em base à 

massa inicial de calcário original, estabeleceu-se uma correlação entre a perda de 

água de hidratação do sulfato de cálcio dihidratado e a decomposição do SO3, ou 

seja, SO2 + 1/2 O2, pois nesta base, ambas as perdas de massa representam 

percentuais da massa inicial de calcário usado na absorção. 

 O primeiro estágio de decomposição de cada análise, que se inicia perto do 

100ºC e termina perto dos 200ºC, representa a liberação de água de hidratação, 

conforme a reação química (19) abaixo: 

    CaSO4.2H2O(s) → CaSO4(s) + 2H2O(g)   (19) 

 Esta liberação de água corresponde a 36g de água liberados por mol de 

calcário inicial ou por mol de CaSO4 anidro sólido formado. 

 Considerando que todo o CaSO4 esteja na forma dihidratada, significaria dizer 

que a perda de 36g de H2O na análise térmica irá promover perda de 80g de SO3 na 

decomposição do sulfato de cálcio anidro em temperaturas acima de 1200ºC e desta 

forma, vale a seguinte correlação (20): 
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%𝑆𝑂3

%𝐻2𝑂
=  

80𝑔/𝑚𝑜𝑙

36 𝑔/𝑚𝑜𝑙
 = 2,22       (20) 

%𝑆𝑂3   =  2,22 ×   %𝐻2𝑂      (21) 

 Obtendo-se o valor do %SO3 de acordo com a equação acima (21), efetua-se 

o cálculo do mesmo modo explicitado anteriormente. 

 Metodologia de cálculo através de análises de FRX 3.2.3.3.

 Fez-se uso da técnica de FRX para analisar a quantidade inicial e final 

presente no calcário utilizado em cada ensaio. 

A quantidade de enxofre capturada é calculada conforme a equação (22) 

abaixo: 

𝑆𝑐𝑎𝑝𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑜  = (𝑀𝑐𝑎𝑙,𝑓 ×
𝑌𝑆𝑂3𝑓

100
×

32

80
) −  (𝑀𝑐𝑎𝑙,𝑖 ×

𝑌𝑆𝑂3𝑖

100
×

32

80
 )        (22) 

 

Em que,  

Mcal,i – Massa de calcário inicial 

Mcal,f – Massa de calcário final 

YSO3i – Porcentagem de SO3 presente na amostra de calcário inicialmente 

YSO3f – Porcentagem de SO3 presente na amostra de calcário final (pós 

absorção) 

Scapturado – Massa de enxofre capturada 

Obteve-se a massa de calcário final através do cálculo conforme a equação 

(23): 

𝑀𝑐𝑎𝑙,𝑓  =  
𝑀𝑐𝑎𝑙,𝑖 × 54,88 

%ó𝑥𝑖𝑑𝑜𝑠 𝑎 1350℃
         (23) 

 Por fim, ao obter a massa de Scapturado, obteve-se o rendimento, conforme 

equação (18).  
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4. RESULTADOS E DISCUSSÃO 

 

4.1. CARACTERIZAÇÃO DO CARVÃO MINERAL 

 

4.1.1. Termogravimetria (TG), termogravimétrica derivada (DTG) e análise 

térmica diferencial (DTA)  

  

Na Figura 3 são mostradas as curvas TG/DTG e DTA do carvão mineral. O 

primeiro estágio de perda de massa na curva TG ocorre na faixa de temperatura 

entre 25 e 100ºC, onde há a liberação de água livre com uma perda de 3,8% da 

massa inicial da amostra. A segunda perda de massa de 0,4%, entre 125 e 150ºC, 

representa a perda de água coordenada com os cátions dos argilominerais 

presentes no carvão. A partir de 240ºC inicia-se a perda de massa inicialmente 

correspondente a materiais voláteis que entram em combustão, seguida da perda de 

massa decorrente da combustão dos componentes menos voláteis presentes, 

caracterizadas estas duas etapas por dois picos sobrepostos na curva DTG entre 

240ºC e 550ºC. Ocorre, nestas etapas, uma perda total de massa de 42,6%, 

conforme visto na curva TG.  

Observa-se pela curva DTA os picos endotérmicos correspondentes às perdas 

de água, seguidos de picos exotérmicos sobrepostos, referentes às etapas de 

combustão dos componentes mais e menos voláteis do carvão. Em 1000ºC o teor de 

cinzas é de 52,9%, com uma perda total de massa durante a análise de 47,1%.  

  

 

Figura 3 - Curvas TG/DTG e DTA do carvão mineral com rampa de aquecimento de 10ºC/min 
até 1000ºC em ar 
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4.1.2. Análise CNHS 

 

A composição química do carvão mineral usado pode ser observada na 

Tabela 9, logo abaixo. Ou seja, o carvão apresenta 2,57 Kg de enxofre por 100 Kg 

de carvão, conforme Tabela 9. 

 

Tabela 9 - Composição química do carvão mineral utilizado na termoelétrica de 
Candiota medido pela técnica CNHS.  

Elemento 
Concentração 

(Kg/Kg) 

Carbono 28,95 

Hidrogênio 2,97 

Nitrogênio 1,13 

Enxofre 2,57 

Umidade 11,47 

Cinzas 52,92 

 

4.1.3. Fluorescência de raios-X  

 

 A análise por fluorescência de raios-X do carvão mineral é mostrada na 

Tabela 10. Nota-se um alto percentual de alumina e sílica decorrentes da presença 

de argila no carvão analisado. A perda ao fogo, medida por análise térmica foi de 

47,1%, devida principalmente à perda de massa durante a queima do carvão. 
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Tabela 10 - Resultado da análise de fluorescência de raios-X do carvão mineral 

Elemento Percentual (%) 

MgO 0,73 

Al2O3 13,84 

SiO2 31,87 

SO3 4,08 

K2O 1,21 

CaO 0,80 

Fe2O3 3,64 

Perda ao fogo 47,08 

Óxidos residuais 52,92 

 

4.2. CARACTERIZAÇÃO DO CALCÁRIO 

 

4.2.1. Moagem e classificação granulométrica  

 

O calcário marinho recebido foi peneirado a fim de se avaliar sua distribuição 

granulométrica. A Figura 4 mostra os resultados encontrados. Observa-se que a 

fração presente em maior quantidade foi a do intervalo de tamanho de partícula 

entre 1,41mm e 2,83mm representando quase 50% da massa original.  

 

Figura 4 - Distribuição granulométrica do calcário original 

 
 O calcário foi moído em moinho de bolas por 30 minutos para se obter uma 

fração fina com quantidade suficiente para realizar todos os ensaios propostos 

durante o projeto. A Figura 5 mostra a distribuição granulométrica do material após o 
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processo de moagem. Escolheu-se a fração entre 0,062mm e 0,074mm para 

realização dos ensaios de captura. 

 

 

Figura 5 - Distribuição granulométrica da fração fina do calcário 

 

4.2.2. Análises TG/DTG e DTA  

 

Na Figura 6 são mostradas, as curvas TG/DTG e DTA da amostra de calcário 

marinho com tamanho de partículas entre 0,062mm e 0,074mm. É possível observar 

uma perda de massa inicial de 0,1% nas curvas TG devido a água livre e outros 

compostos presentes.  

A perda de massa entre 600 e 800°C na curva TG corresponde a 

decomposição do calcário com liberação de CO2. A perda de 40,1% de CO2 indica 

por estequiometria que o calcário original apresenta um percentual de 91,1% de 

CaCO3. 

Após a decomposição do calcário não ocorrem perdas de massas 

significativas até 1350°C, o que indica ausência de CaSO4 na amostra utilizada. 
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Figura 6 - Curvas TG/DTG e DTA com rampa de aquecimento de 10ºC/min até 1350ºC da 
amostra de calcário original com granulometria de 0,062mm até 0,074mm em atmosfera de N2 

 

4.2.3. Análise fluorescência de raios-X  

 

 A Tabela 11 mostra o resultado do ensaio de fluorescência de raios-X da 

amostra de calcário. Conforme esperado, o cálcio é o elemento em maior 

quantidade. O baixo percentual de MgO indica, conforme a Tabela 6, que o calcário 

utilizado é do tipo dolomítico. 
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Tabela 11 - Resultado da análise de fluorescência de raios-X do calcário 
marinho 

Óxidos %massa real 

Na2O 0,79 

MgO 3,46 

Al2O3 0,85 

SiO2 1,97 

P2O5 0,11 

SO3 0,56 

Cl 0,53 

K2O 0,12 

CaO 39,58 

Sc2O3 4,66 

Fe2O3 0,39 

NiO 0,04 

CuO 0,01 

ZnO 0,05 

Br 0,01 

Rb2O 0,03 

SrO 0,41 

Outros óxidos 1,28 

Perda ao fogo 45,12 

 

4.3. AVALIAÇÃO DOS ENSAIOS DE CAPTURA 

 

4.3.1. Análises Térmicas e Fluorescência de raios-X das cinzas 

 

Após cada ensaio de captura foi realizado análise das cinzas resultantes no 

forno para comprovar a eficiência do processo de combustão realizado. Apenas para 

efeito de ilustração são mostrados os resultados para os ensaios 3 e 5, Figuras 7 e 8 

respectivamente. É possível observar uma perda inicial de massa até 100°C pela 

curva TG, correspondente a uma possível dessorção de umidade, uma vez que as 

cinzas apresentam alta área superficial. A perda de massa após 400°C indica uma 
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pequena presença de materiais que não foram completamente decompostos durante 

a combustão.  

A perda de massa total para o ensaio 3 foi de 1,3% e para o ensaio 5 de 1,7% 

comprovando a eficiência do processo de queima do carvão. As demais curvas, 

correspondentes aos ensaios 1, 2, 4, 6, 7, 8 e 9 encontram-se no Anexo A. 

 

Figura 7 - Curvas TG/DTG e DTA da cinza do Ensaio E3 com rampa de aquecimento de 
10ºC/min até 1000ºC em ar  

 

 

Figura 8 - Curvas TG/DTG e DTA da cinza do Ensaio E5 com rampa de aquecimento de 
10ºC/min até 1000ºC em ar  

 

Na Tabela 12 é mostrado o resultado do ensaio FRX da cinza proveniente do 

Ensaio 8, apenas para fins ilustrativos. Observa-se o baixo percentual de S na 
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amostra indicando que este elemento é liberado durante o processo de queima.  As 

outras análises de FRX das cinzas, correspondentes aos ensaios 1, 2, 3, 4, 5, 6, 7 e 

9 podem ser vistas no Anexo B. 

Tabela 12 - Resultado da análise de fluorescência de raios-X das cinzas do 
ensaio E8 

Óxido %massa real 

Na2O 0,48 

MgO 1,24 

Al2O3 23,41 

SiO2 60,31 

SO3 1,52 

K2O 2,01 

CaO 1,30 

Sc2O3 0,07 

TiO2 0,77 

MnO 0,07 

Fe2O3 7,01 

Outros óxidos 1,51 

 

4.3.2. Avaliação da influência da altura da coluna d’água do gás de 

combustão com a suspensão de calcário no processo de captura de SO2 

 

As Figuras 9, 10 e 11 mostram as curvas TG/DTG e DTA do produto 

resultante da absorção de gases após os ensaios 1, 5 e 9.  

Estes ensaios apresentavam originalmente a mesma concentração de 

calcário marinho de 40g/L, no entanto, o ensaio 1 tinha 2g de amostra em 50mL de 

solução como meio de absorção, o ensaio 5 tinha 3g de amostra com 75mL de 

solução como meio de absorção e o ensaio 9 apresentava 4g de amostra com 

100mL de solução. Desta forma o tempo de contato do gás de combustão com a 

suspensão de calcário era maior para o ensaio 9.   

Para a amostra E1, na Figura 9, observa-se na curva TG, entre 100-200°C, 

que há uma perda de 29,2%, correspondente a água combinada liberada do sulfato 

de cálcio hidratado formado na captura. Entre 950-1320°C ocorre decomposição do 

sulfato de cálcio anidro de 62,1%. Praticamente não se observa decomposição de 

carbonato de cálcio residual, o que indica seu consumo praticamente total. Devido 

as altas temperaturas de decomposição do sulfato de cálcio anidro, necessitou-se 
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atingir temperaturas de 1350ºC durante as análises térmicas, além de utilizar no 

máximo 5 mg de amostra. 

Na Figura 10, correspondente ao E5, nota-se uma perda de água de 

hidratação de 27,8%, entre 520-700°C, ocorre também uma mínima perda de CO2 

correspondente à decomposição de calcário residual após o ensaio de captação e, 

entre 1000-1300°C, ocorre à decomposição do sulfato de cálcio anidro, 

representando 60,0% de perda de massa. 

Por fim, a Figura 11, que representa as curvas de análise térmica da amostra 

de calcário do E9, evidencia a perda de água de hidratação de 29,8% e o 

desprendimento de SO3 no valor de 65,0%. Também é possível notar que entre 520-

700°C, ocorre uma mínima perda de CO2 correspondente à decomposição de 

calcário residual um pouco maior que no caso da Figura 10, indicando que menor 

percentual do mesmo havia reagido com SO2 do que no caso anterior. 

Pelas curvas DTA e DTG da região de decomposição é possível observar 

respectivamente as etapas de perda de massa e os efeitos térmicos 

correspondentes às diversas etapas de transformação.  

Nota-se entre outras transformações que, durante o processo de 

decomposição do sulfato de cálcio anidro, ocorrem dois picos DTG e respectivos 

picos DTA endotérmicos superpostos. Isto se deve a que essa decomposição ocorre 

em mais de uma etapa, conforme literatura (Mettler e Toledo Laboratory, 2012).  

Por outro lado, também ocorre fusão, com formação de fase líquida de parte 

da mistura de óxidos presentes, pelo formato do primeiro pico DTA, característico de 

fusão produto não puro. Esta interpretação decorre do fato que o material de 

decomposição final residual no cadinho de alumina, após esfriamento, fica grudado 

no cadinho, o que sempre se observa quando ocorre fusão total ou parcial de óxidos 

formados em uma análise de produtos minerais (Dweck, 2017). 

Efeitos térmicos referentes à transição sólido-sólido podem ser usualmente 

reconhecidos através de curvas DTA ou DSC. Nas análises realizadas do calcário 

após uso em absorção do SO2, uma destas transições ocorre em torno de 390ºC, na 

forma de um pico exotérmico, nos casos a seguir, largo e de bem pequena altura, 

responsável pela transição de sulfato de cálcio gama para sulfato de cálcio beta, ou 

também chamado de sulfato de cálcio anidro II para III.  

Outra transição é a do sulfato de cálcio beta para alfa, ocorrendo entre 1210-

1220ºC (Mettler e Toledo Laboratory, 2012). Este fenômeno, é observado durante a 
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ocorrência da primeira etapa pelo pequeno pico DTA endotérmico que aparece 

nessa faixa de temperatura durante a ocorrência do primeiro pico DTA em todas as 

etapas de dessulfatação analisadas.  

 

 

Figura 9 - Curvas TG/DTG e DTA com rampa de aquecimento de 10ºC/min até 1350ºC da 
amostra E1 após sulfatação em base calcinada a 1350ºC em N2 

 

 

Figura 10 - Curvas TG/DTG e DTA com rampa de aquecimento de 10ºC/min até 1350ºC da 
amostra E5 após sulfatação em base calcinada a 1350ºC em N2 
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Figura 11 - Curvas TG/DTG e DTA com rampa de aquecimento de 10ºC/min até 1350ºC da 
amostra E9 após sulfatação em base calcinada a 1350ºC em N2 

 

Os rendimentos dos Ensaios 1, 5 e 9 calculados com base nas perdas de 

massa do SO3 de cada uma das Figuras acima, equivalem a 44,6%, 64,9% e 83,2%, 

respectivamente. Desta forma, é possível concluir que o tempo de contato interfere 

de forma direta no processo de captura. O maior tempo promove contato mais 

prolongado do calcário em suspensão com os gases provenientes da queima do 

carvão mineral, resultando em maior capacidade de captura do SO2. 

 

4.3.3. Avaliação da influência da concentração da suspensão de calcário no 

processo de captura de SO2 

 

As Figuras 12 a 14, equivalentes aos Ensaios 1, 4 e 7 respectivamente, 

mostram os ensaios onde a quantidade de água utilizada foi de 50mL, porém a 

concentração de calcário em suspensão equivale a 40, 60 e 80 g/L, 

respectivamente. 

O último estágio de perda de massa na curva TG, referente a decomposição 

do sulfato de cálcio anidro de cada um dos ensaios, corresponde a 62,1%, 57,7% e 

41,3% respectivamente, o que representa um rendimento de captura de SO2 de 

44,6%, 61,6% e 54,7%. 

Incialmente um aumento de rendimento é observado quando se aumenta a 

concentração de 40 para 60 g/L, aumentando a probabilidade de contato das 

partículas em suspensão com os gases de combustão.  
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Entretanto, um decréscimo de rendimento é observado ao aumentar a 

concentração atingindo 80 g/L. Isto ocorre, provavelmente, devido à dificuldade do 

SO2(g) de se difundir em solução mais concentrada, dificultando sua solubilização e 

posterior reação com o calcário em suspensão, influenciando negativamente o 

rendimento final de captura. 

 

 

Figura 12 - Curvas TG/DTG e DTA com rampa de aquecimento de 10ºC/min até 1350ºC da 
amostra E1 após sulfatação em base calcinada a 1350ºC em N2 

 

Figura 13 - Curvas TG/DTG e DTA com rampa de aquecimento de 10ºC/min até 1350ºC da 
amostra E4 após sulfatação em base calcinada a 1350ºC em N2 
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Figura 14 - Curvas TG/DTG e DTA com rampa de aquecimento de 10ºC/min até 1350ºC da 
amostra E7 após sulfatação em base calcinada a 1350ºC em N2 

 

É possível observar nas Figuras 15 a 17 as curvas TG/DTG e DTA das 

amostras E2, E5 e E8, respectivamente. Este conjunto de ensaios apresentam a 

mesma quantidade de água utilizada de 75mL, porém as concentrações de calcário 

em suspensão equivalem a 26,7, 40,0 e 53,3 g/L, respectivamente. 

Novamente, efetuou-se a leitura do último estágio de decomposição de cada 

um dos ensaios, que nestes casos equivale 67,8%, 60,0% e 49,0%, 

respectivamente, o que representa um rendimento de captura de SO2 de 48,6%, 

64,9% e 70,9%. 

Neste conjunto de ensaios nota-se que aumento do rendimento é 

significativamente maior quando a concentração é alterada de 26,7 para 40 g/L. 

Como nestes ensaios a quantidade de água é maior, os gases de combustão têm 

maior volume para se difundir e reagir com o calcário em suspensão. Diferentemente 

do primeiro conjunto de ensaios, quando a quantidade de água limitava a 

solubilização de SO2.  
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Figura 15 - Curvas TG/DTG e DTA com rampa de aquecimento de 10ºC/min até 1350ºC da 
amostra E2 após sulfatação em base calcinada a 1350ºC em N2 

 

 

Figura 16 - Curvas TG/DTG e DTA com rampa de aquecimento de 10ºC/min até 1350ºC da 
amostra E5 após sulfatação em base calcinada a 1350ºC em N2 
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Figura 17 - Curvas TG/DTG e DTA com rampa de aquecimento de 10ºC/min até 1350ºC da 
amostra E8 após sulfatação em base calcinada a 1350ºC em N2 

 

 Por fim, também se efetuou a mesma análise de influência da concentração 

nas amostras E3, E6 e E9, ilustrados pelas Figuras 18 a 20. Este último conjunto de 

ensaios possuíam 100mL de água destilada, sendo que a concentração de calcário 

em suspensão equivalia a 20, 30 e 40 g/L, respectivamente. 

Foi feita a leitura do estágio referente a decomposição do sulfato de cálcio 

anidro, que em cada uma das figuras corresponde a 62,5%, 50,8% e 65,0%, 

respectivamente. Essas porcentagens levam aos rendimentos de captura de SO2 no 

valor de 44,6%, 49,4% e 83,2%. 

Com mesmo tempo de contato observa-se inicialmente apenas um ligeiro 

aumento de rendimento ao elevar a concentração da suspensão de 20 para 30 g/L. 

Este resultado pode ser explicado pela menor probabilidade das partículas em 

suspensão se chocarem com os gases de combustão difundidos em solução devido 

ao volume d’água elevado. Porém, ao elevar a concentração para 40 g/L é possível 

observar um aumento considerável do rendimento atingindo 83,2%. Este resultado 

pode ser explicado pelo grande volume d’água, que facilita a difusão dos gases de 

combustão na suspensão, além do fato da quantidade de partículas de calcário em 

suspensão ser elevada suficiente para promover as reações de sulfatação. 
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Figura 18 - Curvas TG/DTG e DTA com rampa de aquecimento de 10ºC/min até 1350ºC da 
amostra E3 após sulfatação em base calcinada a 1350ºC em N2 

 

 

Figura 19 - Curvas TG/DTG e DTA com rampa de aquecimento de 10ºC/min até 1350ºC da 
amostra E6 após sulfatação em base calcinada a 1350ºC em N2 
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Figura 20 - Curvas TG/DTG e DTA com rampa de aquecimento de 10ºC/min até 1350ºC da 
amostra E9 após sulfatação em base calcinada a 1350ºC em N2 

 

4.3.4. Avaliação da captura de SO2 por determinação de CaSO4.2H2O 

  

Durante as análises TG/DTG e DTA, devido a algum óxido presente no 

calcário e as altas temperaturas para que ocorra decomposição térmica de CaSO4, 

ocorreu fusão de óxidos nos cadinhos utilizados, inviabilizando seu 

reaproveitamento. Desta forma buscou-se também uma avaliação do processo de 

captura, considerando que todo o sulfito de cálcio formado se oxidou a sulfato e se 

hidratou formando CaSO4.2H2O.  

É possível observar pela Tabela 13 que a determinação do percentual de SO2 

captado, considerando todo CaSO4 formado na forma de dihidrato nos permite ter 

uma estimativa real do processo de captura. Sendo que nestes casos, os ensaios 

podem ser conduzidos até 250ºC o que evita a fusão de óxidos inviabilizando o 

reuso de cadinhos.  
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Tabela 13 - Rendimento calculado pela água combinada de CaSO4.2H2O 

Ensaio 

Rendimento (%) 

calculado pela água 

combinada de 

CaSO4.2H2O 

E1 46,6 

E2 51,1 

E3 46,2 

E4 63,7 

E5 66,8 

E6 50,0 

E7 55,5 

E8 72,9 

E9 84,8 

 

4.3.5. Avaliação da captura de SO2 através de análises FRX 

 

Os produtos resultantes dos ensaios de captura foram analisados por FRX o 

que permitiu por balanço de massa do S calcular os rendimentos do processo.  Na 

Tabela 14 há um resultado típico de FRX do calcário pós absorção para a amostra 

E8. Observa-se um elevado percentual de S representativo da eficiência de captura. 

A Tabela 15 mostra os rendimentos calculados por este método.  

Os resultados dos ensaios de FRX do calcário pós absorção para as 

amostras E1, E2, E3, E4, E5, E6, E7 e E9 encontram-se no Anexo C.   
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Tabela 14 - Resultado da análise de fluorescência de raios-X do calcário 
marinho pós absorção E8 

Óxidos %massa real 

MgO 0,72 

Al2O3 1,40 

SiO2 1,39 

P2O5 0,06 

SO3 29,21 

Cl 0,04 

K2O 0,13 

CaO 30,40 

MnO 0,05 

Fe2O3 0,33 

NiO 0,03 

CuO 0,02 

ZnO 0,06 

SrO 0,40 

ZrO2 0,07 

Outros óxidos 4,95 

Perda ao fogo 30,72 

Tabela 15 - Rendimento calculado por balanço de massa de S obtido por 
ensaios de FRX 

Ensaio 
Rendimento (%) 

calculado pelo FRX 

E1 41,6 

E2 45,3 

E3 44,2 

E4 58,1 

E5 62,9 

E6 50,4 

E7 49,1 

E8 63,1 

E9 74,1 
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Por fim, segue abaixo a Tabela 16 com todos os rendimentos calculados 

pelas três metodologias distintas. Os resultados encontrados são similares, sendo 

que para o FRX os rendimentos são menores, devido a esta técnica poder ter mais 

interferentes.  

Tabela 16 - Comparação de cálculos de rendimento 

 

 Rendimento (%) 

Ensaio 

Calculado pelo percentual 

de SO3 no processo de 

decomposição térmica 

Calculado pela água 

combinada de 

CaSO4.2H2O 

Cálculado 

pelo FRX 

E1 47,6 46,6 41,6 

E2 48,6 51,1 45,3 

E3 44,6 46,2 44,2 

E4 61,6 63,7 58,1 

E5 64,9 66,8 62,9 

E6 49,4 50,0 50,4 

E7 54,7 55,5 49,1 

E8 70,9 72,9 63,1 

E9 83,2 84,8 74,1 

 

4.3.6. Análise Fatorial Completa  

 

 Modelagem em dois níveis 4.3.6.1.

 

Para estudo dos dois efeitos combinados, concentração de carbonato de 

cálcio em suspensão (X1), e o volume da coluna d’água na torre de absorção (X2), 

utilizou-se o software Design Expert, sendo que cada parâmetro apresenta dois 

níveis cada, constituindo um fatorial completo (22). Feito o modelo, ele se apresenta 

da forma: 

Y = 57,53 + 11,43*X1 + 6,38*X2 + 7,87*X1*X2. 

A Figura 21 mostra a interação entre a concentração de calcário e a 

quantidade de água presente na coluna de absorção.  É possível notar que ao 

aumentar, tanto o volume d’água, como a massa de calcário em suspensão, o 

rendimento aumenta.  Além disso, observa-se também que a variação do volume 
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d’água altera significativamente o rendimento de captura, quando a massa de 

calcário é máxima. Por outro lado, quando a massa de calcário é mínima, o volume 

d’água praticamente não altera o valor do rendimento.  

 

 

Figura 21 - Gráfico de Interação entre X1 e X2 

As Figuras 22 e 23 mostram as linhas de contorno e a representação 

tridimensional para os ensaios. A acentuada inclinação das retas, principalmente a 

partir de 70%, indica que ao variar o volume de água e/ou a concentração de 

calcário, varia-se bastante o valor da resposta, o rendimento.  
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Figura 22 - Gráfico de Linhas de Contorno 

 

Figura 23 - Representação Tridimensional 

 

Em face do modelo acima, é possível testá-lo ao inserir os pontos 

remanescentes, uma vez que para gerá-lo foram utilizados apenas os 4 ensaios 

extremos, ou seja, massa mínima e máxima de calcário, além do volume mínimo e 

máximo d’água. 

Vale lembrar que as condições mínimas de X1 e X2, ou seja, 2g e 50 mL, 

apresentam o valor codificado de -1. Já as condições máximas dos mesmos 

parâmetros, ou seja, 4g e 100 mL, valem +1. Por fim, as condições intermediárias de 

X1 e X2, ou seja, 3g e 75 mL, correspondem ao valor 0. 
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Substituindo os valores codificados dos ensaios remanescentes, é possível 

comparar o valor da resposta Y experimental com o valor obtido pelo modelo, e por 

consequência, o erro associado, conforme a Tabela 17 abaixo: 

Tabela 17 - Erro do modelo associado 

Ensaio 

Massa 

de 

calcário 

(g) 

Valor 

codificado 

Volume 

d’água 

(mL) 

Valor 

codificado 

Rendimento 

experimental 

(%) 

Rendimento 

esperado 

(%) 

Erro 

(%) 

2 2 -1 75 0 48,6 46,1 5,2 

4 3 0 50 -1 61,6 51,2 16,9 

5 3 0 75 0 64,9 57,5 11,4 

6 3 0 100 +1 49,4 63,9 29,2 

8 4 1 75 0 70,9 69,0 2,7 

Nota-se, como já era esperado, alto erro associado nos ensaios centrais, pois 

na verdade, tentou-se ajustar um modelo com um comportamento de 3 níveis 

através de uma modelagem com apenas 2 níveis.  

Desta forma, propõe-se logo abaixo uma modelagem quadrática, que 

evidentemente, reduzirá este erro associado. 

 

 Modelagem quadrática 4.3.6.2.

 

Para minimizar o erro associado a modelagem linear, é proposto agora um 

estudo dos dois efeitos combinados utilizou-se o mesmo software, porém desta vez 

com três níveis cada, constituindo um fatorial completo (32).  

O resultado, a ANOVA, é feita utilizando todos os parâmetros, tanto 

individualmente quanto todas as interações possíveis. O modelo obtido é: 

Y = 58,39 – 11,46 X1
1
 + 0,24 X1

2
 – 3,76 X2

1
 + 3,08 X2

2
 + 4,42 X1

1
X2

1
 + 6,72 X1

2
X2

1
 – 1,41 X1

1
X2

2
 

+ 3,19 X1
2
X2

2 

Na Figura 24, que mostra as interações para o modelo, é possível observar 

um aumento de rendimento ao aumentar a massa de calcário de 2g para 3g, tanto 

com 50 mL de água, assim como com 75 mL. Entretanto, ao elevar a massa de 
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calcário para 4g, com apenas 50 mL de água, observa-se uma queda de 

rendimento, provavelmente devido a saturação da suspensão com os gases de 

combustão, dificultando sua difusão, e desta forma, reduzindo o rendimento. Por 

outro lado, isto não é observado no caso com 75 mL de volume d’água, uma vez que 

o maior volume promove maior difusão e solubilização do SO2 para a suspensão, 

porém, não aumenta significativamente o rendimento.  

 

 

Figura 24 - Gráfico de Interação entre X1 e X2 

Já na curva azul, que representa os pontos com 100 mL de água, o 

rendimento não aumenta tanto ao elevar a massa de 2 para 3g de calcário. Uma 

razão para isso é que devido ao elevado volume d’água, a probabilidade de contato 

entre as partículas gasosas e sólidas em suspensão é dificultado, porém, ao atingir 

4g de calcário em suspensão, o rendimento atinge seu máximo. Nota-se neste 

momento que a quantidade de calcário é ideal para o grande volume de suspensão. 

A Figura 25 corrobora as afirmações acima, além de facilitar a visualização 

combinada dos efeitos dos parâmetros sobre o rendimento de captura de SO2. 
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Figura 25 - Representação Tridimensional 

Observa-se pela Figura 25 uma visão conjunta melhor do que ocorre. 

Conforme comentários já feitos, mostrando que, para maiores quantidades de água 

utilizadas, que também representam maiores tempos de contato dos gases de 

combustão com as suspensões utilizadas, há sempre um comportamento crescente 

do rendimento à medida que se aumenta a massa de calcário utilizada. 

A Figura 25 também permite melhor avaliar a dependência linear do 

rendimento da absorção de SO2 por calcário marinho com o volume utilizado de 

água, que diretamente aumenta o tempo de contato, quando a massa deste foi de 4 

g, conforme Figura 26. 

  



75 
 

 

Figura 26 - Rendimento de absorção de SO2 com o volume de água utilizado e tempo de 
contato quando do uso de 4g de calcário 
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5. CONCLUSÕES E SUGESTÕES 

5.1.  CONCLUSÕES 

 

 O protótipo desenvolvido em escala de laboratório é capaz de simular o 

processo de captura de SO2 por carbonato marinho; 

 Os dados de análises termogravimétrica e derivada termogravimétrica 

possibilitam estimar o rendimento de captura de SO2 nos ensaios 

realizados; 

 A altura da coluna d’água influenciou de modo significativo o rendimento 

de captura de SO2 uma vez que o maior o tempo de contato permite um 

contato mais prolongado dos gases de combustão com o calcário marinho; 

 O aumento da concentração, ou seja, o aumento da quantidade de 

partículas de calcário em suspensão por mL de água destilada, aumenta o 

rendimento de captura; porém sua influência não é tão nítida quanto a do 

tempo de contato, sendo desejável a realização de mais ensaios em 

trabalhos futuros para melhor compreensão de seu efeito sobre o 

rendimento de captura; 

 Para obtenção de capturas com rendimentos altos, aparentemente o 

tempo de contato é um parâmetro extremamente influente quando 

comparado com a concentração, e desta forma, as maiores capturas 

tendem a ser observadas nos ensaios com maior tempo de contato e uma 

concentração mínima para promover a captura de SO2; 

 É possível estimar rendimentos de captura tanto pela decomposição do 

sulfato de cálcio anidro nas análises térmicas, como pela decomposição 

do sulfato de cálcio dihidratado formado durante o processo; 

 Também é possível estimar os rendimentos através de um balanço de 

enxofre ao fazer uso de análises de fluorescência por raios-X; 

 Considerando todo o CaSO4 formado como dihidrato, diminui os tempos 

de análise para estimativa do rendimento e permite um reaproveitamento 

de cadinhos, pois não ocorre fusão dos produtos presentes durante a 

decomposição do sulfato de cálcio anidro, que os inutilizam; 

 O maior valor de rendimento de captura de SO2 através do calcário 

marinho obtido foi de 83,2%, ao utilizar 4g de calcário em 100 mL de água 

destilada; 



77 
 

 O maior valor de rendimento de captura de SO2 através do calcário 

marinho obtido foi de 44,6%, ao utilizar 2g de calcário em 100 mL de água 

destilada; 

 As três metodologias de cálculo de rendimento mostraram ser fidedignas, 

uma vez que a diferença de valores entre as mesmas é bem baixa. 

 

5.2.  SUGESTÕES 

 Sugere-se a medição do pH da suspensão online, ou pelo menos, uma 

vez antes e uma vez no final de cada ensaio, a fim de analisar a sua 

influência no processo de captura; e 

 Realizar aumento de escala desenvolvendo unidade piloto. 
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ANEXO A 
 

Análises Térmicas das Cinzas 
 

 
 

Cinzas E1 
 

 
 

Cinzas E2 
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Cinzas E4 
 

 
 

Cinzas E6 
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Cinzas E7 
 

 
 

Cinzas E8 
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Cinzas E9 
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ANEXO B 
 

Tabelas de FRX das cinzas de cada ensaio 
 

Óxido %massa real 

MgO 1,35 

Al2O3 26,27 

SiO2 58,61 

P2O5 0,06 

SO3 1,59 

K2O 1,97 

CaO 1,21 

Sc2O3 0,05 

TiO2 0,72 

MnO 0,12 

Fe2O3 5,65 

Outros 
óxidos 

1,78 

Perda 
ao 

fogo 
0,72 

 
Cinza E1 

 

Óxido %massa real 

MgO 1,33 

Al2O3 25,87 

SiO2 57,73 

P2O5 0,06 

SO3 1,56 

K2O 1,94 

CaO 1,19 

Sc2O3 0,05 

TiO2 0,71 

MnO 0,11 

Fe2O3 5,57 

Outros 
óxidos 

1,67 

Perda 
ao fogo 

0,97 

 
Cinza E2 
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Óxido %massa real 

Na2O 0,29 

MgO 1,27 

Al2O3 26,51 

SiO2 59,05 

SO3 1,54 

K2O 1,93 

CaO 1,19 

Sc2O3 0,05 

TiO2 0,73 

Fe2O3 5,64 

Outros 
óxidos 

2,23 

Perda 
ao fogo 

0,00 

 
Cinza E3 

 

Óxido %massa real 

Na2O 0,52 

MgO 1,20 

Al2O3 26,26 

SiO2 59,61 

SO3 1,51 

K2O 1,99 

CaO 1,23 

Sc2O3 0,06 

TiO2 0,72 

MnO 0,08 

Fe2O3 5,68 

Outros 
óxidos 

1,94 

Perda 
ao fogo 

0,00 

 
Cinza E4 
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Óxido %massa real 

Na2O 0,37 

MgO 1,03 

Al2O3 24,72 

SiO2 58,19 

SO3 1,64 

K2O 1,96 

CaO 1,27 

Sc2O3 0,04 

TiO2 0,98 

Fe2O3 6,09 

Outros 
óxidos 

2,02 

Perda 
ao fogo 

0,36 

 
Cinza E5 

 

Óxido %massa real 

MgO 0,55 

Al2O3 22,60 

SiO2 54,22 

P2O5 0,05 

SO3 0,47 

K2O 2,53 

CaO 1,76 

Sc2O3 0,09 

TiO2 1,40 

Fe2O3 13,03 

Outros 
óxidos 

5,19 

Perda 
ao fogo 

0,00 

 
Cinza E6 
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Óxido %massa real 

MgO 0,46 

Al2O3 23,71 

SiO2 51,59 

SO3 0,70 

K2O 1,15 

CaO 0,72 

TiO2 1,67 

MnO 0,28 

Fe2O3 13,24 

Outros 
óxidos 

5,30 

Perda 
ao fogo 

1,18 

 
Cinza E7 

 

Óxido %massa real 

Na2O 0,48 

MgO 1,24 

Al2O3 23,41 

SiO2 60,31 

SO3 1,52 

K2O 2,01 

CaO 1,30 

Sc2O3 0,07 

TiO2 0,77 

MnO 0,07 

Fe2O3 7,01 

Outros 
óxidos 

1,51 

Perda 
ao fogo 

0,00 

 
Cinza E8 
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Óxido %massa real 

Na2O 0,31 

MgO 0,27 

Al2O3 28,64 

SiO2 58,95 

P2O5 0,11 

SO3 0,31 

Cl 0,02 

K2O 0,17 

CaO 2,44 

Sc2O3 0,20 

TiO2 0,12 

MnO 0,17 

Fe2O3 7,12 

Outros 
óxidos 

1,20 

Perda 
ao fogo 

0,00 

 
Cinza E9 
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ANEXO C 
 

Tabelas de FRX do calcário pós absorção 
 

Óxido %massa real 

MgO 0,32 

Al2O3 1,03 

SiO2 1,68 

P2O5 0,07 

SO3 38,97 

K2O 0,13 

CaO 30,45 

Sc2O3 2,04 

MnO 0,16 

Fe2O3 0,30 

PdO 0,95 

Outros 
óxidos 

1,94 

Perda ao 
fogo 

21,95 

 
Calcário pós absorção E1 

 

Óxido %massa real 

MgO 0,46 

Al2O3 0,77 

SiO2 1,16 

P2O5 0,12 

SO3 39,73 

Cl 0,04 

K2O 0,08 

CaO 28,76 

Sc2O3 2,05 

MnO 0,09 

Fe2O3 0,24 

PdO 0,87 

Outros 
óxidos 

1,71 

Perda ao 
fogo 

23,93 

 
Calcário pós absorção E2 
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Óxido %massa real 

MgO 0,37 

Al2O3 0,80 

SiO2 1,09 

P2O5 0,08 

SO3 41,71 

Cl 0,02 

K2O 0,07 

CaO 29,55 

Sc2O3 2,00 

Cr2O3 0,02 

MnO 0,11 

Fe2O3 0,23 

PdO 0,83 

Outros 
óxidos 

1,44 

Perda ao 
fogo 

21,62 

 
Calcário pós absorção E3 

 

Óxido %massa real 

MgO 0,61 

Al2O3 0,77 

SiO2 1,40 

P2O5 0,13 

SO3 38,03 

Cl 0,04 

K2O 0,11 

CaO 31,54 

Sc2O3 2,17 

Cr2O3 0,02 

MnO 0,16 

Fe2O3 0,26 

PdO 0,86 

Outros 
óxidos 

1,55 

Perda ao 
fogo 

22,05 

 
Calcário pós absorção E4 
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Óxido %massa real 

MgO 0,61 

Al2O3 0,81 

SiO2 1,15 

P2O5 0,09 

SO3 39,80 

K2O 0,11 

CaO 30,39 

Sc2O3 2,02 

TiO2 0,06 

MnO 0,14 

Fe2O3 0,26 

PdO 0,90 

Outros 
óxidos 

1,71 

Perda ao 
fogo 

21,97 

 
Calcário pós absorção E5 

 

Óxido %massa real 

MgO 0,94 

Al2O3 0,74 

SiO2 1,26 

P2O5 0,10 

SO3 37,75 

Cl 0,02 

K2O 0,07 

CaO 30,79 

Sc2O3 2,07 

MnO 0,09 

Fe2O3 0,21 

PdO 0,75 

Outros 
óxidos 

1,37 

Perda ao 
fogo 

23,80 

 
Calcário pós absorção E6 
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Óxido %massa real 

MgO 1,70 

Al2O3 0,90 

SiO2 1,44 

P2O5 0,11 

SO3 28,01 

K2O 0,13 

CaO 33,60 

Sc2O3 2,47 

MnO 0,15 

Fe2O3 0,29 

PdO 0,90 

Outros 
óxidos 

1,90 

Perda ao 
fogo 

28,40 

 
Calcário pós absorção E7 

 

Óxido %massa real 

MgO 0,72 

Al2O3 1,40 

SiO2 1,39 

P2O5 0,06 

SO3 29,22 

Cl 0,04 

K2O 0,13 

CaO 30,40 

Sc2O3 2,21 

MnO 0,05 

Fe2O3 0,33 

PdO 1,20 

Outros 
óxidos 

2,13 

Perda ao 
fogo 

30,72 

 
Calcário pós absorção E8 
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Óxido %massa real 

MgO 0,77 

Al2O3 1,25 

SiO2 1,15 

P2O5 0,05 

SO3 34,12 

Cl 0,03 

K2O 0,11 

CaO 31,20 

Sc2O3 1,99 

MnO 0,07 

Fe2O3 0,22 

PdO 1,18 

Outros 
óxidos 

1,94 

Perda ao 
fogo 

25,92 

 
Calcário pós absorção E9 


