
 

U�IVERSIDADE FEDERAL DO RIO DE JA�EIRO 

ESCOLA DE QUÍMICA 

 

 

CAPTURA DE CO2 E H2S COM SOLUÇÕES AQUOSAS DE 

ALCA�OLAMI�AS VIA DESTILAÇÃO REATIVA 

 

 

LEA�DRO CHAGAS BARBOSA 

 

 

 

PESQUISA DE TESE DE DOUTORADO APRESENTADA AO CORPO 

DOCENTE DO CURSO DE PÓS-GRADUAÇÃO EM TECNOLOGIA DE 

PROCESSOS QUÍMICOS E BIOQUÍMICOS DA UNIVERSIDADE 

FEDERAL DO RIO DE JANEIRO COMO PARTE DOS REQUISITOS 

NECESSÁRIOS PARA OBTENÇÃO DO GRAU DE DOUTOR EM 

CIÊNCIAS 

 

 

RIO DE JA�EIRO 

2010 



 ii 

 

 



 iii 

 

FICHA CATALOGRÁFICA 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 

 

 

B238c      Barbosa, Leandro Chagas. 

Captura de CO2 e H2S com Soluções Aquosas de Alcanolaminas via 

Destilação Reativa / Leandro Chagas Barbosa. Rio de Janeiro: UFRJ/EQ, 

2010.  

xxiv, 266 p., il. 

Tese (Doutorado em Tecnologia de Processos Químicos e Bioquímicos) – 

Universidade Federal do Rio de Janeiro – Escola de Química, Rio de Janeiro, 

2010.  

Orientadores: José Luiz de Medeiros e Ofélia de Queiroz Fernandes 

Araújo 

I. Alcanolaminas. II. Absorção reativa. III. Complexos não-iônicos. IV. 

Grafos.- Teses. I. Medeiros, José Luiz de. (Orient.). II. Araújo, Ofélia de 

Queiroz Fernandes (Orient.). III. Universidade Federal do Rio de Janeiro, 

Programa em Tecnologia de Processos Químicos e Bioquímicos, Escola de 

Química. IV. Doutorado. 

CDD 542.4 



 iv

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

À minha mãe, Conceição, ao meu pai, Agenor,  

e aos meus irmãos Leonardo, Alan e André. 

 

 



 v

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

“Hoje acordei mais feliz (...) 

(...) já posso destrancar meu piano e tocar  

todas as sonatas que venho adiando de mim.” 

(Cyana Leahy) 



 vi

AGRADECIMENTOS 

 

Meus sinceros agradecimentos: 

 

• A Deus. 

• À minha grande família pela confiança, presença, exemplo e suporte emocional. 

• Aos meus orientadores José Luiz e Ofélia pela dedicação, atenção, disponibilidade e 

grande competência em ensinar, orientar, ao longo de tantos anos de convivência, entre 

Projeto Final, Mestrado e Doutorado. 

• Aos colegas de trabalho e amigos do CENPES. 

• Aos grandes amigos e ‘primos-amigos’ Felipe, Carla, Flávia, Taís, Alana, Paula, Paulo 

e Mário que, de perto ou de longe, fazem-se sempre presentes, participando ativamente 

de cada momento importante da minha vida.  

• Ao corpo docente e funcionários da Escola de Química da UFRJ. 

• À Petrobras pelo incentivo. 



 vii

RESUMO 

Restrições ambientais e crescentes esforços no sentido de reduzir emissões 

atmosféricas de gases poluentes ou causadores do efeito estufa fazem crescer a importância 

da absorção de gases ácidos na indústria do petróleo. Neste contexto, soluções aquosas de 

etanolaminas, empregadas individualmente ou em mistura, têm sido amplamente utilizadas 

para absorção de CO2 e H2S de gás natural, gás de síntese e correntes de refinaria.  

A absorção de CO2 e H2S com etanolaminas apresenta-se principalmente descrita 

na literatura sob a forma de modelos cinéticos de reação e de transferência interfacial de 

massa e calor, havendo a participação de íons fracos em reações reversíveis em meio 

aquoso. Esses modelos dependem de grandezas de difícil determinação, como propriedades 

termodinâmicas de espécies iônicas, propriedades de transporte e expressões confiáveis 

para taxas das muitas reações envolvidas. Essa complexidade pode exigir esforços 

numéricos proibitivos para simulação e otimização de fluxogramas contendo operações de 

absorção. Além disso, grande parte dos íons relevantes origina-se de espécies com baixo 

grau de dissociação, de modo que não parece justificável a utilização, a título de rigor, do 

pesado arcabouço termodinâmico apropriado para problemas com soluções de eletrólitos. 

Tendo isso em vista, este trabalho expõe uma abordagem alternativa para processos 

de absorção de CO2 e H2S em etanolaminas aquosas, onde o Equilíbrio Líquido-Vapor de 

Espécies Reais é superposto ao Equilíbrio Químico Multi-reacional de Formação de 

Espécies Fictícias – Complexos não-iônicos e não voláteis, formados pelas associações na 

fase aquosa envolvendo água, uma etanolamina e uma espécie ácida. Propriedades são 

calculadas via equações de estado convencionais. Constantes de Equilíbrio Químico de 

formação dos Complexos são estimadas em várias temperaturas pelo Critério de Máxima 

Verossimilhança, usando-se dados de equilíbrio em sistemas gases ácidos / etanolaminas 

aquosas. A partir disto, propriedades de formação dos Complexos podem ser geradas, 

viabilizando a predição de entalpias e efeitos térmicos de absorção. Por fim, emprega-se 

modelo em simulador para processos estacionários multi-estágio de absorção de CO2/H2S 

com regeneração de solvente, desenvolvido no Laboratório H2CIN, onde são modelados 

estágios de equilíbrio multi-reacionais com multiconexões entre colunas. 
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ABSTRACT 

Environmental restrictions and growing efforts in reducing atmospheric emissions 

of polluting gases and greenhouse effect gases rise the importance of acid gas scrubbing 

processes in the petroleum industry. In this context, aqueous solutions of ethanolamines 

have been widely used for absorption of CO2 and H2S from natural gas, synthesis gas and 

refinery streams.  

The literature describes the absorption of CO2 and H2S with ethanolamines by 

means of kinetic reaction models and interfacial mass and heat transfer, where weak ionic 

species participate in reversible reactions in aqueous phase. These models require some 

parameters that may be difficult to determine, like thermodynamic properties of ions, 

transport properties and precise reaction rate expressions. Due to its high demand of 

computing effort, this complex description may compromise the performance of 

simulation/optimization of chemical processes having absorption operations. Another fact 

is that the majority of relevant ions are produced by species with low degree of 

dissociation, thus making not entirely justifiable the use of the heavy framework of 

electrolyte thermodynamics. 

In this scenario, the present work proposes an alternate approach for absorption 

processes of CO2 and H2S with aqueous ethanolamines. Vapor-Liquid Equilibrium of Real 

Species are superimposed on the Multi-Reaction Chemical Equilibrium for Formation of 

Fictitious Species – non-ionic and non-volatile Complexes, which are formed in aqueous 

phase through association of water, an amine and an acid species. Properties are calculated 

by using non-electrolyte thermodynamics via conventional equations of state. 

Chemical Equilibrium Constants for Complex formation are estimated at several 

temperatures via the Maximum Likelihood Criterion over equilibrium data of acid gases / 

aqueous ethanolamines systems. This allows the estimation of formation properties of 

Complexes, enabling the prediction of enthalpies and absorption thermal effects. Finally, 

the model was installed in a simulator of multi-stage steady processes for CO2/H2S 

absorption with solvent regeneration, develop by H2CIN Group, able to handle multi-

reactive equilibrium stages and multi-connected columns.  
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I – Introdução 

 

A remoção de componentes ácidos tais como sulfeto de hidrogênio (H2S) e dióxido 

de carbono (CO2) de correntes de hidrocarbonetos gasosos ou líquidos é um processo cada 

vez mais requerido em muitas etapas da indústria de processamento de petróleo e gás. Este 

fato se deve especialmente ao crescimento das exigências ambientais, combinado à 

necessidade de processamento de gás natural e óleos crus com níveis de enxofre cada vez 

maiores (Sheilan et al., 2007).  

A habilidade da sociedade em causar significantes distúrbios ao meio ambiente é 

um fenômeno recente e fortemente influenciado pelo crescimento demográfico e 

desenvolvimento tecnológico. O homem primitivo, vivendo em menor número e realizando 

sua prática cotidiana com baixo consumo de matéria e energia, não alterou 

significativamente o seu ambiente natural (Pires, 2005).  

Portanto, está cientificamente evidenciado que o homem tem causado o aumento da 

concentração de gases poluentes e gases que contribuem para o fenômeno do efeito estufa 

na atmosfera (DOE, 1999). Em contrapartida, percebe-se o aumento da atenção dada a 

questões ambientais, que tornam temas como o desenvolvimento sustentável e o 

aquecimento global cada vez mais recorrentes e cotidianos.  

Toda a preocupação acerca desse assunto tem resultado no aumento do rigor no 

controle de atividades humanas que impactam o meio-ambiente, como é o caso das 

emissões industriais. 

Atividades humanas são responsáveis pela emissão de cerca de 32 bilhões de 

toneladas de dióxido de carbono por ano. Mundialmente, cerca de 80% dessas emissões são 

provenientes da queima de combustíveis fósseis, principalmente óleo combustível, carvão e 

gás natural (CBO, 2007). As empresas do ramo de energia têm investido em alternativas 

aos combustíveis fósseis, incluindo fontes de energia renováveis como energia solar. Mas é 

improvável que tal substituição ocorra de forma ampla em curto ou médio prazo devido, 

principalmente, a limitações tecnológicas e econômicas. Em suma, os combustíveis fósseis 

continuarão como as principais fontes de energia no horizonte de consideração, 

demandando, todavia, medidas cautelares para limitar a emissão de gases como CO2. A 
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Figura I.1 apresenta a projeção das emissões de gases do efeito estufa dos países 

desenvolvidos e em desenvolvimento nos próximos 20 anos. 

 

 

Figura I.1: Emissão total de gases do efeito estufa (EPA, 2010) 

 

Neste cenário, desponta a busca por processos aperfeiçoados e cada vez mais 

eficientes para o sequestro econômico de CO2 proveniente de fontes de emissões 

estacionárias, evitando sua liberação à atmosfera. Assim, processos aprimorados para a 

captura de CO2 de correntes gasosas efluentes de plantas energéticas à base de 

combustíveis fósseis são de essencial importância hoje (Samanta e Bandyopadhyay, 2009). 

A meta do Departamento de Energia Americano é ter o potencial de sequestrar o total 

significativo de 1 Gt C/ano em 2025 e de  4 Gt C/ano em 2050 (DOE, 1999). Em conexão 

com isto, cabe lembrar que qualquer método de sequestro de carbono requer a etapa de 

captura, no qual o CO2 é removido de uma corrente gasosa diluída.  

Além do problema de emissões ao meio ambiente, a remoção de componentes 

ácidos de correntes gasosas é importante em vários processos industriais, que incluem a 

purificação de hidrogênio, produção de gás de síntese e de amônia (Kundu e 

Bandyopadhyay, 2005). Os gases removidos muitas vezes são empregados em outros 

processos, como é caso do sulfeto de hidrogênio na produção de enxofre ou ácido sulfúrico.  
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No tratamento de gás natural, por exemplo, a remoção de gases ácidos é importante 

para aumentar o poder calorífico do gás, reduzir o volume de gás transportado em dutos, 

reduzir a corrosão em gasodutos e prevenir a poluição atmosférica por dióxido de enxofre, 

gerado durante a combustão.  

A composição, quantidade e qualidade do gás a ser processado, a temperatura e 

pressão de operação, a especificação requerida para o gás tratado e os requisitos de 

qualidade demandados por processos subsequentes, tanto para o gás tratado quanto para o 

gás ácido removido, são alguns dos fatores que devem ser considerados na seleção do 

processo de tratamento. Outros fatores como o custo fixo e de operação da planta, 

condições climáticas e facilidade de operação/controle da unidade devem também ser 

avaliados para a definição do processo mais adequado (Sheilan et al., 2007).  

A remoção de gases ácidos de correntes gasosas pode ser realizada através de 

algumas técnicas de separação, incluindo a absorção com solventes líquidos, a adsorção em 

sólido, a permeação através de membranas e a conversão química. Entre essas técnicas, os 

processos de absorção em solventes líquidos são os mais amplamente empregados no 

tratamento contínuo de grandes volumes de gás. Nesse contexto, por mais de 50 anos as 

alcanolaminas têm sido utilizadas para remoção de gás ácido nas indústrias de 

processamento de petróleo e gás natural (Jamal et al., 2006a). 

No que diz respeito ao caso particular de captura de CO2, apesar de terem inevitável 

motivação na busca de novas tecnologias e processos, os estudos tendem, por razões 

práticas, a concentrar-se em conhecer melhor e aprimorar tecnologias já perfeitamente 

desenvolvidas e comercialmente operacionais ao longo das últimas décadas. No contexto de 

tecnologias existentes para captura de CO2 a partir de efluentes gasosos de queima, os 

processos de absorção química com solventes aquosos alcalinos, dotados da etapa de 

regeneração do solvente, são tecnológica e economicamente dominantes.        

Dentre as aminas mais comumente empregadas industrialmente, destacam-se as 

aminas primárias, como a monoetanolamina (MEA), as aminas secundárias, como a 

dietanolamina (DEA) e a diisopropanolamina (DIPA), aminas terciárias, como a N-

metildietanolamina (MDEA) e as aminas estericamente impedidas, como a 2-amino-2-

metil-1-propanol (AMP). 
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De todas as aminas mencionadas, a MEA distingue-se por sua maior reatividade. 

Contudo, apesar de seu baixo custo, a operação do processo de absorção com este solvente 

é significantemente mais cara, principalmente devido a: (i) grande quantidade de energia 

requerida para a regeneração do solvente; (ii) problemas operacionais como corrosão e 

formação irreversível de produtos de degradação do solvente com CO2, COS e CS2 e (iii) 

maiores perdas do solvente por vaporização, devido a sua alta pressão de vapor (Sheilan et 

al., 2007). Além disso, a MEA tem como desvantagem o fato de não ser seletiva na 

absorção de CO2 ou H2S. 

A DEA, provavelmente a amina mais utilizada como solvente em tratamento de gás, 

é menos reativa que a MEA, por ser uma amina secundária. Se comparada às aminas 

primárias, apresenta como vantagem ser mais resistente à degradação, menos corrosiva e 

menos volátil. A MDEA, por sua vez, apresenta baixa taxa de reação com o CO2 e mostra-

se altamente resistente à degradação. Vantagens do uso de soluções de MDEA incluem 

ainda a alta capacidade de absorção em equilíbrio e baixo custo de regeneração, por não 

formar produtos estáveis com o CO2. Devido à sua baixa reatividade com o CO2, tem sido 

empregada na remoção seletiva de H2S de correntes gasosas que também contêm CO2. Um 

exemplo é sua aplicação em unidades de tratamento de gás residual (UTGR). Neste 

processo, o gás residual efluente da unidade de recuperação de enxofre (URE) é tratado de 

forma que os compostos sulfurados ainda presentes na corrente são convertidos a H2S e 

este, por sua vez, é removido seletivamente da corrente gasosa (que também contém CO2) 

para ser reciclado para a URE, aumentando assim a eficiência global do processo de 

produção de enxofre.  

Além da seletividade, a MDEA apresenta baixa entalpia de reação com gases ácidos 

e baixa pressão de vapor, se comparada a aminas primárias e secundárias. A menor entalpia 

de reação leva a uma menor demanda energética para a etapa de regeneração, enquanto que 

a pressão de vapor mais baixa resulta em menor perda do solvente por evaporação. 

Assim como a MDEA, a amina estericamente impedida, AMP, também oferece uma 

capacidade de absorção de equilíbrio cerca de duas vezes maior do que qualquer amina 

primária ou secundária. Além disso, também apresenta uma demanda energética menor na 

regeneração da solução solvente. Por outro lado, a AMP oferece uma vantagem adicional 

em relação à MDEA, particularmente na absorção de CO2, devido ao fato da reação CO2-
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AMP ser muito mais rápida do que a reação CO2-MDEA (Samanta e Bandyopadhyay, 

2009). 

O uso de misturas de aminas, com o intuito de reunir qualidades desejadas, 

particulares de cada amina individualmente, também tem sido praticado. O objetivo 

específico nesse aspecto é obter soluções aquosas de amina terciária + amina secundária ou 

amina terciária + amina primária, que apresentem alta reatividade (como as aminas 

primárias e secundárias), que propiciem maiores retenções (mol de gás ácido por mol de 

amina) de equilíbrio conjuntamente com baixos custos de regeneração (similares aos 

observados em plantas que empregam aminas terciárias) e, por fim, que sejam menos 

corrosivas e requeiram menores taxas de circulação de solvente para um grau desejado de 

tratamento (Mandal e Bandyopadhyay, 2006a). 

Estudos de simulação com misturas de MDEA+MEA e MDEA+DEA indicam 

aumentos consideráveis na absorção e/ou economias apreciáveis na demanda energética, 

quando resultados são comparados a sistemas de uma única amina (Li e Shen, 1993). 

Estudos experimentais com misturas MDEA+DEA+AMP comprovaram que a solubilidade 

de CO2 e H2S na fase líquida aumenta com o aumento da concentração de AMP na solução, 

mantendo-se constantes a concentração de MDEA e de DEA e, assim, mostraram 

claramente o benefício do uso de uma terceira amina no sistema MDEA+DEA (Rebolledo-

Libreros e Trejo, 2004 a, 2004 b). 

Outra frente de interesse é o uso de soluções de alcanolaminas aquosas ativadas pelo 

emprego de um acelerador de taxa de reação como, por exemplo, a piperazina. Em 

processos de absorção de CO2, soluções de MDEA ou AMP ativadas com piperazina 

combinam a característica de alta taxa de reação devida à piperazina, com a alta capacidade 

de absorção em equilíbrio que a MDEA e a AMP apresentam, em conjunto com demandas 

energéticas de regeneração relativamente mais baixas (Samanta e Bandyopadhyay, 2009). 

O processo de tratamento com alcanolaminas envolve a absorção química dos 

constituintes ácidos em uma solução aquosa de amina(s), que é posteriormente regenerada 

através do esgotamento dos gases, que ocorre mediante aumento da temperatura e redução 

da pressão.  

O gás a ser tratado, depois de passar por um vaso separador e/ou um coalescerdor 

para evitar que líquidos ou sólidos possivelmente arrastados cheguem ao sistema (o que 
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geralmente é causa de problemas de espuma), é introduzido no fundo da coluna 

absorvedora, entrando em contato contra-corrente com a solução de amina. A solução de 

amina rica, efluente da absorvedora, é encaminhada ao vaso expansor, onde a pressão da 

corrente é reduzida, de forma que hidrocarbonetos solubilizados na solução de amina 

possam ser liberados. Deste vaso, a solução flui para o topo da regeneradora, passando 

antes por um trocador de calor amina rica x amina pobre, onde é aquecida.  

Devido ao caráter corrosivo de soluções de aminas, em geral é prevista a filtração da 

solução circulante, seja no circuito da amina pobre, seja na amina rica. 

Na regeneradora, em virtude da redução de pressão e aumento da temperatura da 

solução, o gás ácido se desprende da solução de amina à medida que a solução percorre a 

coluna, do topo para o fundo, entrando em contato com o vapor gerado pelo refervedor. A 

amina recuperada, pobre em gás ácido, deixa a regeneradora e é recirculada para a 

absorvedora, sendo antes resfriada no trocador de calor amina rica x amina pobre e 

bombeada, sofrendo ainda um resfriamento final para se adequar às condições ótimas da 

operação de absorção.  
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Motivação do trabalho 

 

Na simulação e otimização de diversos processos da indústria do petróleo, o 

conhecimento da natureza do processo de absorção de gases ácidos faz-se necessário. Nos 

processos de hidrotratamento (HDT) de nafta e diesel, por exemplo, deve-se operar o reator 

de hidrogenação com grande excesso de H2, de forma a favorecer-se a hidrogenação pelo 

deslocamento do equilíbrio. Com isso, a corrente gasosa efluente do reator deve ser 

reciclada e, para tanto, deve ser tratada para a remoção de H2S. Sua presença em grande 

quantidade no gás de reciclo prejudicaria as reações de hidrogenação, uma vez que é 

produto das mesmas, impossibilitando que as especificações em termos de teor de enxofre, 

cada vez mais restritivas, fossem atingidas pelos óleos hidrotratados. 

Outros vários processos industriais possuem uma etapa intermediária ou final de 

tratamento de correntes gasosas, seja para especificação de produtos ou para atender a 

requisitos de processos existentes na cadeia de produção. Destaca-se, ainda, o emprego de 

tecnologias de remoção de gases ácidos na produção de gás natural e no tratamento de 

gases efluentes de usinas de energia que usam combustíveis fósseis. 

Diante disso, fica evidente que a tecnologia para desenvolvimento de modelos para 

a absorção de gases ácidos com aminas aquosas torna-se cada vez mais importante, seja 

para implementação de forma robusta e confiável na modelagem de processos maiores e 

mais complexos – como o HDT, seja para avaliação, acompanhamento e otimização de 

unidades de absorção em operação.  

Identifica-se que as principais linhas de pesquisa sobre tecnologias de separação de 

CO2 e H2S a partir de correntes gasosas concentram-se em processos de absorção com 

solventes aquosos empregando misturas de alcanolaminas. Tais linhas de pesquisa buscam 

melhorias tecnológicas nestes processos, focando os seguintes pontos:  

• Redução do consumo de energia térmica para regeneração do solvente; 

• Redução do consumo mecânico para compressão/movimentação de grandes vazões 

de correntes gasosas; 

• Redução de perdas por volatilização e degradação química ou térmica do solvente;  

• Minimização de efeitos de acúmulo de impurezas nas expressivas taxas de 

circulação do processo; 
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• Minimização da corrosividade da solução solvente e da formação de produtos de 

degradação; 

• Otimização/integração dos sistemas de vapor e energia com as plantas responsáveis 

pela produção da corrente gasosa a ser tratada; 

• Desenvolvimento de anti-corrosivos para adição à solução de amina.  

Com respeito às linhas acima, um aspecto sutil, porém muito relevante, tem a ver 

com a necessária disponibilidade de modelagem precisa, numericamente robusta, 

termodinamicamente consistente, e computacionalmente viável, para descrição quantitativa 

e eficiente de desempenhos de processo à medida que alternativas ou modificações 

operacionais vão sendo implementadas, testadas ou otimizadas.  

Em se tratando de modelagem de processos de captura com colunas de absorção e 

regeneração, duas abordagens são comumente empregadas:  

• A abordagem baseada em equilíbrio – adotando modelo de transformação com 

equilíbrio químico e de fases;  

• A abordagem baseada em taxas – adotando modelo de transformação com taxas de 

reação e taxas de transporte interfacial de massa.  

A abordagem de equilíbrio – em geral um caso limite da abordagem em taxas – tem 

sido usada mais frequentemente para modelagem de sistemas não reativos. Admitem-se 

estágios teóricos em que as fases atingem o equilíbrio, sendo o desempenho de cada estágio 

ajustado aplicando-se um fator de correção de eficiência de prato.  

Para sistemas reativos, como é o caso das torres de aminas, costuma-se aplicar mais 

frequentemente a abordagem de taxas. Esta abordagem se baseia em modelos de 

transferência de massa e calor que ocorrem num estágio real, através de balanços de massa 

e energia para cada fase. Esses balanços são interconectados por equações de taxas de 

transporte através da interface líquido-gás. 

A literatura apresenta muitos modelos rigorosos para operações de absorção de 

gases ácidos em alcanolaminas aquosas, baseados em taxas de transferência de massa e 

calor e em taxas cinéticas de formação de íons fracos. Tais abordagens, apesar de 

apropriadas a sistemas reativos, demandam o conhecimento de alguns parâmetros muitas 

vezes de difícil determinação e disponibilidade, tais como difusividades mássicas e 

térmicas, parâmetros termodinâmicos, solubilidades e, principalmente, parâmetros cinéticos 
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das reações envolvidas na absorção. Além disso, dados geométricos e propriedades 

específicas das colunas são essenciais nas abordagens baseada em taxas (Aroonwilas e 

Veawab, 2004).  

Toda essa complexidade, aliada à inconsistência de vários conjuntos de dados 

publicados e ao grande número de espécies iônicas e moleculares produzidas pelo 

mecanismo de absorção/esgotamento, pode acarretar inviabilidade à simulação ou 

otimização de um processo que envolva, integrada a ele, a operação de uma unidade 

auxiliar de absorção, como ocorre no HDT.  

Por outro lado, dados de equilíbrio são de muito mais fácil determinação e, em 

decorrência disto, oferecem maior confiabilidade, encontrando-se amplamente disponíveis 

na Literatura. 

Tendo em vista este cenário, propõe-se neste trabalho o desenvolvimento de 

modelagem de processos de absorção de gases ácidos – CO2 e H2S – com solventes 

definidos por soluções aquosas de alcanolaminas. O objetivo central é desenvolver 

metodologia quantitativa factível para o projeto, avaliação e simulação de processos de 

absorção de gases ácidos e de regeneração do solvente. Um ponto particular da presente 

abordagem diz respeito à utilização de ferramentas estritamente baseadas em equilíbrio 

termodinâmico e em cenários químicos constituídos por espécies não-iônicas.  
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II – Revisão bibliográfica 
 
II.1 – Principais processos de aplicação industrial para remoção de gases ácidos de 
correntes gasosas 
 

O estudo do tratamento de gás pode ser bastante complexo, uma vez que 

diferentes processos, de natureza e características bastante variadas, existem e 

competem. O entendimento dos processos disponíveis ajuda na seleção da tecnologia 

mais adequada para o tratamento em questão (Bergel e Tierno, 2009). 

O tratamento de gás é definido aqui como a remoção de H2S e/ou CO2 de gás 

natural ou qualquer outra corrente gasosa industrial, seja efluente, gás combustível ou 

corrente intermediária de processo. Também é conhecido como processo de 

adoçamento. O H2S deve ser removido do gás natural ou de correntes gasosas de 

processo por questão de segurança, devido a sua alta toxicidade, e prevenção à corrosão. 

O CO2 deve ser removido para prevenir corrosão e porque reduz o poder calorífico do 

gás natural ou gás combustível.  

Existem situações em que a remoção seletiva de H2S ou de CO2 é desejada. São 

casos particulares, porém não incomuns, que dependem do uso que será dado ao gás 

tratado e/ou ao gás ácido removido. Se o CO2 pode ser tolerado no gás tratado, por 

exemplo, uma planta de tratamento mais econômica pode ser fornecida, para remoção 

apenas de H2S. Em outro exemplo, a remoção seletiva de H2S é praticada para 

enriquecer o teor de H2S no gás ácido que alimenta uma planta de recuperação de 

enxofre, onde baixas concentrações de H2S são prejudiciais ao processo. 

Atualmente, uma grande variedade de tecnologias de tratamento de gás está 

comercialmente disponível: diferentes solventes químicos e físicos, membranas, 

adsorção, entre outras. Muitos têm seu próprio nicho, mas existem casos onde diferentes 

tecnologias competem para a mesma aplicação e onde a adoção de processos 

combinados pode ser a melhor escolha. Isto torna a seleção da tecnologia mais 

apropriada ao tratamento um processo difícil e criterioso (Bergel e Tierno, 2009).  

Para responder à questão: “qual método melhor se encaixa às demandas do 

tratamento?”, deve-se considerar o esquema global de processamento, a origem e as 

características do gás a ser tratado (vazão, pressão disponível, temperatura, composição, 

possíveis contaminantes e interferentes ao processo), o grau de remoção desejado, a 

especificação do gás tratado (seja ele produto final ou carga de outro processo), a 
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seletividade do processo ao gás ácido a ser removido, a razão CO2/H2S no gás, o destino 

do gás ácido, seja uma possível aplicação ou descarte, a necessidade de pós-tratamento 

do gás ácido (em geral, recuperação de enxofre) devido a restrições ambientais, 

disponibilidade de energia e utilidades, custos operacionais etc (Mokhatab et al., 2006).  

Assim sendo, os processos para remoção de gases ácidos variam e devem ser 

escolhidos de acordo com os fatores listados acima. Dentre as principais tecnologias de 

aplicação industrial disponíveis, destacam-se as baseadas na absorção do gás ácido 

através de solventes físicos ou químicos, com sua subsequente dessorção ou descarte, a 

adsorção em meio sólido e a separação por diferença de permeabilidade.  

As diferenças no mecanismo de separação determinam as principais vantagens e 

desvantagens de cada processo, quando avaliados para um caso específico de tratamento 

desejado. Para uma breve descrição, estas tecnologias podem ser classificadas de acordo 

com a Tabela II.1. 

 

Tabela II.1: Tecnologias para remoção de gases ácidos (Bergel e Tierno, 2009) 

Mecanismo de 
remoção 

Tipo de processo Tecnologia 'ome comercial 

Absorção química Regenerativo, 
Contínuo 

Aminas MEA, DEA, MDEA, 
DIPA, DGA, 
Solventes 
formulados 

Carbonato de potássio Benfield, Catacarb, 
Giammarco-
Vetrocoke, etc. 

Não-regenerativo, 
Contínuo 

Hidróxido de sódio - 

Absorção física Regenerativo, 
Contínuo 

Solventes físicos Selexol, Rectisol, 
Purisol, 
Fluor Solvent, 
IFPexol, etc. 

Absorção  
físico-química 

Regenerativo, 
Contínuo 

Solventes  
físico-químicos 

Sulfinol, Ucarsol LE 
701, 
702 & 703, Flexsorb 
PS, etc. 

Adsorção física Regenerativo, 
Contínuo 

Peneiras moleculares Z5A (Zeochem), 
LNG-3 
(UOP), etc. 

Permeação Contínua Membranas Separex, Cynara, Z-
top, 
Medal, etc. 
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Face à vasta gama de tecnologias disponíveis, o desafio reside na seleção do 

processo mais apropriado ao objetivo do projeto em questão. Uma primeira abordagem 

ao problema consiste em se referir aos guias tradicionais de seleção, como os ilustrados 

nas Figuras II.1, II.2 e II.3.  

Como ponto de partida, o teor de gases ácidos no gás a ser tratado é um 

parâmetro adequado para encontrar uma orientação no processo de seleção. Como 

observado na Figura II.1, algumas tecnologias podem ser facilmente descartadas.  
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SOLVE'TES 
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Figura II.1: Guia de seleção de processos de adoçamento [1] (Bergel e Tierno, 
2009) 

 

Contudo, a maioria delas apresenta uma faixa ampla – e muitas vezes comum – 

de aplicação. Adicionalmente, este critério mostra-se insuficiente, uma vez que falha ao 

não contemplar a especificação que deve ser atingida para o gás tratado. 

Incorporando este segundo parâmetro no diagrama de seleção, obtém-se a Figura 

II.2. Contudo, mais uma vez este critério se revela incompleto, porque não contempla 

um parâmetro crucial como a pressão do gás a ser tratado e, consequentemente, a 

pressão parcial dos gases ácidos a serem removidos. A Figura II.3 é um diagrama de 

seleção que incorpora este terceiro parâmetro. 
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Figura II.2: Guia de seleção de processos de adoçamento [2] (Bergel e Tierno, 
2009) 
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Figura II.3: Guia de seleção de processos de adoçamento [3] (Bergel e Tierno, 

2009) 
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Depois de uma breve inspeção dos diagramas de seleção, algumas “regras” 

tornam-se claras, permitindo que alguns processos possam ser descartados: 

- Para baixas quantidades de gases ácidos a serem removidos, processos não-

regenerativos tornam-se a alternativa recomendada, devido ao baixo custo de instalação 

desta tecnologia, enquanto que para grandes quantidades, o custo operacional do 

solvente não-regenerável e o problema de gerenciamento de descarte de efluente tornam 

a aplicação proibitiva. 

- A adsorção física se torna economicamente conveniente para baixas 

concentrações de gases ácidos na carga, e geralmente é aplicada para polimento do gás, 

onde H2S, mercaptans ou outros compostos sulfurados devem ser removidos também. 

Seu uso exclusivamente com CO2 não é muito usual. 

- Os solventes físicos apresentam certa desvantagem para baixas pressões 

parciais de gases ácidos no gás de entrada. Para pressões parciais acima de 50 – 150 psi, 

esta tecnologia pode se tornar atrativa em relação aos solventes químicos. 

- Processos baseados em aminas possibilitam que se atinjam especificações 

restritivas de gases ácidos no gás tratado, e apresentam uma larga faixa de aplicação. 

- As membranas, a princípio, não parecem ser adequadas para especificações 

restritivas de gás ácido. Contudo, esta afirmação extraída da análise dos gráficos não é 

completamente válida. Membranas perdem competitividade para altas razões de 

remoção, que geralmente estão associadas ao atendimento de especificações restritivas. 

Mas elas se tornam mais competitivas para baixas razões de remoção, mesmo quando 

estas estão associadas a especificações restritivas (ou seja: partindo-se de uma 

concentração já baixa do gás ácido). 

- Alguns processos combinados, também conhecidos como “processos híbridos”, 

podem ser atrativos, como, por exemplo, membranas seguidas por aminas. O uso 

preferencial desses sistemas está geralmente associado a altas concentrações de gás 

ácido na carga e baixas concentrações requeridas no gás tratado. 

Esta rápida análise, que em geral leva ao descarte de algumas tecnologias e à 

pré-seleção de outras, a princípio mais adequadas, muitas vezes ainda é insuficiente para 

uma seleção final. É importante incorporar critérios adicionais que levem em conta as 

restrições do projeto e condições ambientais, além de, obviamente, realizar uma análise 

econômica das alternativas pré-selecionadas. 
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A seguir, uma breve descrição das principais tecnologias para tratamento de gás 

é apresentada. 

II.1.1 – Processos de Adsorção 
 

A maioria dos processos comerciais de tratamento de gás por adsorção utiliza 

dois ou mais leitos adsorventes. O mais simples dos arranjos é composto por dois leitos 

de recheio, um atuando como leito de adsorção e o outro (já exposto anteriormente à 

corrente de gás, como leito de adsorção) atua como regenerador. A função de cada leito 

é então revertida: o leito adsorvedor passa a ser regenerado enquanto o leito recém 

regenerado se torna novamente o leito adsorvedor. O ciclo é então repetido a intervalos 

pré-determinados. Embora cada leito opere em batelada, o processo global é contínuo, 

uma vez que um fluxo contínuo de carga e produto se estabelece.  

Para o processo de adoçamento de gás, três leitos geralmente são usados. 

Enquanto um deles opera como leito adsorvente, outro é resfriado após regeneração e o 

terceiro é regenerado. Existem alguns adsorventes comerciais disponíveis, com 

características distintas. 

A adsorção, quando aplicada ao tratamento de gás, geralmente é usada para 

remoção de traços de H2S da corrente gasosa. Altos teores de H2S levam à rápida 

saturação do leito. Uma vez saturado o leito, o ciclo se inverte e o leito saturado é 

regenerado. Quando o material do leito atinge o fim de sua vida útil, deve ser removido 

do vaso e descartado, e o vaso recarregado com novo leito. 

O processo tradicional de adoçamento por adsorção utiliza como adsorvente 

óxido de ferro hidratado, impregnado em material suporte, conhecido como “esponja de 

ferro”. É bastante antigo (introduzido na Inglaterra em meados do século XIX) e 

simples, utilizado para remover apenas H2S e mercaptans e adequado apenas a correntes 

contendo concentrações baixas de H2S. Sua regeneração é feita com ar e deve ser 

realizada com cautela, devido à natureza exotérmica da reação de oxidação. Como a 

regeneração nunca é completa, após certo número de ciclos os leitos devem ser 

substituídos. Esta operação deve ser feita cuidadosamente, devido à natureza pirofórica 

(combustão espontânea em presença de ar) do sulfeto de ferro gerado no processo de 

adsorção (Branan, 2005).  

O processo SulfaTreat® também usa leito a base de ferro para remoção de traços 

de H2S e compostos orgânicos de enxofre. Tem como vantagem em relação ao processo 
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tradicional com “esponja de ferro” o fato de que o leito usado não é pirofórico, o que 

facilita o manuseio e descarte do leito gasto (Branan, 2005). Como desvantagem, 

contudo, o leito usado não é regenerável in-situ.   

O óxido de zinco, por sua vez, é o leito mais comumente usado para remoção de 

H2S de gás natural. Se a remoção de outros compostos sulfurados é demandada, porém, 

há necessidade de hidrogenação dos mesmos a H2S antes do tratamento. É capaz de 

reduzir o teor de enxofre a cerca de 1 ppmv (Branan, 2005).  

Peneiras moleculares (em geral zeólitas) também são empregadas no tratamento 

de gás. São sólidos com porosidade definida e com capacidade de distinção de 

moléculas por suas dimensões e geometria. Processos com peneiras moleculares podem 

ser projetados para praticamente qualquer finalidade: remoção de H2S, desidratação, 

remoção de H2S e desidratação conjuntas, remoção de CO2, remoção de mercaptans, 

etc. São altamente seletivos e mantêm uma alta eficiência contínua de tratamento. A 

regeneração das peneiras pode ser realizada in-situ, enviando-se gás quente para o leito 

de regeneração. Dois, três ou quatro leitos podem ser usados para permitir tempo de 

processamento, regeneração e resfriamento (Branan, 2005).  

Hidrocarbonetos insaturados como olefinas e aromáticos tendem a ser 

fortemente adsorvidos pelas peneiras moleculares, que também são susceptíveis a 

envenenamento por substâncias químicas como glicóis. Por isso, dependendo da 

natureza do gás a ser tratado, demandam métodos de purificação do gás antes da etapa 

de adsorção. Alternativamente, algum grau de proteção pode ser oferecido pelo uso de 

leitos de guarda, onde um leito menos nobre é instalado a montante do leito de zeólita, 

retendo substâncias nocivas e, assim, protegendo-o de envenenamento (Mokhatab et al. 

2006). 

 

II.1.2 – Processos de Separação por Membranas 
 

A tecnologia de separação por membranas, como aplicada no tratamento de 

gases, envolve a separação de componentes individuais com base na diferença entre 

suas taxas de permeação através de uma fina barreira de membrana polimérica. A taxa 

de permeação de cada componente é determinada pelas características do componente, 

pelas características da membrana e pelo diferencial de pressão parcial do componente 

gasoso através da membrana. Uma vez que a separação se baseia na diferença nas taxas 
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de permeação e não em uma barreira absoluta a um componente, o componente 

recuperado, que flui através da membrana, nunca é 100% puro. Além disso, uma vez 

que um diferencial de pressão parcial finito é requerido como força motriz, alguma 

porção do componente que permeia permanece no gás residual, e 100% de recuperação 

não é possível (Kohl e Nielsen, 1997). 

Como essas ponderações sugerem, o processo é particularmente adequado para 

processos de remoção mais grosseira, preferencialmente à remoção de traços de 

impurezas de correntes gasosas. Contudo, purezas relativamente altas dos produtos e 

altas recuperações são possíveis com uso de sistemas multi-estágios de membranas com 

reciclo, ou quando usadas combinações com outras tecnologias. 

O gás residual produto normalmente deixa a unidade com pressão próxima à da 

carga, enquanto que o produto permeado, que deve atravessar a membrana, deixa a 

unidade com pressão bastante reduzida. O produto principal pode ser tanto o gás 

residual quanto o gás permeado (no caso de adoçamento de gás, o gás tratado é o gás 

residual, enquanto que o gás ácido é quem permeia a membrana), e o processo pode ser 

classificado como separação ou purificação.  

A purificação e separação de gás através de permeação por membrana têm como 

vantagens (Kohl e Nielsen, 1997): 

- Baixo investimento de capital; 

- Facilidade de operação; 

- Facilidade de scale-up; 

- Poucos equipamentos associados; 

- Ausência de partes móveis (equipamentos dinâmicos); 

- Facilidade de instalação; 

- Flexibilidade; 

- Mínimo consumo de utilidades; 

- Baixo impacto ambiental; 

- Confiabilidade; 

- Facilidade de instalação de membranas tecnologicamente mais novas nos 

equipamentos existentes. 

As principais desvantagens são: 

- Carga isenta de particulados e líquidos arrastados; 
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- Temperatura de tratamento não elevada; 

- Por causa de sua natureza modular, há pouca economia de escala associada a 

instalações maiores; 

- Uma vez que membranas usam diferença de pressão como força motriz do 

processo, pode haver uma demanda energética considerável para compressão do gás. 

 

II.1.3 – Processos de Absorção por Solventes Físicos 
 

Quando os gases ácidos presentes no gás representam uma fração apreciável da 

corrente gasosa total, o custo de removê-los através de solventes químicos, que 

demandam uma grande quantidade de calor na etapa de regeneração, pode ser fora de 

proporção quando comparado ao valor do gás tratado. Este fato incentivou o 

desenvolvimento de processos que empregam solventes orgânicos não-reativos como 

agentes de tratamento. Esses solventes dissolvem fisicamente (sem ocorrência de reação 

química) os gases ácidos, que são posteriormente esgotados com pouca aplicação de 

calor, ou às vezes meramente por redução da pressão (Branan, 2005; Kohl e Nielsen, 

1997). 

Os primeiros esforços em empregar água como solvente físico tiveram sucesso 

limitado. A solubilidade de CO2 e H2S em água é muito baixa para que lavagem com 

água possa ser considerada um processo comercial prático. O primeiro processo 

comercial – Rectisol – se baseou em um solvente físico orgânico, o metanol, que tem 

sido usado para aplicações de gás de síntese onde a remoção de outras impurezas além 

de CO2 e H2S – especificados em níveis de ppm – é requerida. Este processo opera a 

temperaturas muito baixas, devido à alta volatilidade do metanol, que é um dos maiores 

inconvenientes do uso deste solvente. Apesar de seu baixo custo e de possuir 

propriedades físico-químicas favoráveis, como baixa viscosidade e baixa tensão 

superficial (que reduz sua tendência à formação de espuma), sua alta volatilidade com 

consequente perda por vaporização fazem com que o metanol não seja considerado 

aplicável à maioria dos serviços de tratamento de gás, embora continue encontrando 

aplicação na purificação de gás de síntese derivado da gaseificação de óleo pesado ou 

carvão (Mokhatab et al. 2006).  

A tendência aos solventes físicos acelerou na década de 60 com a introdução do 

processo solvente da Fluor, que foi seguido por vários outros processos com solventes 
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físicos. Mais recentemente, uma nova classe de processos baseados no uso de misturas 

de absorventes, contendo um solvente físico e um solvente químico, tem sido 

comercializada (Branan, 2005).  

Embora muitos solventes orgânicos pareçam ser adequados ao uso como 

solventes físicos, seu número real é limitado por certos critérios que devem ser 

obedecidos para torná-los aceitáveis para a aplicação econômica. Em termos práticos, os 

solventes devem ter uma capacidade de equilíbrio de absorção de gases ácidos muitas 

vezes maior que a capacidade oferecida pela água, combinado a uma baixa capacidade 

de absorção dos constituintes primários da corrente gasosa, como, por exemplo, 

hidrocarbonetos e hidrogênio. Adicionalmente, devem ter baixa viscosidade, ser pouco 

ou moderadamente higroscópicos e com baixa tendência à formação de espuma. Devem 

ser não-corrosivos e não-reativos com qualquer componente do gás e, 

preferencialmente, ter uma pressão de vapor muito baixa à temperatura ambiente. 

Finalmente, devem ser comercialmente disponíveis a um custo razoavelmente baixo 

(Kohl e Nielsen, 1997). 

A solubilidade de hidrocarbonetos em solventes orgânicos aumenta com o 

aumento do peso molecular do hidrocarboneto. Consequentemente, hidrocarbonetos 

maiores que o etano também são removidos em larga escala e subsequentemente 

liberados na regeneração, juntamente com os gases ácidos. Embora projetos especiais 

para a recuperação desses hidrocarbonetos sejam propostos, processos com solventes 

físicos geralmente não são econômicos para o tratamento de correntes de 

hidrocarbonetos que contenham uma quantidade substancial de hidrocarbonetos maiores 

que o pentano. Aromáticos são especialmente difíceis de lidar e quando presentes, 

mesmo em traços, requerem uma etapa especial para sua separação do solvente, porque 

são fortemente absorvidos pela maioria dos solventes físicos empregados e tendem a 

acumular no solvente, uma vez que esses processos operam em circuito fechado (Kohl e 

Nielsen, 1997). 

Em sua forma mais simples, plantas de absorção com solventes físicos requerem 

pouco mais que uma coluna absorvedora, um vaso expansor atmosférico e uma bomba 

de reciclo. Não é necessário, na maioria das vezes, vapor ou outra fonte de calor. Uma 

vez que os gases ácidos absorvidos são dessorvidos da solução solvente através da 

redução de pressão para pressão atmosférica, a concentração de gases ácidos na solução 
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pobre corresponde à concentração de equilíbrio a pressão parcial de gases ácidos de 1 

atm e esta, consequentemente, representa a pressão parcial mínima teórica de gás ácido 

na corrente de gás tratado. Se H2S está presente no gás em concentrações muito baixas 

ou é ausente, este esquema é aplicável desde que concentrações tão altas quanto 2 – 3% 

possam ser toleradas no gás tratado. Nos casos em que H2S está presente em quantidade 

significativa, contudo, a regeneração térmica do solvente geralmente é necessária para 

que se possa atingir um nível de regeneração compatível com o grau de pureza 

requerido para o gás tratado. Vácuo ou injeção de gás inerte também podem ser 

aplicados na regeneração do solvente para se obter um grau maior de purificação do gás 

tratado (Kohl e Nielsen, 1997).  

Em geral, a demanda energética para regeneração de solventes físicos é muito 

menor do que para solventes químicos, como as aminas, uma vez que o calor de 

dessorção de gases ácidos em solventes físicos é apenas uma fração daquele para 

solventes químicos (que inclui o calor que deve ser fornecido para a reversão das 

reações envolvidas no processo de absorção). 

A taxa de circulação de solventes físicos pode também ser menor, 

particularmente quando a pressão parcial do gás ácido é alta.  

Processos com solventes físicos são usados principalmente para remoção de 

gases ácidos de correntes de gás natural a alta pressão e para remoção de CO2 de 

correntes de gás de síntese de hidrogênio e de amônia, produzidas por oxidação parcial 

e reforma com vapor.  

 

II.1.4 – Processos de Absorção por Solventes Químicos 
 

Em processos com solventes químicos, a absorção de gases ácidos ocorre 

principalmente pelo uso de soluções alcalinas tais quais aminas e carbonatos (Kohl e 

Nielsen, 1997). A regeneração (dessorção) pode ser conduzida através do uso de pressão 

reduzida e/ou elevação da temperatura.  

As alcanolaminas são os principais solventes químicos usados para o tratamento 

de correntes gasosas contendo H2S e CO2. Seu caráter alcalino, concedido pela função 

amina (nitrogênio amínico) permite sua reação com os gases ácidos, enquanto que sua 

função álcool (radical hidroxila) concede sua solubilidade em água, característica 
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bastante favorável, tanto em termos econômicos, quanto por questões de eficiência de 

absorção, uma vez que reações ácido-base são melhor conduzidas em meio aquoso. 

Derivados de amina como a monoetanolamina (MEA), a dietanolamina (DEA), 

a trietanolamina (TEA), metildietanolamina (MDEA), diisopropanolamina (DIPA), 2-

amino-2-metil-1-propanol (AMP) e diglicolamina (DGA) tem sido as principais 

alcanolaminas usadas em aplicação comercial. 

Dependendo da composição e condições de operação do gás carga, diferentes 

aminas podem ser selecionadas para que as especificações do gás sejam atingidas. 

Aminas são classificadas como primárias, secundárias e terciárias, dependendo do grau 

de substituição do nitrogênio central por grupos orgânicos. Aminas primárias reagem 

diretamente com H2S, CO2 e COS. Exemplos de aminas primárias incluem a 

monoetanolamina e a diglicolamina. Aminas secundárias reagem diretamente com H2S, 

CO2 e COS, sendo este último em menor grau. A amina secundária mais comum é a 

dietanolamina. A diisopropanolamina é outro exemplo de amina secundária, mas seu 

uso não é muito comum em sistemas de tratamento de gás. Aminas terciárias reagem 

diretamente com H2S, indiretamente com CO2 e indiretamente, com pouca intensidade, 

com o COS. O exemplo mais comum de amina terciária é a metildietanolamina (Kohl e 

Nielsen, 1997). Existem, ainda, as aminas estericamente impedidas, caracterizadas pela 

presença de um grupo substituinte volumoso próximo ao átomo de nitrogênio. A 2-

amino-2-metil-1-propanol e a 2-piperidina-etanol são exemplos de aminas estericamente 

impedidas, primária e secundária, respectivamente (Vaidya e Kenig, 2007). As 

principais aminas de aplicação industrial estão ilustradas na Figura II.4. 

 

  
 

MEA DEA TEA 

  
 

MDEA AMP DIPA 

Figura II.4 – Estrutura molecular das principais alcanolaminas de uso 

comercial 



 22

 

O processo com etanolaminas remove gases ácidos (sulfeto de hidrogênio e 

dióxido de carbono) de correntes gasosas e líquidas de hidrocarbonetos leves. O 

solvente utilizado é uma solução aquosa de etanolamina, que é um álcali orgânico com a 

propriedade reversível de reagir com H2S e CO2 a baixas temperaturas, liberando-os a 

altas temperaturas. O contato gás-solvente se dá em uma torre chamada absorvedora, de 

pratos ou recheios, que é percorrida pelo gás e pela solução de amina, em fluxo 

contracorrente. O gás tratado deixa a absorvedora pelo topo enquanto a solução de 

etanolamina deixa a torre pelo fundo, rica nos gases ácidos absorvidos. A solução de 

etanolamina é encaminhada para uma segunda torre, chamada regeneradora, onde o 

aumento de temperatura e a redução de pressão levam à liberação dos gases ácidos 

previamente absorvidos, num processo chamado de dessorção ou esgotamento, que 

constitui a etapa de regeneração do solvente. A solução regenerada, pobre em gases 

ácidos absorvidos, deixa o fundo da torre regeneradora e é reencaminhada ao topo da 

torre absorvedora, fechando assim o circuito do solvente. Os gases ácidos liberados na 

regeneradora deixam a torre pelo topo.  

Dependendo da aplicação, soluções especiais tais como misturas de aminas, 

misturas de aminas e solventes físicos, e aminas parcialmente neutralizadas com ácido, 

tal qual ácido fosfórico, podem também ser usadas (Bullin, 2003). 

A seleção adequada da amina pode ter um grande impacto no desempenho e 

custo de uma unidade de tratamento. Contudo, muitos fatores devem ser considerados 

ao selecionar uma amina para a aplicação desejada (Polasek e Bullin, 1994). As 

considerações para se avaliar o tipo adequado de amina em sistemas de tratamento de 

gás são numerosas. É importante considerar todos os aspectos relacionados ao tipo e 

química da amina, uma vez que a omissão de uma simples questão pode levar a 

problemas operacionais. Ao estudar cada questão, é importante entender os 

fundamentos de cada solução de amina.  

A diferença entre o desempenho de absorção de gases ácidos por diversos tipos 

de aminas depende de:  

• Suas reatividades com esses gases, em situações onde a cinética é limitante; e 

• Solubilidades dos gases nas aminas, em situações governadas pela 

termodinâmica (ou seja, pelo equilíbrio).  



 23

Aminas primárias e secundárias, como a monoetanolamina (MEA) e a 

dietanolamina (DEA), respectivamente, são muito reativas e, portanto, exibem altas 

taxas de remoção de gases ácidos. Contudo, a formação de carbamatos estáveis com o 

CO2 causa uma limitação estequiométrica de carga de cerca de 0,5 mol de CO2 

removidos por mol de amina. O termo carga ou retenção é definido como o número de 

mols de soluto absorvido por mol de amina. Quando se trata da carga máxima, de 

equilíbrio, é uma medida da solubilidade dos solutos nas soluções de alcanolaminas. 

Aminas terciárias, como a N-metildietanolamina (MDEA), não formam 

carbamatos e em decorrência disso são capazes de realizar uma remoção maior de CO2, 

mas com velocidade de reação muito menor. Consequentemente, elas são empregadas 

principalmente na remoção seletiva de H2S de misturas que também contêm CO2 em 

processos cineticamente limitados. 

Abedini et al. (2010) chamam a atenção para o fato de que a MDEA tem sido 

empregada e estudada principalmente devido a sua menor taxa de reação com o CO2, o 

que possibilita seu uso em processos para a remoção seletiva de H2S. Até poucos anos 

atrás, o uso de MDEA não estava associado a casos onde a remoção de grandes 

quantidades de CO2 era requerida. Porém, esta amina apresenta um grande número de 

propriedades desejáveis, como uso em alta concentração (até 50 a 55% em massa), alta 

capacidade de absorção de gases ácidos, baixa corrosividade, baixas taxas de 

degradação, menor calor de reação, baixa pressão de vapor e perda de solvente. Devido 

a essas vantagens, a MDEA tem se tornado a amina mais desejada mesmo em casos 

onde grandes quantidades de CO2 precisam ser removidas. Nestes casos, onde um alto 

grau de remoção de CO2 é necessário, a taxa de reação CO2-MDEA, relativamente 

baixa, deve ser compensada pelo projeto adequado da absorvedora e do sistema de 

amina. A taxa de reação do CO2 pode ser significativamente aumentada através de uma 

combinação de: (i) seleção de temperatura de absorção adequada; (ii) projeto apropriado 

da torre absorvedora, para garantir tempo de residência suficiente para o líquido e (iii) 

adição de aminas primárias ou secundárias, mais reativas, para formar uma mistura de 

aminas em água. As aminas primárias e secundárias são usualmente adicionadas na 

faixa de 5 a 10% do total de amina presente.  
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O fluxograma de processo geral para uma planta com amina varia pouco. A 

Figura II.5 ilustra uma unidade típica de absorção/regeneração de CO2 e/ou H2S em 

aminas aquosas.  

 

 

Figura II.5: Fluxograma simplificado de planta de remoção de gases ácidos com 

aminas aquosas (Sheilan et al., 2007) 

 

O gás a ser tratado, contendo H2S e/ou CO2, passa por um separador para 

remover líquidos e sólidos arrastados. Na sequência, é admitido no fundo da coluna 

absorvedora e ao percorrer a coluna em direção ao topo, entra em contato contracorrente 

com a solução aquosa de amina, responsável por absorver os gases ácidos presentes na 

corrente gasosa. O gás tratado que deixa o topo da absorvedora passa por um separador 

final, que tem o objetivo de reter a solução de amina arrastada, e então deixa a unidade 

de tratamento. O destino do gás tratado depende da aplicação que será dada a ele.  

Em muitas unidades, a solução de amina rica é enviada do fundo da absorvedora 

para um vaso expansor, trifásico, para recuperar, na forma gasosa ou líquida, 

hidrocarbonetos que podem ter sido dissolvidos ou condensados na solução de amina na 

absorvedora. O solvente rico é então pré-aquecido antes de entrar na torre regeneradora, 

pelo topo. Este aquecimento ocorre em um trocador casco-tubo, onde o calor é 
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fornecido pela solução de amina regenerada, quente, que deixa a torre regeneradora. 

Este permutador de calor atua como um dispositivo de conservação de energia, 

reduzindo a demanda total de energia do processo. A solução de amina rica, ao entrar na 

torre regeneradora pelo topo, flui em direção ao fundo, entrando em contato 

contracorrente com o vapor gerado pelo refervedor da torre. Este vapor promove a 

remoção dos gases ácidos da solução de amina. Gases ácidos e vapor d’água deixam a 

torre pelo topo, passando por um condensador, onde a maior parte do vapor condensa. 

Os gases ácidos são separados do condensado em um vaso separador e encaminhado 

para tocha ou para processamento, dependendo da natureza do gás e das restrições do 

órgão ambiental atuante. O condensado retorna à torre como refluxo. 

A solução de amina pobre do fundo da regeneradora é bombeada, sendo 

resfriada ao trocar calor com a amina rica e posteriormente em um resfriador final, antes 

de ser novamente introduzida no topo da coluna absorvedora. O resfriador final de 

amina tem como objetivo ajustar a temperatura da solução ao valor adequado ao 

tratamento (35 – 55 oC), que por sua vez é função da temperatura e natureza do gás a ser 

tratado e das utilidades disponíveis para o serviço. Temperaturas altas da solução de 

amina pobre resultam em perda excessiva de amina e água por evaporação e em redução 

da eficiência de absorção dos gases ácidos (Kohl e Nielsen, 1997). Temperaturas muito 

baixas, apesar de favorecerem a absorção, causam o aumento de viscosidade da solução 

de amina e podem vir a ter efeito negativo na eficiência de absorção, além de aumentar 

a tendência de formação de espuma da solução. Outra consequência indesejada de 

baixas temperaturas é a possibilidade de condensação de hidrocarbonetos presentes no 

gás, que leva à formação de espuma na torre absorvedora, com arraste de amina pelo 

gás e perda de contato gás-líquido na torre, que decorre na perda de eficiência do 

tratamento. Este problema é especialmente crítico quando a carga é um gás saturado. 

Em geral, a temperatura da solução de amina pobre que é enviada à absorvedora é 

controlada a cerca de 5 – 10oC acima da temperatura de saturação da carga, para que 

não haja condensação de hidrocarboneto em função da redução de temperatura do gás. 

A experiência tem mostrado que o tratamento de gás com aminas costuma ser 

um serviço  sujo. Os particulados formados na planta, assim como os transportados para 

dentro da planta pelo gás, podem ser bastante inconvenientes à boa operação. Por isso, 

um esquema de filtração mecânica e com carvão ativado é importante para manter a 
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qualidade da solução sob controle. Os filtros mecânicos, geralmente do tipo cartucho, 

removem material particulado, enquanto o filtro de carvão remove contaminantes 

químicos como hidrocarbonetos e agentes tensoativos (em geral, produtos de 

degradação da amina). 

Apesar da existência de processos que se colocam como alternativa em relação à 

absorção com aminas, conforme discutido anteriormente, há casos em que o tratamento 

com aminas se apresenta como única opção economicamente viável, em decorrência de 

características específicas do processo em questão. Por exemplo, Lawal et al. (2010) 

afirmam que a captura de CO2 de gases efluentes da queima de carvão em usinas de 

energia através do uso de aminas destaca-se como única tecnologia comercial para as 

grandes vazões de gás envolvidas. Oferece vantagens em relação a outras tecnologias de 

captura por ser apropriada à adequação de plantas existentes e pela possibilidade de seu 

uso para tratamento de correntes com baixas pressões parciais de CO2, tipicamente 

observadas nestas plantas. Entre as fontes estacionárias antropogênicas de CO2, as 

usinas de energia que usam combustíveis fósseis emitem os maiores volumes. Plantas 

de carvão, por sua vez, emitem duas vezes mais CO2 por unidade de eletricidade gerada 

do que o gás natural e são geralmente menos eficientes. Entretanto, estas plantas 

oferecem algumas vantagens, devido à relativamente alta disponibilidade do carvão se 

comparado a outros combustíveis.  

 

 

II.1.5 – Processos de Absorção por Solventes Físico-Químicos 
 

Processos com solventes físico-químicos, como o nome sugere, empregam uma 

mistura de um solvente físico e um solvente químico. O solvente físico fica responsável 

por remover a maior quantidade dos gases ácidos, enquanto o solvente químico dá o 

acabamento, purificando o gás a níveis baixos de contaminantes ácidos, tudo isso em 

uma única etapa. Embora o fluxograma do processo se pareça com o fluxograma 

convencional de absorção com amina, a presença do solvente físico aumenta a 

capacidade de absorção da solução, especialmente quando o gás a ser tratado está sob 

alta pressão e os componentes ácidos estão presentes em altas concentrações (Kohl e 

Nielsen, 1997). 
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O processo Sulfinol®, desenvolvido pela Shell, é um bom exemplo de processo 

de absorção físico-química. Mistura um solvente físico e uma amina para obter 

características desejadas de ambos. O solvente físico que usa é o Sulfolano® (dióxido 

de tetrahidrotiofeno). A amina é usualmente a DIPA, mas MDEA também é usada em 

algumas aplicações (Branan, 2005). O processo tem como vantagens: 

- capacidade de remoção de COS, CS2 e mercaptans; 

- baixa corrosão; 

- baixa tendência à formação de espuma; 

- baixa perda por vaporização. 

Como desvantagens, destacam-se: 

- mesmos inconvenientes gerados pela presença de hidrocarbonetos pesados na 

carga de processos com solventes físicos; 

- alto custo do solvente.  

Outros processos com solventes físico-químicos estão comercialmente 

disponíveis. O Amisol®, desenvolvido pela Lurgi GmbH, é um processo similar ao 

Sulfinol®, mas utiliza metanol como solvente físico e MEA e DEA como solventes 

químicos. O processo Selefining®, desenvolvido pela Snamprogetti SpA, por sua vez, 

usa uma amina terciária misturada a um solvente físico não revelado. O solvente foi 

desenvolvido para remoção seletiva de H2S de gases contendo CO2 (Kohl e Nielsen, 

1997). 
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II.2 –Cinética de absorção de CO2 e H2S em soluções aquosas de alcanolaminas  
 

A remoção de dióxido de carbono e/ou de sulfeto de hidrogênio de correntes 

gasosas usando soluções aquosas de alcanolaminas é um processo de grande aplicação 

industrial. Consequentemente, muitos estudos já foram realizados sobre a cinética das 

reações envolvidas no processo de absorção de gases ácidos por alcanolaminas.  

Apesar disto, existem ainda muitas discrepâncias na literatura acerca da 

interpretação dos dados cinéticos e das etapas intermediárias que compõem as reações. 

A modelagem cinética de sistemas aquosos de alcanolaminas e gases ácidos é difícil por 

diversas razões. Dentre elas, destacam-se: (i) inconsistência de vários conjuntos de 

dados publicados; (ii) grande número de espécies iônicas e moleculares produzidas no 

mecanismo de absorção; essas espécies, muitas vezes, encontram-se em equilíbrio 

químico. 

Vaidya e Kenig (2007) apresentaram uma revisão das publicações mais recentes 

sobre o comportamento cinético de vários sistemas aquosos contendo aminas. 

Descreveram em detalhes os três mecanismos de reação utilizados para interpretação 

cinética (zwitterion, termolecular e hidratação catalisada por base). Também discutiram 

estudos recentes de cinética de absorção com novos absorventes como MMEA 

(metilmonoetanolamina), EMEA (etilmonoetanolamina) e DEMEA 

(dietilmonoetanolamina).  

Em soluções aquosas, H2S e CO2 se dissociam formando uma solução ácida 

fraca. Quando uma corrente gasosa contendo H2S e/ou CO2 entra em contato com uma 

solução aquosa de amina, os gases ácidos reagem com a amina formando um complexo 

ácido-base solúvel, um sal em solução. Tanto a reação do H2S quanto a do CO2 com 

uma amina é exotérmica e uma quantidade considerável de calor é liberada. 

Independentemente da estrutura da amina, o H2S reage instantaneamente com a amina 

primária, secundária ou terciária via reação de transferência direta de próton, formando 

um hidrosulfeto amínico, como representado na equação abaixo (Sheilan et al., 2007): 

 

Am + H2S � AmH+HS- 

 

A absorção de CO2 com aminas primárias, secundárias e estericamente 

impedidas é geralmente descrita pelo mecanismo zwitterion. Este consiste em um 
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mecanismo de 2 etapas, que sugere que a reação entre a amina e CO2 ocorre através da 

formação de um zwitterion (espécie iônica com carga positiva e negativa no mesmo 

grupo de átomos) como intermediário. Este, por sua vez, sofre desprotonação por uma 

base (geralmente uma segunda molécula de amina), resultando na formação de um 

carbamato: 

 

AmH + CO2 � AmH+COO- 

AmH+COO-  + Base � AmCOO-  + BaseH+                                             . 

Reação global: AmH + CO2 + Base � AmCOO-  (carbamato) + BaseH+ 

 

Já a absorção com aminas terciárias é em geral descrita pela hidrólise do CO2, 

catalisada por base. Por não apresentarem hidrogênio ligado ao átomo de nitrogênio 

amínico, aminas terciárias não seriam capazes de reagir diretamente com o CO2, com 

formação de um zwitterion. Estas aminas, então, teriam um efeito base-catalítico na 

hidrólise do CO2 (R3N + H2O + CO2 � R3N
+H + HCO3

-). 

Por último, o mecanismo termolecular considera que uma amina reage 

simultaneamente com uma molécula de CO2 e uma molécula de uma base. A reação 

ocorre em 1 etapa única através de um complexo intermediário de ligações fracas: 

CO2 + Am---Base ↔ AmCOO----BH+ 

Este complexo se quebra facilmente voltando a formar CO2 e amina, enquanto 

uma pequena fração reage com uma segunda molécula de amina ou água, gerando 

produtos iônicos. 

Em termos práticos, pelo mecanismo zwitterion descrito acima, um dos mais 

bem-aceitos para reações de aminas e CO2, as principais reações químicas participantes 

na absorção do CO2 com soluções aquosas de aminas primárias (RNH2) e secundárias 

(RR'NH) acarretam a formação reversível de espécies iônicas carbamatos (RNHCOO- e 

RR'NCOO-, respectivamente) estáveis, através de reações rápidas. Aminas primárias e 

secundárias podem reagir com o CO2 também pelo mecanismo de hidrólise do CO2 a 

ácido carbônico, com sua subsequente dissociação a bicarbonato. Porém, este segundo 

mecanismo é muito lento para aminas primárias e secundárias. Portanto, estas aminas 

reagem com o CO2 principalmente via formação de carbamato. Já as aminas terciárias 

(RR'R''N) não possuem átomo de hidrogênio ligado ao átomo de nitrogênio. Por isso, a 
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reação de formação de carbamato não pode acontecer e aminas terciárias reagem com o 

CO2 via mecanismo de formação de bicarbonato que, apesar de lento, é mais rápido com 

aminas terciárias, uma vez que estas facilitam a reação de hidrólise do CO2 para 

formação do bicarbonato, HCO3
- (Wang et al., 2004). Abaixo, a reação de formação de 

bicarbonato é representada para uma amina terciária (aminas primárias e secundárias 

também podem reagir com o CO2 segundo este mecanismo, porém com cinéticas muito 

lentas se comparadas ao mecanismo de formação de carbamatos): 

 

RR'R''N + CO2 + H2O ↔ RR'R''NH+ + HCO3
- 

 

As reações de formação de carbamatos são rápidas, com grandes calores de 

reação associados, resultando em alto custo de regeneração do solvente. A 

estequiometria da reação de formação do carbamato sugere que a capacidade de 

absorção dessas aminas é limitada a 0,5 mol de CO2 por mol de amina. Entretanto, o 

carbamato pode sofrer hidrólise parcial formando bicarbonato e liberando uma amina 

para nova reação com o CO2. Desta forma, é possível verificar retenções maiores que 

0,5 mol de CO2 por mol de amina para aminas primárias e secundárias em algumas 

aplicações (Sheilan et al., 2007). 

A reação de formação do bicarbonato é lenta quando comparada às reações de 

formação de carbamato pelas aminas primárias e secundárias. O calor de reação 

liberado na formação do bicarbonato é menor que o liberado na formação de carbamato. 

Assim, o custo de regeneração de aminas terciárias é menor quando comparado a 

aminas primárias e secundárias. Além disso, uma vez que não formam carbamatos, 

aminas terciárias têm maior capacidade de absorção: 1 mol de CO2 por mol de amina. 

As taxas de absorção de CO2 por aminas terciárias podem ser aumentadas pela adição 

de pequenas quantidades de aminas primárias ou secundárias, ou de ativadores como a 

piperazina (Vaydia e Kenig, 2007).   

As aminas primárias e secundárias estericamente impedidas formam carbamatos, 

porém de baixa estabilidade, resultando em uma capacidade de absorção de 1 mol de 

CO2 por mol de amina, assim como as aminas terciárias (Murrieta-Guevara et al., 1998). 

Comparada à MDEA, a AMP possui a mesma capacidade de absorção de CO2 no 
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equilíbrio, mas tem uma taxa de reação maior com o CO2. Uma vez que é uma amina 

primária com impedimento estérico e não forma carbamato estável, íons carbonato e 

bicarbonato podem estar presentes na solução em quantidades maiores do que os íons 

carbamatos. Portanto, os custos com energia para regeneração quando soluções aquosas 

de AMP são usadas para absorver CO2 podem ser menores do que usando MDEA 

(Mandal e Bandyopadhyay, 2006b).   

Segundo Yu e Astarita (1987), soluções de aminas terciárias apresentam as 

maiores seletividades por H2S no equilíbrio, se comparadas a aminas primárias e 

secundárias. Contudo, essas seletividades ainda são notavelmente menores do que as 

atingidas em processos industriais, que operam em condições de não-equilíbrio, onde 

limitações cinéticas são determinantes. Nestes casos, a seletividade da MDEA por H2S é 

principalmente devida à maior velocidade de reação da amina com o H2S do que com o 

CO2.  

Glasscock et al. (1991) apresentaram uma coleção de dados e modelos referentes 

à absorção e ao esgotamento de CO2 em soluções aquosas de DEA, MEA e MDEA e 

em misturas de MEA/MDEA e DEA/MDEA. Admitiram que soluções de aminas 

aquosas ricas em CO2 absorvido apresentam forças iônicas relevantes, o que causa 

grande variação dos coeficientes de atividade sob as faixas de condições operacionais 

normalmente empregadas. Com o objetivo de prover uma simulação realista dos dados, 

o modelo eletrólito-NRTL foi usado para cálculo dos coeficientes de atividade das 

espécies em fase líquida. Através de um detalhado tratamento cinético das reações em 

soluções não-ideais, reconciliaram satisfatoriamente os dados de absorção e 

esgotamento, assumindo reversível a reação de formação de carbamato. A consideração 

da reversibilidade é necessária para a descrição adequada das condições de absorção e 

recuperação do solvente, por dessorção do soluto CO2. Consideraram ainda que as 

constantes de velocidade das reações diretas aumentam com a força iônica. Os 

resultados obtidos mostraram que a MDEA participa do mecanismo de reação do CO2 

com DEA, interferindo assim em sua cinética, mas não participa da cinética de reação 

do gás com MEA. Mostraram também que o sistema MEA/MDEA apresenta 

desempenho muito mais sensível à concentração de CO2 absorvido do que o sistema 

DEA/MDEA. 
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De acordo com Aroonwilas e Veawab (2004), em condições típicas de operação 

de colunas de absorção com recheio, a cinética de absorção do CO2 é o fator primário 

governando a eficiência de remoção global. Portanto, o desempenho de cada amina na 

absorção do gás deve estar de acordo com a ordem da constante de velocidade de 

reação: MEA > DEA > AMP > DIPA > MDEA. Contudo, se uma coluna opera sob 

condições onde as limitações termodinâmicas tendem a ser atingidas (alta concentração 

de CO2 na solução pobre de amina e baixo fluxo de líquido na coluna), a termodinâmica 

(solubilidade) governa a eficiência de remoção. Como resultado, a ordem de 

desempenho das aminas seria diferente, favorecendo aquelas com maior capacidade de 

absorção de CO2 em equilíbrio. 

Jamal et al. (2006a, 2006b) desenvolveram metodologia experimental para 

estudar a cinética de absorção e esgotamento de CO2 em sistemas aquosos de MEA, 

DEA, MDEA, AMP e suas misturas (MEA + AMP, MEA + MDEA, DEA +AMP e 

DEA + MDEA). Propuseram um rigoroso modelo matemático aplicável tanto para a 

absorção quanto para o esgotamento do CO2, com base em reações reversíveis, que 

englobam formação de diversas espécies intermediárias, iônicas e não-iônicas. 

Estimaram parâmetros cinéticos a partir de seus resultados experimentais. Verificaram 

que em todos os casos o modelo proveu predição satisfatória dos resultados 

experimentais. Os resultados demonstraram que a teoria de absorção com reação 

química reversível pode ser empregada para prever também taxas de esgotamento. 

No que diz respeito a misturas de aminas, muitos são os estudos que comprovam 

as vantagens de sua aplicação no processo de absorção, comparativamente ao uso de 

aminas individuais. Estas vantagens geralmente estão vinculadas a demandas 

específicas de processos, onde características particulares de cada amina se somam, 

levando ao desempenho desejado do solvente-mistura.  

Mandal e Bandyopadhyay (2006b) estudaram a absorção de CO2 em soluções 

aquosas de misturas de pequenas quantidades de MEA, amina de rápida cinética de 

reação, e grandes quantidades de AMP, amina estericamente impedida. Demonstraram 

que a adição de pequenas quantidades de MEA a soluções aquosas de AMP leva ao 

aumento significativo da taxa de absorção do gás ácido, quando comparado à solução de 

AMP pura. A Figura II.6 apresenta o efeito do aumento da concentração de MEA em 

solução sobre o fator de intensificação da taxa de absorção do CO2 (ECO2). Esta 
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constatação sugere a importância do uso de misturas de aminas (MEA + AMP) como 

uma alternativa potencial para a absorção de CO2.  

O efeito de aceleração da absorção de CO2 em soluções aquosas de aminas 

terciárias e estericamente impedidas, como MDEA e AMP, respectivamente, promovido 

pela adição de aminas primárias e secundárias, como MEA e DEA, também é destacado 

por Vaidya e Kenig (2007), que apontam as misturas de aminas como solução atrativa 

para o aumento da captura de CO2. Os autores destacam ainda a possibilidade de uso de 

outros ativadores de absorção, como a piperazina, que podem ser adicionados em 

pequenas quantidades à solução de amina para intensificação da captura de CO2. 

 

 

 

Figura II.6: Efeito da razão molar MEA/AMP na intensificação da absorção de 

CO2 (Mandal e Bandyopadhyay, 2006b) 

 

Samanta e Bandyopadhyay (2009) estudaram a cinética de absorção de CO2 em 

solução aquosa de AMP ativado por piperazina. Observaram que a adição de pequenas 

quantidades de piperazina – mesmo menores que 10% em relação à AMP – a uma 

solução aquosa de AMP aumenta significativamente a taxa de absorção do CO2. 

Propuseram um modelo que mescla transferência de massa, cinética de reação e 

equilíbrio, considerando: (i) a única reação relevante entre o CO2 e a AMP é a reação de 

formação do íon bicarbonato (a reação de formação do carbamato é, portanto, 

negligenciada), sugerindo que a reação CO2-AMP é similar à reação CO2-MDEA; (ii) o 

mecanismo para reação CO2-piperazina envolve a formação de um zwitterion, seguida 
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pela sua desprotonação por uma base para formar carbamato de piperazina e uma base 

protonada. Esta base pode ser qualquer base presente na solução. Como a AMP está 

presente em maior quantidade que a piperazina na solução, apresenta-se catalisando a 

reação de CO2 com piperazina para formação do carbamato, predominando a 

desprotonação da AMP.   

 De uma forma geral, a absorção de gases ácidos por soluções aquosas de 

etanolaminas tem sido foco de uma vasta gama de estudos publicados na literatura ao 

longo dos últimos anos. Mecanismos baseados na formação de íons através de reações 

intermediárias são extensivamente propostos e, muitas vezes, coincidem. As diferenças 

entre os resultados obtidos devem-se, em geral, a considerações acerca da 

reversibilidade, do mecanismo ou da importância controladora da reação. Nos últimos 

anos, uma atenção especial tem sido dada às misturas de amina, que comprovadamente 

apresentam vantagens em relação ao uso de aminas simples. 
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II.3 – Revisão da modelagem de absorção/esgotamento de CO2 e H2S em soluções 

aquosas de alcanolaminas  

 

No que se diz respeito à modelagem de colunas de absorção, duas abordagens 

são comumente empregadas: (i) abordagem baseada em equilíbrio e (ii) abordagem 

baseada em taxas.  

A abordagem de equilíbrio tem sido usada mais frequentemente para modelagem 

de sistemas não reativos. Consideram-se estágios teóricos em que as fases atingem o 

equilíbrio, com ou sem fatores de eficiência de prato.  

Para sistemas reativos, como é o caso das torres de aminas, é comum a 

abordagem de taxas de reação, que se baseia na análise de transferência de massa e calor 

que ocorrem num estágio real, através de balanços de massa e energia para cada fase, 

aplicando-se equações de taxas de transporte através da interface líquido-gás.  

O conhecimento das difusividades, solubilidades e, principalmente, o 

conhecimento da cinética das reações envolvidas na absorção e de propriedades 

específicas do equipamento (tais como coeficientes de transferência de massa, área 

interfacial e hold-ups) são essenciais na abordagem baseada em taxas. Aroonwilas e 

Veawab (2004), por exemplo, destacam que a hidrodinâmica do sistema contribui 

significativamente para o desempenho da coluna, porque determina a área interfacial 

gás-líquido efetiva para a transferência de massa. A determinação da área interfacial é 

uma tarefa importante e difícil no projeto de colunas de absorção, porque envolve 

experimentos e cálculos complicados. Os cálculos requerem um grande número de 

parâmetros fluidodinâmicos e propriedades físicas do solvente, e tornam-se ainda mais 

complexos no caso da absorção de gases ácidos por soluções de alcanolaminas aquosas, 

onde o processo de transferência de massa envolve reações químicas exotérmicas, 

causando variação significante da temperatura ao longo da coluna.  

 

II.3.1 – Modelagem de 'ão-Equilíbrio (Rate-Based Models) 

 

Na literatura, há muitos trabalhos envolvendo pesquisa a respeito da modelagem 

e cálculo de taxas de transferência de massa no processo de absorção de gases ácidos 

(principalmente CO2 e H2S) em aminas aquosas seguida por reações químicas. A maior 
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desvantagem destes modelos é que eles são limitados devido às várias considerações e 

hipóteses adotadas. Além disso, na maior parte dos casos, soluções analíticas não são 

possíveis e, portanto, o uso de métodos numéricos é necessário.  

Alatiqi et al. (1994) desenvolveram um modelo rigoroso baseado em taxas para 

uma unidade de absorção/esgotamento de CO2 através de solução aquosa de amina. O 

modelo proposto essencialmente não contém parâmetros determinados empiricamente, 

embora não requeira apenas dados específicos do processo (cinéticas de reação, 

difusividades, solubilidades, dados de equilíbrio termodinâmico, viscosidades e 

densidades), mas também dados específicos do equipamento (coeficientes de 

transferência de massa no líquido e no gás, área interfacial e hold-ups). Esses dados 

geralmente são de difícil disponibilidade, mas para os sistemas em estudo no referido 

trabalho, os métodos para sua obtenção apresentavam-se acessíveis na literatura.  

O modelo baseia-se numa abordagem do tipo “célula de mistura” e considera os 

fenômenos de transferência de calor e de massa através da interface, simultaneamente a 

taxas de reações químicas. Pode simular colunas de pratos ou de recheio. Para colunas 

de pratos, cada prato é considerado como sendo uma célula de mistura. Para colunas de 

recheio, a dispersão requerida é fornecida escolhendo-se um número finito de células de 

mistura. 

O modelo proposto para o absorvedor baseia-se na reação básica envolvida no 

processo, que ocorre entre a amina aquosa e o CO2 absorvido: 

+− +→←+ �HRR�COORRCO�HRR 21212212      (II.1) 

 Supõe-se que esta reação ocorre através da formação de um intermediário, que 

leva à seguinte expressão para a taxa de reação: 
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 A análise da expressão da taxa, dada pela equação acima, mostra que a cinética 

da reação pode se comportar de maneiras diferentes: 

• 1ª ordem em relação à amina, se a reação de formação do intermediário for a etapa 

controladora, de forma que o primeiro termo do denominador será muito maior que 
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o segundo termo. Acredita-se que esta situação prevalece para aminas primárias 

fortes, como MEA e DGA (diglicolamina). 

• Se o segundo termo do denominador da expressão da taxa for maior, conforme 

observado para a DEA, a expressão se reduzirá a: 

[ ] [ ]
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     (II.3) 

A equação II.3 mostra que a reação será de 2ª ordem em relação à amina, para 

altas concentrações de amina, que é o caso comum em absorvedores industriais. Em 

relação ao CO2, a reação é sempre de primeira ordem. O efeito da reação química sobre 

a absorção de CO2 foi considerado através do fator de intensificação E , definido como 

a razão entre a taxa de absorção do CO2 na presença de reação química e a taxa obtida 

sem a reação química. 

No esgotamento, devido às elevadas temperaturas de operação, os autores 

consideraram instantâneas as reações reversíveis.    

 Colunas de pratos e de recheio foram tratadas como um conjunto de células de 

mistura, que são estágios de não equilíbrio. Em cada célula de mistura considerou-se 

que:  

• O seio de cada fase é completamente misturado, de forma que o gás e o líquido que 

deixam cada estágio têm as mesmas propriedades do gás e do líquido no estágio. 

• As fases gás e líquido não estão em equilíbrio e ocorre transferência de massa e 

calor na interface. Assim, existem perfis de concentração e temperatura nos filmes 

adjacentes à interface.  

Na seção de absorção, 5 espécies estão envolvidas: o soluto CO2, o solvente 

volátil H2O, a amina reativa não-volátil, o produto não-volátil e um inerte. As principais 

considerações do modelo foram: 

• Velocidade de reação finita, mas alta o suficiente para que a reação aconteça 

somente no filme líquido. 

• Líquido e vapor perfeitamente misturados. 

• Resistência à transferência de calor no líquido é pequena se comparada com a 

resistência no gás. Assim, a temperatura é constante ao longo do seio da fase 

líquida. 

 



 38

Uma vez que as células de mistura são assumidas como estágios de não 

equilíbrio, o problema de modelar o processo de absorção/esgotamento de CO2 em 

aminas aquosas requer considerar: (i) balanços de massa e energia globais; (ii) 

transferência de calor e massa na interface; (iii) efeito da reação na taxa de transferência 

de massa. 

O modelo proposto foi empregado para predizer o desempenho de unidades de 

absorção/esgotamento da Kuwait National Petroleum Company (KNPC) e da 

Petrochemical Industries Company (PIC). Os resultados obtidos no artigo são 

apresentados nas Tabelas II.2 e II.3. Em ambos os casos, verificaram-se resultados 

satisfatórios, quando comparados aos dados das plantas. 
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Tabela II.2: Resultados preditos comparados aos dados de projeto da unidade 

K'PC (Alatiqi et al., 1994) 

Coluna de absorção 

 Amina (% p/p) 20  

 Carga de CO2 (mol CO2/mol de amina) 0,472  

Parâmetros Predito Dado de projeto 

Carga de CO2 no líquido de entrada 0,0826 0,0821 

Vazão do líquido de entrada (kmol/h) 18.967,6 18.984,8 

Temperatura do líquido de entrada (oC) 37,6 37,8 

Temperatura do gás de saída (oC) 49,9 48,9 

Fração molar de CO2 no gás de saída 8,9*10-7 < 1*10-4 

Fração molar de H2O no gás de saída 4,34*10-3 < 4,5*10-4 

Coluna de esgotamento 

 Amina (% p/p) 20  

 Carga de CO2 (mol CO2/mol de amina) 0,427  

Parâmetros Predito Dado de projeto 

Carga de CO2 no líquido de saída 0,083 0,0821 

Vazão do líquido de entrada (kmol/h) 18.993,9 18.984,8 

Carga térmica do refervedor (MJ/h) 107.152,0 113.455,0 

Temperatura do refervedor (oC) 119,7 117,2 
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Tabela II.3: Resultados preditos comparados aos dados de projeto da unidade PIC 

(Alatiqi et al., 1994) 

Coluna de absorção 

 Amina (% p/p) 18  

 Carga de CO2 (mol CO2/mol de amina) 0,481  

Parâmetros Predito Dado de projeto 

Carga de CO2 no líquido de entrada 0,12 0,12 

Vazão do líquido de entrada (kmol/h) 22.471,4 22.478,1 

Temperatura do líquido de entrada (oC) 36,7 41 

Temperatura do gás de saída (oC) 44,7 43 

Fração molar de CO2 no gás de saída 7,8*10-7 - 

Fração molar de H2O no gás de saída 3,36*10-3 4,8*10-3 

Coluna de esgotamento 

 Amina (% p/p) 18  

 CO2 (mol/mol de amina) 0,481  

Parâmetros Predito Dado de projeto 

Carga de CO2 no líquido de saída 0,121 0,120 

Vazão do líquido de entrada (kmol/h) 22.391,7 22.478,1 

Carga térmica do refervedor (MJ/h) 109.583,9 - 

Temperatura do refervedor (oC) 119,5 118,0 

 

 

Al-Baghli et al. (2001) também propuseram um algoritmo baseado em taxas, que 

pode ser usado para modelar uma coluna de absorção de gases ácidos empregando-se 

soluções aquosas de MEA ou DEA. A taxa de transferência de massa dos solutos 

gasosos através da interface foi descrita adotando-se a teoria do filme. Assumiu-se o 

equilíbrio termodinâmico na interface, enquanto que no seio do líquido considerou-se 

um estado de equilíbrio químico. O algoritmo baseia-se em cálculos estágio-por-estágio, 

e trata cada prato como um tanque contínuo de mistura perfeita (CSTR). Um diagrama 

com o modelo de filme aplicado em cada prato da coluna de absorção é apresentado na 

Figura II.7.  O esquema ilustra um estágio típico de contato gás-líquido.   
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Figura II.7: Diagrama esquemático do modelo de filme (Al-Baghli et al., 

2001) 

 

O gás ácido entra no estágio com temperatura g

inT , fluxo molar 
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r

, entrando em contato com o líquido, que entra no estágio com temperatura l

inT , fluxo 
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r

. O soluto i atravessa a interface em direção à fase líquida 

com um fluxo zi� , . A concentração de qualquer reagente líquido k é designada por 

blkkC ,  no seio do líquido e por )(zCk  no filme líquido. Para a descrição da transferência 

de massa do soluto do seio da fase gasosa para o seio da fase líquida, as seguintes 

considerações foram feitas: 

• a resistência à transferência de massa ocorre apenas nas películas de gás e líquido 

próximas à interface, de espessuras gδ  e lδ , respectivamente. 

• as reações entre o soluto absorvido e os reagentes líquidos completam-se no filme 

líquido, de forma a estabelecer-se um estado de equilíbrio químico no seio do 

líquido. 

• mistura perfeita do líquido e do gás em cada prato. Com isso, o líquido e o gás que 

deixam cada estágio apresentam a mesma temperatura e composição do líquido e do 

gás no prato, respectivamente. 
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Para os gases solutos, CO2 e H2S, admitiu-se equilíbrio termodinâmico na 

interface: 

int,int, iii CHP ⋅=          (II.4) 

onde iH  é a constante de Henry, int,iP  é a pressão parcial de i na interface e int,iC  é a 

concentração molar do soluto i na interface. O fluxo do soluto i satisfaz as relações: 

( ) ( )blkiiiilioutiigoutioutiniinzi CCEakPPakyVyV� ,int,
0
,int,,,,,, −⋅⋅⋅=−⋅⋅=⋅−⋅=   (II.5) 

onde igk ,  e 
0
,ilk  são os coeficientes de transferência de massa do soluto i na fase gás e na 

fase líquido, respectivamente (os autores não mencionam como esses coeficientes foram 

determinados). O subscrito blk refere-se ao seio do líquido, a é a área da interface e iE  

é o fator de intensificação do soluto i dissolvido. Este fator é definido como a razão 

entre a taxa de absorção do soluto i na presença de reação química e a taxa obtida sem a 

reação química: 
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iD  é a difusividade do soluto i no líquido e 
0=zir  é a taxa de reação superficial no início 

do filme gasoso (z = 0). Este termo é nulo apenas para reações não-instantâneas.  

 Para o sistema CO2 – H2S – amina – H2O, as seguintes equações de equilíbrio 

foram consideradas no seio do líquido: 

• Hidrólise da água 

−+ + →← OHOHOH OHk

32
22         (II.7) 

 

• Formação de bicarbonato 

−+ + →←+ 3322
22 HCOOHCOOH COk

      (II.8) 

 

• Formação de carbonato 

=+− + →←+
−

3332
3 COOHHCOOH HCO

k

      (II.9) 

 

• Formação de bissulfeto 
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−+ + →←+ HSOHSHOH SHk

s 32
2                 (II.10) 

 

• Formação de sulfeto 

=+− + →←+ −
SOHHSOH HS

k

32                (II.11) 

 

• Protonação da amina 

�HRROH�HRROH AmH
k

'' 322 + →←+ ++ +               (II.12) 

 

• Formação de carbamato 

�HRRHCO�CORROH AmCO
k

'' 322
2 + →←+ −− −

             (II.13) 

onde OHHCR 42= , HR ='  para MEA, e OHHCRR 42'==  para DEA. 

 

 Segundo o artigo, empregou-se o modelo proposto por Kent & Eisenberg (1976) 

na determinação das concentrações das várias espécies (moleculares e iônicas) no seio 

do líquido. 

No filme líquido, exceto para os gases dissolvidos (CO2 e H2S), para a amina, o 

carbamato de amina, a amina protonada e o bissulfeto, as concentrações das demais 

espécies foram consideradas constantes e iguais às concentrações correspondentes no 

seio do líquido. As reações importantes que ocorrem no filme líquido são: 

+− +→←+ 2''
'

�HRRHSSH�HRR Amk

s               (II.14) 

+− +→←+ 222 '''2 �HRR�CORRCO�HRR Amk              (II.15) 

  

A primeira reação é instantânea, uma vez que envolve a transferência de próton. 

A segunda reação acontece através da formação de um intermediário, com taxa proposta 

por Danckwerts (1979): 

�HRR

�CORR�HRR

Am

CO

�HRRCOCOCO
C

CC

K

k
CCkr

'

''
'

222

222

−+ ⋅
⋅−⋅⋅=−              (II.16) 

para MEA, e  
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( )
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22
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         (II.17) 

para DEA. 

As constantes de velocidade de reação das equações acima (
2COk , �HRRk '  e OHk

2
) 

foram descritas como função de temperatura por Glasscock et al. (1991). 

O fator de intensificação 
iE  foi calculado a partir dos perfis de concentração dos 

gases dissolvidos no filme líquido. Estes perfis foram obtidos resolvendo-se o sistema 

de equações diferenciais não-lineares abaixo (Eqs. II.18 a II.22) relacionadas à difusão 

dos solutos e às reações no filme líquido: 
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onde: 
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blkHS�CORRSHAm

�HRR

HS
�HRRAm

SH

HS CCCCK
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blkHSblk�CORRblk�HRRblk CCCC
,,',' 22
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blkSHblk�HRR
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Am
CC

CC
K

,,'

,,''

2

2

⋅

⋅
=

−+

                (II.26) 

 

O sistema de equações diferenciais não-lineares foi resolvido com condições de 

contorno: 

 

Em z = 0: 

02' =
−

dz

dC
�CORR                   (II.27) 

0'
' =+

−

−

dz

dC
D

dz

dC
D HS

HS

�HRR
�HRR                (II.28) 

( ) 0,0

0
,,, 222222

=−⋅⋅−⋅−⋅
= blkCO

z
COCOlCOoutCOoutinCOin CCkaEyVyV            (II.29) 

( ) 0,0

0
,,, 222222

=−⋅⋅−⋅−⋅
= blkSH

z
SHSHlSHoutSHoutinSHin CCkaEyVyV            (II.30) 

( ) 0
22 ''

' =∆++−⋅⋅ −−− blkHS�CORRHSSH�HRRAm CCCCCCK             (II.31) 

 

Em z = lδ , para qualquer espécie i no filme: 

blkii CC ,=                   (II.32) 

 

Consideraram-se também efeitos térmicos na modelagem da coluna. A entalpia 

da fase gasosa ( vapH ) e a entalpia da fase líquida ( liqH ) foram calculadas por: 

∑ ⋅=
i

vap

ii

vap hyVH                  (II.33) 

∑ ⋅=
i

liq

ii

liq hxLH                  (II.34) 

onde vap

ih  e liq

ih são a entalpia molar do componente i nas fases gás e líquido, 

respectivamente, e são calculadas por: 

)()( , refiPrefref

vap

i TTCThh −+=                (II.35) 

)( V

i

vap

i

liq

i hhh ∆+−= , para os solventes H2O, MEA e DEA            (II.36) 

)( abs

i

vap

i

liq

i hhh ∆−−= , para CO2 e H2S dissolvidos             (II.37) 
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refh  é a entalpia do gás na temperatura de referência refT , iPC ,  é a capacidade calorífica 

média de gás ideal a pressão constante, )( V

ih∆+  e )( abs

ih∆−  são os calores de 

vaporização e de absorção do componente i, respectivamente. O calor de absorção inclui 

o efeito de mistura e de reação. 

 A modelagem descrita acima foi empregada no projeto de uma coluna de 

absorção. Foi estimado o número de estágios requeridos para atingir um grau 

especificado de separação, com condições do líquido e do gás de entrada da torre 

definidas, apresentadas na Tabela II.4.  

 

Tabela II.4: Dados operacionais típicos de colunas de absorção com aminas 

Parâmetro Valor 

Vazão molar do gás de entrada, 
inV  (mol/s) 500 

Vazão molar do líquido de entrada, inL  (mol/s) 2,0 Lmin 

Temperatura do gás de entrada, g

inT  (oC) 25 

Temperatura do líquido de entrada, l

inT  (oC) 40 

Composição do gás de entrada, iy  (% molar) CO2: 7, H2S: 5, CH4: 88 

Retenção (carga) de solutos no líquido de entrada (mol de 

soluto/mol de aminas) 

CO2: 0,02, H2S: 0,006 

Composição máxima do gás de saída (ppm vol.) H2S: 10 

Molaridade de aminas (mol/cm3) 0,002 

Pressão na coluna, P (bar) 40 

 

 Apresenta-se um sumário dos resultados obtidos para colunas de absorção com 

MEA e com DEA na Tabela II.5. Pode-se observar que o número de estágios requeridos 

para atender às especificações de H2S é menor na coluna com MEA, quando comparado 

à coluna com DEA. Este resultado foi atribuído a uma maior reatividade da MEA aos 

gases ácidos. 
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Tabela II.5: Resultados de projeto da coluna (Al-Baghli et al., 2001) 

Parâmetro MEA DEA 

Vazão molar do gás de saída, outV  (mol/s) 444,6 445,5 

Vazão molar do líquido de saída, outL  (mol/s) 3074,0 2780,0 

Temperatura do gás de saída, g

outT  (oC) 40,55 40,25 

Temperatura do líquido de saída, l

outT  (oC) 53,35 51,95 

Carga de CO2 no líquido de saída (mol/mol de amina) 0,2802 0,2726 

Carga de H2S no líquido de saída (mol/mol de amina) 0,2143 0,2143 

Teor de CO2 no gás de saída (ppm vol.) 8481,0 10.530,1 

Teor de H2S no gás de saída (ppm vol.) 4,8 9,2 

Diâmetro da coluna (cm) 149,4 149,4 

Número de estágios 18 26 
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A Figura II.8 apresenta um gráfico representativo dos perfis de concentração de 

CO2, H2S e DEA no estágio 5 da coluna de absorção com DEA. 

 

 

 

 

Figura II.8: Perfis de concentração de CO2, H2S e DEA no filme líquido do 5º 

estágio (Al-Baghli et al., 2001). 

 

 

 

As Figuras II.9 e II.10 mostram a queda nos perfis de composição de CO2 e H2S 

no vapor ao longo dos estágios, para colunas com MEA e DEA, respectivamente. A 

concentração de H2S é reduzida a praticamente zero próximo ao estágio 16 para MEA, e 

próximo ao estágio 18 para DEA. A total remoção do CO2 demandaria um número 

maior de estágios, tanto no emprego de MEA ou DEA, uma vez que sua absorção é 

menos favorecida do que a do H2S.  

Pode-se verificar, ainda, uma tendência significativamente maior de absorção do 

CO2 por parte da MEA do que da DEA. Essa tendência também é verificada na 
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absorção do H2S, mas de forma menos acentuada, o que pode ser explicado pelo fato de 

aminas primárias serem mais reativas do que aminas secundárias, principalmente em 

relação ao soluto CO2. 

 

 

 

 

  

Figura II.9: Perfis de frações molares de CO2 e H2S no vapor vs estágio da coluna 

com MEA (Al-Baghli et al., 2001) 
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Figura II.10: Perfis de frações molares de CO2 e H2S no vapor vs estágio da coluna 

com DEA (Al-Baghli et al., 2001) 

 

 

 

O gráfico de perfis de retenção (mol de gás ácido / mol de amina) através dos 

estágios da coluna de absorção com DEA é apresentado na Figura II.11. Pode-se 

observar que a retenção de H2S atinge um valor assintótico no estágio 18, demonstrando 

que a partir deste estágio, o H2S é praticamente removido em sua totalidade da fase 

gasosa (o valor da retenção não é nulo, apesar de muito baixo). Isso porque há uma 

pequena concentração de soluto ainda absorvido na solução de amina pobre regenerada, 

que entra na torre absorvedora. O CO2, por sua vez, por ter uma menor tendência à 

absorção, se comparado ao H2S, continua presente no gás até estágios superiores, e 

consequentemente sua presença na fase líquida também é observada de forma mais 

acentuada através das retenções. 
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Figura II.11: Perfis de carga de CO2 e H2S no líquido vs estágio da coluna com 

DEA (Al-Baghli et al., 2001) 

 

 

A Figura II.12 mostra o perfil de temperatura (igual para o gás e para o líquido) 

ao longo da coluna. A temperatura aumenta em direção à base da coluna, devido à 

absorção dos gases ácidos, acompanhada de reação (exotérmica). Verifica-se uma 

drástica redução de temperatura próxima à base da coluna, que é causada pelo 

resfriamento com o gás de entrada da coluna. 
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Figura II.12: Temperatura do gás na saída dos estágios na coluna com DEA (Al-

Baghli et al., 2001) 

 

 

 

Bolhàr-Nordenkampf et al. (2003) apresentaram um modelo de processos de 

absorção/esgotamento com MDEA, baseado em taxas. O modelo proposto adota a teoria 

de duplo filme, admitindo que o equilíbrio termodinâmico existe apenas na interface 

gás-líquido, mas não nas camadas de filme, onde estão presentes gradientes de 

concentração e temperatura. Analogamente, assume-se o equilíbrio químico entre as 

espécies no seio do líquido, mas não no filme líquido. O transporte de massa foi 

modelado usando coeficientes de transferência de massa calculados, combinados com 

um modelo de intensificação, que leva em conta as reações químicas. Para cálculo de 

taxas de reação e dados geométricos, como hold-ups e área interfacial, foram 

empregadas correlações da literatura.  

A teoria para confecção do modelo proposto baseia-se fundamentalmente nos 

seguintes cálculos e considerações: 

E
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• Balanços de massa e energia 

A absorção foi tratada como um processo de transferência de massa 

cineticamente determinado, onde o grau de separação é dado pelas taxas de 

transferência de massa e energia entre as fases em contato em cada prato ou seção (no 

caso da coluna de recheio). 

Cálculos foram realizados através de taxas reais de transferência estágio-por-

estágio (coluna de pratos) ou seção-por-seção (coluna de recheio), que foram 

determinadas pelos coeficientes de transferência de massa e calor, com gradientes de 

temperatura e concentração como forças-motrizes. 

 Os fluxos através da interface foram calculados empregando-se a teoria do filme, 

assumindo-se que a resistência à transferência de massa está localizada nos filmes de 

líquido e gás, adjacentes à interface. Cada estágio foi assumido em equilíbrio mecânico 

e em estado permanente. Os gases transferidos reagem com a amina na fase líquida, 

gerando produtos e liberando calor. A Lei de Henry foi empregada nos cálculos das 

frações molares na interface líquido-vapor. 

 Em contraste com o modelo baseado em taxas empregado na absorção, o 

processo de esgotamento foi calculado usando um modelo de equilíbrio. A abordagem 

de equilíbrio foi escolhida porque a etapa de regeneração, devido às altas temperaturas 

em que opera, apresenta taxas de reação maiores, e portanto se aproxima mais do 

equilíbrio.  

 

• Coeficientes de transferência de massa para o gás e para o líquido 

A transferência de massa foi calculada empregando-se a teoria do filme, 

combinada com a abordagem Maxwell-Stefan generalizada para transferência de massa 

multicomponente. Esta abordagem considera o potencial químico como a principal 

força-motriz e é capaz de descrever sistemas altamente não-ideais.  

Para o cálculo dos coeficientes de transferência de massa na fase vapor, Bolhàr-

Nordenkampf et al. utilizaram o modelo proposto por Onda et al. (1967). Para a fase 

líquida, os coeficientes foram estimados a partir de correlações propostas por Billet e 

Schultes (1993), Bravo et al. (1992) e Brito et al. (1994). 



 54

 

• Reações químicas 

As reações que ocorrem na fase líquida foram divididas em dois grupos: as 

controladas pelo equilíbrio e as cineticamente limitadas. As reações químicas 

determinam a composição das diferentes espécies iônicas na fase líquida e 

consequentemente o fator de intensificação da transferência de massa. As reações em 

equilíbrio são consideradas rápidas o suficiente para assumir o equilíbrio químico em 

toda fase líquida. Esta consideração é verdadeira se a cinética de reação é 

significantemente mais rápida que o transporte de massa na fase. Essas equações podem 

ser modeladas empregando-se constantes de equilíbrio (dados da literatura). Para o 

sistema H2S-CO2-alcanolaminas, Versteeg e van Swaaij (1988) previram a ocorrência 

de algumas reações em equilíbrio, que foram adotadas no artigo: 

−+ +↔+ HSMDEAHMDEASH 2                (II.38) 

−−− +↔+ 2
323 COOHOHHCO                (II.39) 

+− +↔+ MDEAHOHOHMDEA 2                (II.40) 

−+ +↔ OHOHOH 322                 (II.41) 

++ +↔+ OHMDEAOHMDEAH 32               (II.42) 

+− +↔+ OHHSOHSH 322                (II.43) 

 

As reações cineticamente limitadas foram modeladas de forma diferente. Não é 

possível assumir que a cinética da reação é muito mais rápida do que a transferência de 

massa. Portanto, a cinética da reação deve ser incluída nos cálculos. A primeira reação 

considerada é a de hidratação do CO2: 

−+ +→+ 322 HCOHOHCO                 (II.44) 

 Esta reação é muito lenta e pode ser negligenciada. A outra reação considerada é 

a de formação do íon bicarbonato: 

−− →+ 32 HCOOHCO                 (II.45) 

 Esta reação é rápida e pode aumentar a transferência de massa, mesmo quando a 

concentração de íons hidroxila for baixa. Pode significativamente contribuir para a taxa 
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de reação observada. As correlações empregadas para a cinética da reação de formação 

do bicarbonato foram apresentadas por Pinsent et al. (1956). 

Ko e Li (2000) estudaram a cinética de absorção de CO2 em soluções aquosas de 

MDEA. Baseados num modelo de pseudo primeira-ordem para as reações envolvidas no 

processo de absorção de CO2 pela amina (modelo este usado anteriormente por 

Blauwhoff et al., 1984; Kim e Savage, 1987; Versteeg e van Swaaij, 1988; Tomcej e 

Otto, 1989), determinaram as constantes globais de velocidade de reação do CO2 com 

MDEA. Também estimaram a solubilidade e a difusividade do gás em sistemas com 

aminas. Segundo Ko e Li (2000), aminas terciárias agem como catalisadores alcalinos 

para a hidrólise de CO2 a bicarbonato, segundo a reação: 

+− +→++ MDEAHHCOCOOHMDEA 322               (II.46) 

 Esse mecanismo implica que alcanolaminas ternárias, como a MDEA, não 

reagem diretamente com o CO2. Estudos da cinética dessa reação foram apresentados 

por diversos autores. Bolhàr-Nordenkampf et al. utilizaram as medidas feitas por Rinker 

et al. (1995). 

 Para a coluna de esgotamento, o mesmo sistema reativo do absorvedor foi 

assumido. 

 

• Modelo de intensificação 

Quando um componente sofre reação depois de dissolver-se fisicamente em um 

líquido, as taxas de transferência de massa sempre aumentam (até milhares de vezes). 

Isso se reflete em um valor muito maior do coeficiente de transferência de massa no 

líquido. Por isso, definiu-se um fator de intensificação para cada componente i 

absorvido (
iE ) para levar em conta esse aumento. Dessa forma, o coeficiente de 

transferência de massa na presença de reação ( L

ijk ) e o coeficiente para a absorção 

meramente física (
0L

ijk ) foram relacionados por: 

0L

iji

L

ij kEk ⋅=                   (II.47) 

 Este fator depende, dentre outras coisas, dos detalhes cinéticos da reação 

particular que está ocorrendo. Dentre todas as reações ocorrendo, a cineticamente mais 

lenta determina o fator de intensificação. A reação em fase líquida não influencia os 

coeficientes de transferência de massa da fase gasosa.  
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 Em geral, o fator de intensificação depende de propriedades de transporte como 

coeficientes de difusão, e de parâmetros cinéticos como velocidade e ordem de reação. 

Por essa razão, seu valor varia enormemente de estágio a estágio. A equação empregada 

para determinação do fator de intensificação foi desenvolvida por Danckwerts (1950). 

 

• Dados geométricos 

O hold-up do líquido no absorvedor e na coluna de regeneração, a área interfacial 

e as espessuras do filme líquido foram estimados a partir de correlações da literatura, 

cujas referências foram citadas no artigo. 

 

• Modelos termodinâmicos 

Não idealidades na fase gasosa foram calculadas usando-se a equação cúbica 

SRK. Para a fase líquida, a equação de estado Eletrólito-NRTL foi empregada para 

cálculo do potencial químico e dos coeficientes de atividade.  

As correlações usadas para cálculo de outros parâmetros empregados pelo 

modelo são apresentadas na Tabela II.6. 

 

Tabela II.6: Correlações empregadas por Bolhàr-'ordenkampf et al. (2003) 

Parâmetro Fase Correlação aplicada 

Densidade Líquido Clark 

 Vapor Soave-Redlich-Kwong 

Viscosidade Líquido Last (1999) 

 Vapor Chapman-Enskog-Brokaw 

Coeficientes de difusão Líquido Wilk-Chang, Nerst-Hartley 

 Vapor Chapman-Enskog, Wilke-Lee 

Fugacidade Líquido Eletrólito-NRTL 

 Vapor Soave-Redlich-Kwong 

Tensão superficial Líquido Last (1999) 

 

Kabouche et al. (2005) desenvolveram um modelo geral, baseado principalmente 

em balanço de massa, onde as equações foram escritas em dois níveis, macroscópico e 

microscópico, correspondendo às regiões seio (líquido e gás) e à região de duplo filme, 
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respectivamente. Nessa abordagem, cada fase foi considerada separadamente através de 

balanços de massa e energia, mas ambas as fases são relacionadas através da interface, 

uma vez que a consideraram em equilíbrio termodinâmico. Na região do filme líquido, a 

transferência de massa foi expressa pela equação de Nernst-Planck, que combina a lei 

de Fick para espécies moleculares e gradientes de potenciais eletrostáticos para espécies 

iônicas, se traduzindo em um conjunto de equações diferenciais que descrevem a 

transferência de massa acompanhada de diversas reações químicas. O sistema é 

resolvido pelo método das diferenças finitas combinado ao método de Newton. 

Equações da continuidade e coeficientes de equilíbrio foram empregadas no tratamento 

da região bulk. Os resultados foram usados como condições de contorno nas equações 

do filme líquido. As equações de Maxwell-Stefan foram usadas de forma rigorosa no 

modelo proposto. 

Gabrielsen et al. (2006) propuseram um modelo explícito para solubilidade de 

CO2 em soluções aquosas de AMP e uma expressão para o calor de absorção deste gás 

em função da temperatura e carga de CO2 absorvido (mol de CO2/mol de amina), 

aplicando-os no desenvolvimento de um modelo estacionário com base em taxas para a 

absorção de CO2 em solução aquosa de AMP, para tratamento de gás efluente da 

queima de combustíveis fósseis em usinas de energia. A escolha da amina baseou-se nas 

vantagens que a AMP teria frente à MEA. Apesar de a MEA apresentar altas taxas de 

reação e baixo custo de matéria prima quando comparada a outras aminas comerciais, os 

custos operacionais de processos com MEA são elevados devido ao alto consumo 

energético associado à regeneração do solvente (crítico em processos com grandes 

quantidades de CO2 envolvidas) e devido a problemas operacionais como corrosão, 

perda de solvente por evaporação e degradação. Além disso, a capacidade de absorção 

de CO2 no equilíbrio é limitada a 0,5 mol de CO2 por mol de MEA, enquanto que com a 

AMP este valor pode atingir 1,0 mol de CO2 por mol de AMP.  

O modelo proposto por Gabrielsen et al. (2006), baseado em taxas, se baseia na 

teoria do duplo filme e adota como premissas: (i) a reação é rápida o suficiente para 

acontecer no filme líquido. Assim, o seio do líquido está em equilíbrio químico; (ii) a 

resistência à transferência de calor do lado do líquido é pequena se comparada à fase 

gás. Portanto, a temperatura da interface é igual à temperatura do líquido; (iii) a 

resistência à transferência de massa do lado do líquido para o solvente volátil é 
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desconsiderada; (iv) a área da interface é a mesma para a transferência de massa e calor; 

(v) dispersão axial é ignorada; (vi) a torre absorvedora é adiabática; (vii) tanto a fase 

líquida quanto a fase vapor são formalmente tratadas como misturas ideais. Os autores 

admitem que esta última consideração, no que diz respeito à não-idealidade da fase 

líquida, é irrealista, uma vez que o sistema descrito possui eletrólitos fracos. Vários 

modelos termodinâmicos existentes levam em conta este tipo de não-idealidade e 

poderiam ser usados para determinar a pressão parcial do CO2 e sua solubilidade para 

uma faixa ampla de concentrações. Todavia, estes modelos trazem a necessidade de 

resolução de conjuntos de equações não-lineares e um grande número de parâmetros a 

serem ajustados a dados experimentais de solubilidade, o que os torna 

computacionalmente pesados. Além disso, é incerto se os dados de solubilidade de CO2 

em alcanolaminas disponíveis possuem qualidade suficiente para justificar o uso de tais 

modelos. Portanto, um modelo simples baseado na idealidade da fase líquida e 

equilíbrio químico, com as não-idealidades contabilizadas na combinação da Lei de 

Henry e constantes de equilíbrio, parece ser adequado para as condições encontradas no 

tratamento de gás em questão.  

Mandal e Bandyopadhyay (2006b) estudaram teórica e experimentalmente a 

absorção de CO2 em misturas aquosas de pequenas quantidades de MEA e grandes 

quantidades de AMP. Combinaram transferência de massa, cinética e equilíbrio, de 

acordo com a teoria da penetração de Higbie, para modelagem do processo de absorção. 

Os efeitos do tempo de contato e da concentração relativa da amina na taxa de absorção 

e no fator de intensificação foram estudados através de experimentos em uma coluna de 

parede molhada, sob pressão atmosférica. Verificaram que a adição de pequenas 

quantidades de MEA a uma solução aquosa de AMP aumenta significativamente o fator 

de intensificação e a taxa de absorção. O modelo pode ser usado na identificação dos 

parâmetros chave do sistema de absorção de CO2 com estas aminas e na quantificação 

do efeito destes parâmetros sobre a transferência de massa. Posteriormente, Samanta e 

Bandyopadhyay (2009) desenvolveram modelo análogo, mas para soluções aquosas de 

AMP ativadas por piperazina, concluindo que pequenas quantidades de piperazina 

(mesmo na faixa de 2%) também aumentam o fator de intensificação e a taxa de 

absorção de CO2 pela solução. 
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Como se pode verificar, vários são os estudos acerca da modelagem de sistemas 

reativos de aminas aquosas / gases ácidos. Os trabalhos publicados na literatura, em 

geral, empregam modelos estacionários para descrever o processo de absorção com 

reação química. Kenig et al. (2001) descreveram os diferentes níveis de complexidade 

destes modelos como ilustrado na Figura II.13. Os modelos de equilíbrio assumem 

estágios teóricos nos quais as fases líquido e vapor atingem o equilíbrio. Estes modelos 

podem assumir que as reações estão em equilíbrio ou podem considerar a cinética da 

reação. A abordagem de taxas, por sua vez, costuma ser empregada mais 

frequentemente na modelagem de processos de absorção reativa, uma vez que o 

equilíbrio de fases dificilmente é atingido na prática. Em seu menor nível de 

complexidade, as reações químicas dos modelos de taxas são consideradas em 

equilíbrio. Uma abordagem mais rigorosa envolve a inclusão de um fator de 

intensificação para estimar as taxas reais de absorção (com reações químicas) a partir de 

taxas de absorção física conhecidas. O fator de intensificação é calculado com base nas 

taxas de reação estimadas e melhor se aplica a processos que envolvem reações 

irreversíveis. No nível mais alto de complexidade disponível, a cinética de reação é 

modelada diretamente. Os modelos consideram a resistência à transferência de massa, 

termodinâmica de eletrólitos, o sistema reacional e a hidrodinâmica das colunas, e 

provêem uma estimação direta dos perfis de temperatura e concentração através da 

implementação das taxas cinéticas de reação diretamente nas equações de transporte e 

balanço no filme e no seio do líquido.      
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Figura II.13: 'íveis de complexidade de modelos de absorção com reação química 

(Kenig et al., 2001) 

 

Adicionalmente, modelos baseados em taxas também são aplicados no estudo 

dinâmico de processos de absorção/esgotamento no sistema alcanolaminas 

aquosas/gases ácidos. Lawal et al. (2010) estudaram a resposta dinâmica de uma 

unidade de captura de CO2 com MEA, que trata o gás efluente de uma termoelétrica que 

usa carvão como combustível, através da modelagem que mescla transferência de 

massa, calor e reações químicas. Utilizaram a teoria do duplo filme, empregando a 

formulação de Maxwell-Stefan. A resistência à transferência de calor e massa é 

considerada nos filmes líquido e vapor. Correlações para cálculo de coeficientes de 

transferência de massa, difusividades e calor de absorção foram extraídas da literatura. 

O modelo assume: (i) todas as reações químicas em equilíbrio; (ii) equilíbrio líquido-

vapor na interface gás-líquido; (iii) hold-up do vapor nulo; (iv) não degradação do 

solvente; (v) perda de calor nula na coluna absorvedora, devido às baixas temperaturas 

de operação.  

Há outros trabalhos que propõem um tratamento de taxas na modelagem de 

sistemas reativos aminas – água – gases ácidos. Essas abordagens são semelhantes às 

descritas acima, baseadas em modelos de taxas que mesclam reação química e 

transporte interfacial de massa e calor, dependendo fortemente do conhecimento de 
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propriedades que muitas vezes são de difícil determinação e disponibilidade na 

literatura, como difusividades, solubilidades, constantes cinéticas das reações 

envolvidas na absorção, calores de reação, coeficientes de transferência de massa, área 

interfacial, hold-ups, etc. 

 

II.3.2 – Modelagem de Equilíbrio para Absorção/Esgotamento de Gases Ácidos 

 

Embora tradicional, a abordagem de equilíbrio tem sido pouco usada para o 

sistema CO2-H2S-H2O-Alcanolaminas. Conceitualmente falando, embora tenha sido 

usada mais frequentemente para sistemas não reativos, aceita perfeitamente a ocorrência 

simultânea de reações químicas. Basicamente, consiste em admitir-se uma sucessão de 

estágios teóricos em que as fases atingem o equilíbrio após contato em contracorrente. 

O desempenho de cada estágio é então ajustado aplicando-se um fator de correção ou de 

eficiência de prato.  

O equilíbrio líquido-vapor de sistemas gás ácido – alcanolamina – água pode ter 

grande utilidade no projeto de processos de tratamento de gás. Desta forma, um modelo 

termodinâmico consistente, capaz de predizer o equilíbrio de fases e o equilíbrio 

químico de gases ácidos em soluções aquosas de aminas, demonstra-se importante.  

Um dos primeiros modelos amplamente usados a aparecer na Literatura foi o 

modelo de Kent e Eisenberg (1976). Eles representaram o sistema de equilíbrio H2S-

CO2/amina através das reações: 

�HRRH�HRR
K '

2
' 1 +→← ++       (II.48) 

−− +→←+ 3
'

2
' 2 HCO�HRROH�COORR K      (II.49) 

−+ +→←+ 322
3 HCOHCOOH

K       (II.50) 

−+ +→← OHHOH
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2        (II.51) 

=+− +→← 33
5 COHHCO

K        (II.52) 

−+ +→← HSHSH
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2        (II.53) 

=+− +→← SHHS
K7         (II.54) 
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Onde RR’NH representa a amina, sendo R = -CH2-CH2-OH e R’ = H (MEA) ou 

-CH2-CH2-OH (DEA). 

As equações II.48 e II.49 representam as reações de equilíbrio das aminas com 

íons em solução. As equações II.50 a II.54 representam as reações de dissociação iônica 

do CO2, H2O e H2S.  

Coeficientes de atividade e fugacidade são considerados unitários e as pressões 

parciais de equilíbrio de CO2 e H2S são relacionadas à concentração de CO2 e H2S livres 

em solução, pela Lei de Henry, com constantes HCO2 e HH2S conhecidas: 

 [ ]222 COP COCO ⋅Η=         (II.55) 

[ ]SHP SHSH 222 ⋅Η=         (II.56) 

As concentrações dos gases ácidos livres em solução, por sua vez, são 

determinadas por equilíbrio de cargas iônicas na fase líquida. No que se diz respeito ao 

equilíbrio químico, foram usados valores de literatura para todas as constantes de 

equilíbrio, exceto para as duas constantes representando o equilíbrio das aminas (K1 e 

K2), que foram estimadas a partir de dados experimentais de equilíbrio de absorção de 

CO2 e H2S em MEA e DEA. O modelo possui como vantagem sua simplicidade 

computacional. Porém, por ser um modelo empírico calibrado para faixas de operação 

não muito amplas, sua capacidade de extrapolação é bastante limitada. 

Uma característica comum de modelos de equilíbrio para descrição de sistemas 

de absorção de gases ácidos em aminas aquosas é a descrição do equilíbrio líquido-

vapor através da Lei de Henry, empregando diferentes modelos para descrever a fase 

líquida.  

Jou et al. (1982) modificaram o modelo de Kent e Eisenberg, estendendo-o para 

descrição de solubilidade de gases ácidos em aminas terciárias.  

Deshmukh e Mather (1981), por sua vez, desenvolveram um modelo rigoroso 

que calcula coeficientes de atividade e de fugacidade, mas negligenciaram as interações 

entre as espécies a baixas concentrações. Austgen et al. (1989 e 1991) desenvolveram 

um modelo de energia de Gibbs de excesso, correlacionando dados experimentais de 

literatura, com base no modelo eletrólito-NRTL. Posey e Rochelle (1997) adotaram a 
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mesma abordagem, acrescentando um novo conjunto de dados para tratamento do 

equilíbrio líquido-vapor. 

Várias modelagens de equilíbrio para o sistema CO2-H2S / aminas podem ser 

encontradas na literatura. Entretanto, em geral percebe-se uma dificuldade desses 

modelos em representar o sistema para amplas faixas de condições operacionais. A 

pressão de experimentos publicados pode variar desde valores muito baixos como 1,0 

Pa até milhares de kPa, com o fato agravante de que dados experimentais nem sempre 

são precisos, especialmente para baixas pressões parciais e retenções. Isso explica por 

que, em alguns casos, autores consideram dados apenas dentro de uma faixa limitada de 

pressões parciais e, mesmo assim, os resultados estimados podem estar associados a 

desvios significantes em relação aos dados experimentais. Chunxi e Fürst (2000) 

chamam a atenção para o fato de que poucos são os estudos que utilizam equação de 

estado para representação do equilíbrio líquido-vapor nos sistema CO2 – H2S / 

etanolaminas aquosas e, quando o fazem, geralmente utilizam uma equação de estado 

apenas para determinar a solubilidade dos gases ácidos na fase líquida, resultando em 

abordagens diferentes da apresentada por eles, que aplicaram a equação de estado de 

eletrólito de Fürst e Renon (1993) para representar a solubilidade de CO2 e H2S em 

soluções aquosas de MDEA, descrevendo ambas as fases e incluindo as reações de 

equilíbrio químico na fase líquida.  

Uma abordagem mais recente, chamada e-LCVM, foi apresentada por Vrachnos 

et al. (2004). Eles desenvolveram uma ferramenta termodinâmica capaz de representar o 

equilíbrio líquido-vapor e o equilíbrio químico em sistemas gás ácido – MDEA – água. 

O equilíbrio líquido-vapor foi calculado através de um modelo de energia livre de Gibbs 

de excesso que combina a equação de estado Peng-Robinson com a expressão da 

energia livre de Gibbs definida pelo modelo eletrólito-UNIQUAC, que é uma extensão 

do modelo UNIQUAC para soluções de eletrólitos.  

Características comuns dos modelos mencionados acima são a complexidade e o 

grande número de parâmetros que devem ser estimados a partir de dados experimentais. 

A complexidade é devida ao fato de tanto o equilíbrio químico quanto o equilíbrio 

líquido-vapor serem descritos simultaneamente. Além disso, a fase líquida é uma 

solução contendo eletrólitos fracos, mas provavelmente com uma força iônica 
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substancial. Todos os modelos requerem a resolução de um conjunto de equações não-

lineares, que demanda um grande esforço computacional.  

Gabrielsen et al. (2005) também defendem abordagens baseadas em equilíbrio 

para o sistema CO2-H2S-H2O-Alcanolaminas. Estes autores apontam que, apesar do 

processo de captura de CO2 e H2S por absorção de correntes gasosas com soluções 

aquosas de aminas ser uma tecnologia bem estabelecida, esta se destina normalmente a 

aplicações de escala muito inferior à escala envolvida nas emissões de CO2 associadas a 

gases de combustão de termoelétricas. Os autores ressaltam que a modelagem do 

equilíbrio termodinâmico é a primeira etapa no desenvolvimento de processos eficientes 

de separação. Além disto, um modelo baseado em equilíbrio termodinâmico, além de 

descrever a pressão parcial do CO2 sobre uma solução aquosa de etanolaminas, poderá 

quantificar com precisão a energia necessária para regeneração do solvente. 

Gabrielsen et al. ressaltam ainda que a qualidade dos dados de solubilidade de 

CO2 em etanolaminas aquosas não é boa o suficiente para justificar o uso de modelos 

sofisticados e dependentes de um grande número de parâmetros. Com esta justificativa, 

os autores propõem uma abordagem simplificada, baseada em equilíbrio reativo líquido-

vapor modelado com gás ideal, solução líquida ideal diluída, e uma reação química em 

equilíbrio na fase líquida. O objetivo consistia em descrever, com precisão, a pressão 

parcial de equilíbrio do CO2, em faixa relativamente estreita de condições encontradas 

em termoelétricas a carvão, sobre solução aquosa contendo uma única etanolamina. 

Desta forma, os parâmetros envolvidos no modelo matemático, usados para representar 

o equilíbrio químico, combinados aos parâmetros da Lei de Henry, foram estimados a 

partir de publicações disponíveis de dados de solubilidade do gás. O resultado é uma 

expressão explícita para o cálculo de pressão parcial do CO2 em uma solução aquosa de 

alcanolamina. As correlações mostram-se bastante aderidas aos dados experimentais 

dentro da faixa de condições onde o modelo é assumido válido, conforme observa-se 

nos gráficos da Figura II.14. 

 




