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NOMENCLATURA!

amea = coeficiente estequiométrico da monoetanolamina na reag¢ao com o
COa.

a = area interfacial gas-liquido por volume "froth”, no prato (m2 / m3).

C = concentragéo molar total no liquido (kmol / m3).

Dg = difusividade molecular do gas ( m2/ h).

F = fluxo molar total de gas (kmol / h).

H = constante de Henry (bar - kg / kgmol).

Ha = namero de Hatta

hg = altura “froth"sobre 0 prato (m).
K = coeficiente da taxa de reagao.
k2 = constante de estabilidade do ion carbamato (kmol / m3).
kg = coeficiente de transferéncia de massa na fase gasosa (kmol /m2 - h -
bar).
kL = coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida (m / h).
L* = fluxo molar de liquido (kmol / m3).
m = molaridade da solu¢éo (kmol / m3).
Ncoz2 = fluxo interfacial do CO2 por unidade de area
interfacial gas-liquido (kmol / m2 - h),
P = parametro de estabilidade do ion carbamato.
PM = peso molecular (kg / kgmol).
p¢ = pressao total (bar).

r = taxa de reagdo (kmoi/ m3 . h).

T = temperatura (K).

1 ~ - . - . s s
Nota: A nomenclatura de parametros nao citados nesta se¢io € descrita ao longo do proprio
texto.



A, = drea ativa do prato (m2).

xr = frag@o molar do reagente liquido.

y = coordenada perpendicular a interface gas-liquido (m).
z = coordenada axial na altura "froth"sobre o prato (m).
Caracteres gregos

p = densidade (kg / m3).

Subscritos

j - prato da coluna.



RESUMO

Absorcdo € o processo utilizado para a separagdo de um ou mais
componentes de uma corrente gasosa, através do contato com um solvente
liquido, podendo ocorrer ou ndo reacgao quimica entre eles.

Um dos processos industriais mais importantes é a remogao de dioxido de
carbono, utilizando-se solugbes aquosas de monoetanolamina. Trata-se de uma
reagéo rapida e o CO: pode estar combinado sob a forma de ion carbamato,
carbonato ou bicarbonato.

Processos de absorcdo com reagéo quimica, quando comparados aqueles
de absorgdo fisica apenas, apresentam dificuldades para o seu projeto. Na
realidade, os projetos de empresas de grande porte s&o verdadeiras "caixas-
pretas” e, no Brasil, pouco tem sido publicado a respeito.

No presente trabalho, apresenta-se a modelagem de uma coluna de pratos
perfurados para a absor¢cdo de CO; em solugdes de monoetanolamina (MEA) e,
através da simulagdo em computador, calcula-se o nimero de estagios da coluna
necessarios para realizar uma dada separacdo, analisando-se diversos

pardmetros envolvidos no processo.
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ABSTRACT

Absorption is a process where the components of a gaseous stream are

separated, through a liquid solvent. The process may be simply physical or being
followed by a chemical reaction. _

In industry, one of the most important absorption processes is the removal
of carbon dioxide, by using aqueous solutions of monoethanolamine (MEA). The
reaction between CO, e MEA is considered fast and CO, can be combined in
different ways: carbamate, carbonate or bicarbonate ions.

Comparing the design of chemical and physical absorbers, the former is
more difficult than latter. in fact, the designs carried out by large companies are
truly "back-boxes”. In addition, there is not almost anything published in Brazil
about this subject.

In this work, we present the mathematical modeling of a perforated-tray
column for the absorption of CO, in monoethanolamine (MEA) solutions. A
computer program was developed in order to calculate the number of stages
f;ecessary to reach a given specification, as vsll as the several relevant
parameters involved in the process.
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1. Introdugéo

Em muitos processos industriais gases sdo tratados com o objetivo de remover
impurezas presentes na corrente gasosa. Os processos desenvolvidos para realizar o
tratamento de gases variam de simples operacdes de lavagem a complexos sistemas
com recicio. Em muitos casos, as complexidades no processo surgem da necessidade
de se recuperar as impurezas ou de se reutilizar o material empregado. para remové-
las.

A Tabela 1 [Astarita et alli (1983)] apresenta uma lista das principais impurezas
encontradas no tratamento de gases. Estas impurezas compreendem gases acidos,

tais como CO, , H,S e SO, , compostos organicos suffurados e outros.

Tabela 1. Principais impurezas encontradas no tratamento de gases _

Tipo de impurezas Remocgao de gas acido Desulfurizagéo

Gases acidos Didxido de carbono (CO») SO,
Sulfeto de hidrogénio (H.S)

Compostos organicos Sulfeto de carbonila (COS)
sulfurados Disulfeto de carbono (CS;)
Tiofeno
Mercaptanas (RSH)a
Sulfetos organicos
(RSSR, RSR)

Qutras impurezas H;O H,O
HCN CO;
NH3 02
Hidrocarbonetos
Particulados Particulados
SO, NO
503 ' '

Tar

aR ¢ utilizado para designar um grupo alquit.
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Nos processos de remogao de gases acidos as impurezas mais comuns $ao o
CO: e o H;S, que freqlentemente est@o presentes em concentragbes relativamente
altas (5 % a 50 %), como no gas natural, em plantas de sintese de ambnia, etc.

Sulfeto de hidrogénio, por exemplo, deve ser removidc do gés natural devido a
sua toxicidade. Por outro lado, a remogao do didxido de carbono, que € inerte, nem
sempre € necessaria. Em diversos paises importadores de gas natural, a quantidade
maxima permitida de impurezas pode variar de 2 a 5 ppm (em volume) para o H:S, ede
0,5 a 3 % (em volume) para o CO,. Quando somente uma pequena percentagem de
CO; esta presente no gas, é vantajoso remover somente o H,8, evitando deste modo o

custo de remogéo do CO, . No entanto, algumas vezes a purificagdo do gés é requerida

para gases altamente acidos, onde a concentracdo de CO, pode chegar a 60 % ou
mais.

Em plantas de sintese de ambnia, onde hidrogénio misturado com CO, é
produzido do carvdo ou de fragbes de petréleo, a concentragdo de CO. deve ser
reduzida a 10 ppm, de modo a evitar o envenenamento de catalisadores. Do mesmo
modo, grandes volumes de CO. devem ser removidos de gases de combustido para
melhorar o seu poder calorifico. Por outro lado, a recuperacdo de CO; de alta pureza
encontra diversas aplicagdes industriais. |

A Tabela 2 [Astarita ef alli (1983)] lista diversos processos industriais nos quais é
necessaria a remogado de gases acidos, apresentando também as especificagbes

desejadas para cada processo.
1.1 Tratamento de gases

Séo vérios os tipos de processos que podem ser adequados para o tratamento de
uma corrente gasosa, dependendo das circunstancias e do que se deseja em termos
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de especificacdo da corrente. Entre estes processos estdo a absorgdo, adsorgéo e

conversao quimica.

A absorcao de gases em solvente liquido tem sido o processo mais utilizado no
tratamento de gases, especialmente quando se deseja que a concentracdo do gas,

iniciaimente alta, seja reduzida a teores muito baixos, da ordem de partes por mithdo

(ppm).

Tabela 2. Principais processos industriais que necessitam de Tratamento de Gases

Processo Gases para tratamento Especificagdo (% gas)
Fabricagao de hidrogénio CO; < 0,1% CO-
Desulfurizagéo de petréleo CO,, H:8, COS8 10 ppm H,8
Liquefacdo do carvao
Compostos quimicos
Fabricagdo de aménia CcO; < 16 ppm CO; + CO
{mistura de H; / N;) CO, + H, S+ COS 0,01 ppm H,S
Purificagio de gas natural
Gas de tubulagdo H;8, CO,, COS, < 4 ppm H,S;
RSH, eic. < 1% CO,
Alimentacdo de LNG 1-2 ppm H.S;
< 50 ppm CO2
Gas de sintese p/ compostos
quimicos (H, / CO) < 500 ppm COy;
< 0,01 ppm H:S
Gaseificacdo do carvéo
SNG (gas de alto "Btu") COy, Hy, COS 500 ppm CO-;
0,01 ppm H.S
Gés de baixo "Btu" 100 ppm H,8
Desulfurizagdo de 6leo H,S8 100 ppm M,S
Tratamento de gas de refinaria H.S, CO;, COS 100 ppm H,S
Fabricacdo de etileno (fratam. M-8, CO» ~1 ppm H,S;
do gés de cragueamento) 1 ppm CO,
Desulfurizagio de gas S0, 90% de remogao

Utilidades (eletricidade)

Refinarias, etc.




1. Introdugéo _ pag.5

O processo de absor¢ao do gas no solvente liquido pode ser puramente fisico ou
vir acompanhado de reagéo gquimica. O solvente liquido selecionado deve apresentar
grande capacidade para absorver o gas, especificidade e possibilidade de
regeneragdo. Outros processos, tais como adsorgdo e separagao criogénica podem ser
adequados para plantas de pequeno porte. No caso da remogao dos ultimos tragos de
contaminantes, a adsor¢do em um soélido e/ou converséo a outro composto podem ser
empregados.

A Tabela 3 [Astarita et alli (1983)] apresenta os diferentes tipos de solventes
utilizados para remogdo de gases acidos, bem como o numero de instalagbes

existentes.

Tabela 3. Uso comercial de diferentes tipos de solventes em processos de tratamento de
gases

Solvente Ndmero de Instalagdes

Remocao de gases acidos > 1000
Alcanolamina aquosa
MEA, DEA, DGA, DIPA

Carbonato de potassio promovido > 740
a quente

Promotores organicos

Promotores inorganicos

Solvente orgénico - alcanolamina > 130
Sulfolane / DIPA
MeOHM / MEA / DEA

Solugéo aquosa de sal de potassio ~100

de aminodcidos

Solventes orgénicos 73
Carbonato de propileno
Dialquil-éter de polietileno-glicol
N - metilpirrolidina
Metanol

Desulfurizagéo de gas ~ 200
suspensdo de particulas de
cal em dgua
sulfito de sodio
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Observa-se gue 0s solventes mais utilizados sdo as solugbes aquosas de
alcanolaminas (aminoélcoois) e de carbonato de potassio promovido & quente. Mais de
2.000 instalagdes utilizam solventes nos quais a absorgdo & seguida de reagéo
quimica, enquanto que menos de 100 fazem uso de solventes “fisicos”.

De acordo com Astarita et alli (1983), os processos de tratamento de gases com
solventes “fisicos” podem ter sua importancia aumentada no futuro na medida em que
os custos de energia continuem a crescer. Quanto aos solventes que reagem com 0
componente absorvido, espera-se que seu uso seja ampliado para tratamento de gases
a baixas pressdes (< 50 psi) e para aplicagbes a altas pressdes onde a regeneracio

térmica do solvente represente uma utilizagao atrativa do calor residual.

Um dos fatores mais importantes no tratamento de gases com solventes liquidos & |
a taxa de circulacéo do solvente. Esta influencia diretamente no dimensionamento de
equipamentos, como bombas, tubulagbes, trocadores de calor e torre de regeneracao,
e portanto, no custo de capital da planta. Outra influéncia da taxa de circulagéo é sobre
a quantidade de vapor necessaria a regeneracao do solvente no refervedor da torre de
regeneracgéo. Outros fatores que influenciam no custo do tratamento de gases séo a

corrosividade, o custo do solvente e a confiabilidade do processo.

1.2. Remoc¢do de Diéxido de Carbono

A remogéo de dioxido de carbono de misturas gasosas por absorventes liquidos é
um importanie processo industrial em varios contextos.

Na fabricagcdo de ambnia e hidrogénio a partir de hidrocarbonetos ou carvao
("coal feeds"), a remog&o de CO; do gas de sintese € um passo vital para o processo.
Grandes volumes de gas natural s&o também tratados para remocgéo de CO,, embora

em muitos casos o H,S seja também removido e seja o critério limitante [Blauwoff et alli
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(1985)]. Outros processos nos quais a absor¢géo de didxido de carbono € importante
sdo: fabricagio de metanol e gasolinas sintéticas; fabricagéo de diéxido de carbono
solido (gelo seco) e de didxido de carbono como refrigerante para reatores nucleares;
fabricaco de dioxido de carbono para a industria de compostos quimicos organicos tal
como o acido salicilico; fabricagdo de carbonato de botéssio, bicarbonato de potassio e
bicarbonato de so6dio; fabricagdo de acetileno e olefinas por craqueamento de fragdes
de petroleo. As razdes para a remog¢ado do CO; e o grau de especificacdo desejado
variam e dependem do uso final dos gases separados. Razbes para remocgéo e

especificaghes tipicas s&do mostradas na Tabela 4. [Astarita et alli (1983)].

Tabela 4. Razdes para Remogéo de 002 e Grau de Remogao Desejado

Razbes para remocéo do CO; ' Especificagio em CO,

1. Veneno para catalisadores _
a. Sintese de NH; 5- 10 ppm (vol.)
‘b. Hidrocraqueamenio 50 - 100 ppm (vol.)
¢. Hidrodesulfurizagio

2. Recuperagao de CO; para processo subsegiiente
a. Fabricagao de uréia : 98 - 99%
b. CO; liquido e Gelo seco 83 - 99%
¢. Recuperagio de Oleo secundario

3. Poder calorifico de gas de combustéio
(aumento em Btu: Numero de Wobbe)

a. Gas natural com alto teor de CO, 1-3%

b. SNG de hidrocarbonetos liquidos ou carvao 0.1-2%
4. Ajuste na composigdo do gas

a. Sintese do metanol 15

b. Sintese Oxo 0,1-0,6%

¢. Redugdo "ore™ do ferro (processo FIOR) 1%

d. Fischer-Tropsch 1-2%
5. Evitar "plugging” de CO, em plantas criogénicas

a. Lavagem do nitrogénio do gas de sintese de NH; 1 ppm

b. Plantas de separagéo de ar

C. Gas natural liquefeito : 50 ~ 150 ppm (vol.)

d. Expandir plantas de recuperagao de hidrocarboneto

6. Remogéo de CO; do gas natural 1-3%
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Em principio, varios métodos podem ser utilizados para a remoc¢éo de didxido de
carbono, mas a absor¢ac em liquidos é geralmente o processo mais econdmico.

A Figura 1 [Astarita ef alli (1983)] mostra as faixas aproximadas de aplicacdo de
diferentes processos de absor¢do. Solventes “fisicos” contendo aminas s&o geralmente
preferidos quando a pressac parcial do CO, no gas de alimentagdo é relativamente
baixa efou quando o teor de CO; deve ser reduzido a um nivel muito baixo no gas
tratado. Absorgcéo fisica € utilizada a altas pressdes de CO; no gas alimentado e
guando n&o é requerida uma grande remog¢do do CO.. Processos com carbonato de

potéssio promovido & quente sdo utilizados a pressdes parciais de CO; intermedidrias.

1000
8
5 Solwentes
4 .
fisicos
5 coOM aminal Solventes fisicos

Frezsio parcial B
e C0Zno g3z H
de alimentagio 4

fpsi) /
2 -

//////////////

Processos promovidos
com cartbonato & quente

|
i adr
7

B \
6
4 Arvana
AQUCSA H
1)
2

DR
0,] 2 4 6 2810 2 4 & & 100

Prezziio parciat ae C08 no produto fpsi)

Figura 1. Faixas de aplicagio de diferentes processos de absorgéoa.
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Os diversos fatores que devem ser considerados na escolha de um solvente
liquido, no caso da remogéo do CO,, sdo 0s mesmos que para gqualquer tratamento de
gases. Por motivos econdmicos, 0 solvente deve ter uma grande capacidade para
dissolver o didxido de carbono, isto é, deve absorver um numero maximo de moles do
componente gasoso por unidade de volume do solvente; isto tem reflexo imediato
sobre a taxa de circulagdo de solvente liquido. Além disso, deve poder ser regenerado
pela liberagdo do CO, absorvido e deve ainda ter uma alta taxa de absorgdo
especifica, isto é, deve absorver um nimero maximo de moles do gas para cada mol de
solvente utilizado. |

Um importante fator nos processos de remocgdo de CO; € a integragéo de

processo, tanto energética como de massa. Deve-se, portanto, levar em conta o que
sera feito do CQ, separado, qual o nivel de especificagdo desejado e, o mais
importante, como fazer uso da recuperagao de calor no sistema.

Em plantas de hidrogénio e ambnia, &€ geralmente desejavel utilizar o calor
sensivel e o calor latente no géas tratado para aqguecer a corrente alimentada ao
sistema de remocdo de CO.. A excelente combinacdo entre o calor disponivel no
efluente do reator e as necessidades de calor no refervedor da coluna de regenerag¢io
€ uma das razbes porque 0s processos com carbonato promovido & quente e com
monoetanolamina (MEA) s&o os mais utilizados na remogdo de CQ, [Astarita et alfli
(1983)].

Sendo o didxido de carbono um gas acido, qualquer solugéc alcalina pode ser
utiizada como absorvente. Normalmente, utiliza-se solugdes aquosas de solventes
alcalinos, mas em aplicacbes especificas, pode ser mais adequada a utilizagéo de
- solventes combinados, como por exemplo agua e sulfolane no processo "Sulfinol", da
Shell. Solugdes de monoetanolamina (MEA) e dietanolamina (DEA) sé&o
freqientemente empregadas na remogao de didxido de carbono, bem como de sulfeto

de hidrogénio. Estas aminas apresentam vantagens sobre outros aminoaicoois, tais



1. Introdugdo pag.10

come baixa volatilidade, alta solubilidade em agua e ainda um custo razoavelmente
moderado. QOutras aminas industriaimente importantes sdo a di-isopropanclamina
(DIPA) e a metil-di-etanclamina (MDEA).

A Figura 2 [Danckwerts & Sharma, (1966). apresenta um diagrama simplificado

de um sistema que utiliza amina como solvente.

CO7 puro
ois  of hef0°C 100%C

especificado
am) X am|
A!Ement;agﬁn
de gds -)-Ui.,_,__:‘ @

Figura 2. Esquema de um sistema de absor¢ao e desabsorgdo 10

Os efeitos de temperatura na solubilidade do didxido de carbono e o equilibrio
quimico em solugbes carbonatadas de amina séo tais que & necessario operar a torre
de desabsorcdo a uma temperatura mais alta do que a da torre de absorg&o, de modo

a se poder regenerar 0 solvente [Danckwerts e Sharma (1966)].

1.3 Objetivos do Trabalho

Além da escolha adequada do agente de absor¢éo a ser utilizado no tratamento
de gases, o engenheiro quimico depara-se com a nucessidade de resolver outros
problemas, mais importantes, que sdo o dimensionamento e a avaliagdo do sistema,
em particular da coluna de absorgao.

Quando somente absorgéo fisica esta envolvida, o projeto e analise do processo

é uma tarefa relativamente simples, desde que o0s dados necessarios estejam
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disponiveis. Por outro lado, quando uma reacdo quimica esta presente, informagdes
adicionais sdo necessarias e, em geral, torna-se complicada a realizagéo de uma
analise racional do processo.

No presente trabalho é analisado 0 comportamento do processo de absorgao,
seguido de reacgdo quimica, de diéxido de carbono em solugbes de monoetanolamina
(MEA). Através de simulagao por computador, € calculado 0 ndmero de estagios de
uma coluna de absorcao, em casos distintos de condigbes operacionais, sendo também
discutidos os parametros envolvidos no processo.

Além de dados da literatura, tal simulacdo € também baseada em dados

industriais tipicos de uma coluna com caracteristicas semelhantes a estudada. Embora

possivel, ndo se deseja realizar uma comparac8o pura e simples entre as colunas, até
porgue para isto é necessario um certo cuidado, no que diz respeito & validade das
condicGes operacionais e dos valores dos parametros empregados no calculo. Porém,
a metodologia empregada pode ser utilizada numa abordagem inicial de projeto,
permitindo um melhor entendimento em relagdo aos procedimentos de projeto
empregados industrialmente, os quais, em termos da metodologia empregada, séo

normaimente “caixas-pretas".
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2. Revisdo Bibliografica

2.1 Introdugdo

No presente capitulo é apresentada uma revisdo dos diversos métodos de analise
e projeto de absorvedores com reagao quimica.

A idéia, nesta revisdo, ndo é a de apresentar todos os artigos publicados sobre o
assunto, mas realizar uma mostra da gama de procedimentos existentes, fornecendo
uma visao geral do que existe na literatura.

A apresentacdo desses procedimentos estd didaticamente dividida em varios

tipos, de acordo com a abordagem utilizada em cada método.

2.2. Métodos de Otimizacéo

Umeda (1969) define uma 'fungdo objetivo”, relacionada com o custo de
producéo, incluindo matéria-prima, utilidades e os custos fixos, sendo que estes ultimos
séo baseados nos custos de fabricagdo e instalacdo. Sob restricdes de igualdade
(balancos de massa e energia) e de desigualdades (para satisfazer determinadas
condi¢bes para as variaveis de projeto, como por exemplo, que o refiuxo na coluna de
desabsor¢éo, R, seja maior do que o seu valor minimo, Rmin), deseja-se a minimizagéo
da fungéo objetivo. Aplica-se entdo o método para um sistema com as colunas de
absorgéo e desabsor¢&o, no qual ha refluxo de absorvente e recuperacéo de calor.

Apresenta-se um exemplo numérico, variando-se as condigdes iniciais. Sdo feitas
consideragbes a respeito dos efeitos de diversos par@metros sobre os resultados e
sobre a corivergéncia: configuragao inicial, fator de expanséo, critério de parada, et...
Através de gréficos, & possivel a visualizagdo de como as varidveis independentes e a
func@o objetivo convergem para os valores 6timos, em fungdo do nimero de iteragbes.

O método requer vérias tentativas, pela variacédo das condigbes iniciais, para se
ter certeza que o resultado € um minimo global e ndo localizado. Este fato nao é
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considerado pelo autor como restritivo & aplicabilidade do método no projeto 6timo de
sistemas de processo.

No entanto, as restrigdes de igualdade, bem como as equagdes referentes ao
dimensionamento dos equipamentos (altura do recheio, diametro das colunas, numero
de estagios, area de transferéncia de calor), estdo ainda sujeitas a varias
simplificagbes contidas nestas equagbes e, quando €& o caso, a dificuldade
experimental de obtencao de determinados dados.

Hoerner e Crosser (1981) utilizam como modelo para otimizagdo a mesma planta
conjugada de absor¢do e desabsor¢do do trabalho de Umeda, sendo que aplica-se um
algoritmo GGP ("Generalized Geometric Programming”). Comparag¢éo direta com os
resuitados de Umeda (1969) ndo é possivel, devido & alteragdo de algumas
propriedades fisicas e ao fato de que as fungbes de custo estdo baseadas em outros
dados.

A principal dificuldade do método esta na transformacdo das condigcdes de
igualdade em desigualdades na formulagéo de equagbes de projeto. O estudo se
propde a verificacdo da "conveniéncia, efetividade e precisdo da aproximacdo GGP
para o projeto preliminar de processo”, segundo os autores. O método ndo converge
para um 6timo a partir de todos os pontos arbitrarios de partida e afirma-se que em
60% das tentativas, o mesmo converge para um minimo local.

2.3. Método computacional

De Leye e Froment (1986) reportam o desenvolvimento de um simulador rigoroso
para colunas recheadas e com pratos, permitindo verificar os perfis de concentragéo e
pressao ao longo da coluna. Para o caso de colunas com pratos, levam-se em conta

condigbes ndo-isotermicas, atraves de balangos entalpicos.
Os autores concluem que o modelo rigoroso aumenta consideraveimente a

complexidade do problema, bem como ¢ tempo de computa¢do para resolver a

simulagéo, quando se compara com um modelo menos rigoroso para a reagao na fase
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liquida, produzindo diferengas despreziveis nos resultados. Quanto ao processo de

desabsorgéo, este ndo € analisado.

2.4 Escala Industrial

Otero e Russell (1987), a partir do conceito de unidade de circulagdo de liquido,
estabelecem um procedimento sistematico de projeto para sistemas géas-liquido do tipo
tanque ("tank-type") contendo liquido de baixa viscosidade e operando em escala
industrial. A quantidade de massa transferida na fase liquida € calculada como uma
fungdo da vazao de gas, altura de liquido e do parametro "bubbling station spacing".
Caso as especificagfes de transferéncia de massa ndo tenham sido alcangadas, pode-
se alterar este uUltimo parametro. A partir dai, o projeto técnico pode entéo ser

otimizado através de uma avaliagao economica.

2.5. Método Grafico

.Rousseau e Staton (1988) apresentam um método grafico (semelhante ao
procedimento de McCabe-Thiele, utilizado para destilagdo) que baseia-se na solugédo
grafica de balangos de massa e relagdes de equilibrio.

Embora desenvolvido para um sistema binario, © método, segundo os autores,
"pode ser adaptado para um procedimento de tentativa e erro, similar as técnicas
graficas usadas para analisar processos de absorcdo fisica que envolvem misturas
muiticomponentes”.

E apresentado um exemplo de aplicagdo, considerando a remogdo de géé
carbdnico de uma corrente gasosa através de uma solugdo de carbonato de potassio &

gquente.

2.6. Reproducdo das Condi¢bes Industriais em Menor Escala

O projeto de uma coluna de absorgdo de um gas, com reagdo quimica, requer
informacgbes adicionais, além daquelas necessarias quando se tem apenas absorgdo
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fisica. Fazendo uma critica aos métodos de projeto disponiveis até entéo,
Tontiwachwuthikul et alli (1989) afirmam que "se alguma informagdo ndo esta
disponivel, projetos baseados nos primeiros principios tornam-se impossiveis. Tal
informacgao deve portanto ou ser obtida experimentalmente, o que € usualmente dificil e
consome tempo, ou deve-se selecionar procedimentos semi-experimentais. Como uma
alternativa as aproximacdes semi-tedricas, ha testes em planta piloto para sistemas de
absorgcdo especificos, que também n&o sdo totalmente confidveis, particularmente
quéndo os coeficientes globais de transferéncia de massa ndo sé&o constantes para
determinadas condigbes de operagdo, mesmo para pequenas alturas de coluna”.

Os autores apresentam, entdo, um novo procedimento, denominado "Novel Pilot
Plant Technigue” (NPPT), que envolve experimentos de laboratério em pequena escala
e requer pouco conhecimento do sistema de absorgdo. Utiliza-se uma pequena coluna
para simular a torre em escala industrial, sendo que as condi¢gbes hidrodinamicas
devem ser as mesmas em ambas as colunas.

Aplica-se a técnica para o sistema CO. - NaOH, para o qual é possivel calcular a
altura da coluna a partir dos primeiros principios. Comparando os resultados de seis
corridas experimentais, vé-se que a diferenga entre as alturas real e predita é sempre

inferior a 8%.

2.7. Comparacdo entre Método Computacional e Simulagdo Diferencial
em Laboratério

No trabalho de Linek et affi (1980} dois métodos de projeto da coluna de absorgéo
de CO, em uma solugao de trietanolamina (TEA) a pressdes elevadas sdo comparados
com a torre industrial existente.

A altura do recheio é calculada a partir dos primeiros principios (29,0m) e pelo
metodo de simulagdo diferencial (23,1m). Este Ultimo baseia-se na determinacéo
experimental da taxa local de absor¢gdo em uma célula agitada, para vdrias

composicdes das fases liquida e gasosa, que estdo em contato a vérias alturas da

coluna industrial. A altura real do recheio é 24,5m; vé-se entdo que a simulagio
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diferencial em laboratorio produz uma estimativa muito boa, enquanto que o método
computacional baseado nos primeiros principics superestima a altura da coluna em
20%.

Segundo os autores, "esta diferenga € provavelmente um resultado do fato de que
o método computacional ndo leva em conta que a solugdo industrial contém néo
somente TEA mas também 3% em peso de dietanclamina (DEA), mais reativa".

2.8. Modelagem Matematica a partir de dados de Planta Piloto

Escobillana et alli (1991) apresentam uma metodologia (somente 0s modelos
matematicos) que pode ser usada para se desenvolver um modelo de simulagéo de

plantas industriais onde medidas das variaveis operacionais estejam disponiveis. O
sistema utilizado € uma planta piloto integrada de absor¢do / desabsor¢do para
recuperacéo de CQO, com solugdes aquosas de metiletanolamina. Dois parametros sao
ajustados: a area interfacial efetiva da coluna de absorgéo e o diametro médio
equivalente da bolha na coluna de desabsorgdo. Graficos dos perfis de concentragdo e
temperatura ao longo da coluna mostram desvios com relacdo as medidas
experimentais e os autores discutem as causas desses desvios, tais como: a
distribuicdo do liquido sobre a superficie do recheio n&o é perfeita; a consideracio de
fluxo empistonado ("p!ug-ﬂovv") para as fases liquida e gasosa ndo devem ser vélidas;
o comportamento adiabatico da coluna, na pratica, nao ocorre; o calor de absorgéo e
reagdo combinados influencia fortemente o célculo do gradiente de temperatura na
fase liquida; a reac¢éo na fase liquida para a desabsor¢ao de CO; de solugbes de MEA
ndo deve ser instantanea.

2.9 Concluséo

A partir das descrigdes acima, vé-se que ndo ha uma uniformidade nas

metodologias existentes para o projeto e a analise de colunas de absorgdo com reagao
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quimica. Ha métodos exclusivamente experimentais ou téoricos, ou ainda combinagfes
de ambos. Alguns que utilizam ferramentas puramente matematicas efou
computacionais, outros graficos, etc.. Todos apresentando vantagens e desvantagens,
mas com a dificuldade comum de obtengdo dos dados necessarios ao projeto, levando
a um maior enfoque dos artigos presentes na literatura no sentido de tentativa de
obtengdo de tais dados. Nos métodos disponiveis, constata-se também uma certa falta

de didatismo na apresentacgao.
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3. Absorgao de Gases. Aspectos fundamentais.

3.1 Introducdo

Em processos de absorgdo industriais, gases s3o absorvidos em liquidos
agitados. O processo de absor¢cao pode ser puramente fisico ou vir seguido de reagao
guimica, reversivel ou nao, entre o gas dissolvido e um reagente presente no solvente
liquido. A taxa de absorgéo do gas € determinada parciaimente pelas condigbes fisico-
quimicas (solubilidade do gas; difusividades do gas dissolvido e do reagente (se existir
algum) na solugao; cinética da reacao) e parcialmente pelas condi¢des hidrodinamicas
do sistema (vazao, geometria do equipamento; viscosidade e densidade do liquido).

A maioria dos processos comerciais de absor¢do envolve sistemas nos quais o
soluto gas reage com o solvente liquido. Em geral, o efeito da reag&o quimica é o de
aumentar a taxa de absor¢éo, bem como a capacidade do solvente liquido em dissolver
o soluto gas, comparado com os sistemas onde a absor¢do é puramente fisica.

Um pré-requisito necessario para compreender o processo de absorgao
acompanhado de reacBo quimica € o entendimento dos principios envolvidos na
absorgao fisica de um gas, bem como dos efeitos da reagdo quimica sobre o processo

de absorgdo. Uma discussdo desses aspectos é apresentada a seguir.

3.2 Absorgéo fisica

A absorcéo fisica de um gas em um liguido, tem lugar em trés etapas:

1- difusdo do gas na direcéo da superficie liquida,

2- solugao no liquido;

3- transporte do gas dissolvido da superficie para o seio do liquido, por difuséo e

correntes turbithonares.
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A taxa média de absor¢éo por unidade de volume de disperséo gas-liquido (Ra),
€ dada por:

Ra =k, a(Cai - Ca.) (3.1)
onde k. é o coeficiente de transferéncia de massa no filme liguido, na auséncia de
reacao; a é a area interfacial entre géas e liquido, por unidade de volume de disperséo;
Ca € a concentragdo do gas dissolvido, na interface e Ca € & concentragdo do gas

dissolvido, no seio da fase liquida.

A influéncia das condigbes hidrodinamicas do sistema, sobre o processo de
absorgdo, é representada pelo coeficiente de transferéncia de massa (k) e pela area
interfacial (a). Se estes dois parametros puderem ser obtidos para uma dada condigdo

hidrodinamica, a taxa de absor¢&o dos diferentes gases pode ser calculada desde que

os dados fisico-quimicos estejam disponiveis.

3.3 Modelos da transferéncia de massa através da interface gas-
liquido

O projeto de uma coluna de absorcdo requer modelos que caracterizem a
operagdo do equipamento. As ferramentas do projetista sdo: os balangos materiais e
de energia, as relagdes de equilibrio e as equagdes da taxa de absorgao.

Além da cinetica quimica (se houver reagdo), o estabelecimento de equagbes da
taxa de absorcdo requer consideragdes sobre a transferéncia de massa atraves da
interface gas-liquido e, eventuaimente, de transferéncia de calor.

S&o varios os modelos matematicos desenvolvidos para descrever a
transferéncia de massa através de uma interface gas-liquido. Os mais conhecidos, e
mais simples, s&o a Teoria do Filme, a Teoria da Penetragdo, e a Teoria do
Rejuvenescimento da Superficie. Cada um destes modelos é baseado em uma

hipétese distinta sobre o comportamento do liquido préximo da interface gas-liquido.
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Toda resisténcia & transferéncia de massa €& concentrada neste fiime liquido. Na
interface, ndo ha resisténcia. Em 'pontos além do filme, a turbuléncia na fase liquida é
suficiente para eliminar gradientes de concentragdo. Deste modo, a concentragéo a
uma profundidade 8 da interface é igual & concentracdo no seio da fase liquida, para
todas as espécies.

No filme estagnado a concentragdo do soluto gas cai rapidamente de Ca na
interface, para Ca. no seio da fase liquida (Figura 3}, de modo que o transporte giobal é
atribuido a difusdo molecular no filme.

Considera-se também que o fime €& tdo fino que a difusdo em estado
estacionario é imediatamente estabelecida através do mesmo.

Interface liquido

Absorcgao, >0

Figura 3. Perfil de concentragfo para absorgéo quimica. Teoria do Filme®.
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Para um processo de difusdo, unidirecional, em estado estacionario, obtem-se a

seguinte equacao diferencial:

Da d’Ca =0 (3.2)

As condi¢cbes de contorno para a equagdo (3.2) sao:
1. x=0; Ca=Cq
2, x=8 Ca=Ca (33)

Deste modo, a taxa média de absor¢do por unidade de area da interface gés-

liquido, R, é dada por:
R = (Cai-Ca) (Da/38) (3.4)

de modo que: ke = (Da/ 8), (3.5)
onde D, é a difusividade do gas na fase liquida e & € a espessura do filme liquido.

A espessura do filme (8), que representa a hidrodindmica do sistema gas-liquido,
depende da geometria, propriedades fisicas e de como se da a agitagdo do liguido.
Grande turbuléncia faz diminuir o valor de & e consequentemente aumenta o
coeficiente de transferéncia de massa. Variagbes na temperatura, por exemplo, irdo
influenciar o coeficiente de transferéncia de massa duas vezes. Primeiro, aumentando
o coeficiente D, e segundo, por diminuir a viscosidade, diminuindo 3.

Embora a Teoria do Filme n&o seja muito realistica, tem a vantagem ¢a
simplicidade. Predigbes baseadas neste modelo, especialmente gquando da ocorréncia
de reagao guimica, sao geralmente semelhantes aquelas baseadas em modelos mais

sofisticados.
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3.3.2 Teoria da Penetracio

Higbie (1935) observou que em absorvedores industriais o tempo durante o qual
a superficie liquida fica exposta ao gas € muito pequeno para que o estado
estacionario seja estabelecido.

Na Teoria da Penetracdo, a superficie liquida é constituida por um "mosaico” de
elementos com diferentes "idades" na superficie. Pequenos elementos do liquido
movimentam-se continuamente do seio da fase liquida para a interface, onde séo
expostos ao gas pelo mesmo intervalo de tempo t*. Posteriormente, os elementos
retornam ao seio da fase liquida onde se misturam, sendo substituidos por outros

elementos, vindos do seio do liquido através de turbuléncia ou devido a caracteristicas
de fluxo do equipamento.

Considera-se que todos os elementos que alcangam a superficie liquida sao
expostos ao gas pelo mesmo intervalo de tempo t*, durante o qual absorvem a mesma
guantidade de gas por unidade de superficie, como no caso de um liquido estagnado
de profundidade infinita.

Finalmente, assume-se que a “profundidade de penetrac&o”, depois de um
tempo de exposicéo t*, € muito menor do que a profundidade do préprio elemento. A
equacao diferencial para o processo de difusdo fransiente dentro de cada elemento,
bem como as condicées de contorno sao;

9Ca - Da 9Ca (3.6)
ot ax

Condicdes de contorno:
1. t=0: Ca= Ca (3.7)
2. x=0; Ca= Cy o

3. x3>o; Cai— Ca

A taxa média de absorgio (R) durante o tempo de exposi¢do t* de um elemento,
é dada por:
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R m = (1/t*) | Rdt (3.8)

onde R é a taxa de absorgdo instantanea em um elemento, a qual é obtida integrando-
se a equagdo diferencial (3.6) e aplicando-se as condi¢des de contorno (3.7),

proporcionando:

R =-Da{BCal/ox ) = (Cai - CaL) V(DA 7it) (3.9
A partir dai, integrando-se a equagéao (3.8), tem-se que a taxa média de absorgéo é:

Rm=(Cai-Ca) 2 \/(DAI nt*) (3.10)
Sendo:
k. = 2 V(DA nt¥) (3.11)

3.3.3 Teoria da Renovacio da Superficie

No modelo da Teoria da Penetragdo, o aspecto de que todos os elementos da
superficie ficam neste lugar por um certo intervalo de tempo néo satisfaz inteiramente
todos 0s casos.

Na Teoria da Renovacdo da Superficie, a interface € tomada como sendo
formada por uma variedade de elementos, cada um dos quais sdo trazidos para a
superficie em algum tempo t antes do instante de observagéo.

Ha uma funcdo de distribuicdo que descreve 0s elementos da superficie,
definida pela condigdo de que ha uma fracdo da drea da interface formada por
elementos com "idade” compreendida entre t e t+ dt.

Estes modelos séo essencialmente ndo-estacionarios, ao contraric do modelo da

“teoria do filme". Na realidade, 0 modelo da "teoria da penetrag&o” & um caso especial

do modelo da "renovacéo da superficie".
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A literatura sobre os modelos de transferéncia é bastante ampla e uma
discussdo mais extensiva pode ser encontrada em diversos livros-texto (Sherwood,
Pigford e Wilke, 1952, Astarita, 1967; Danckwerts, 1970; Astarita ef alli, 1983, e outros).

O modelo de Danckwerts (1951) € uma versao da Teoria da Penetragio na qual
partes da interface sao substituidas de tempos em tempos por turbilhdes vindos do seio
do liquido.

Considera-se que a probabilidade de um elemento de superficie ser substituido
por outro vindo do seio do liquido é independente de sua “idade” na superficie.

A taxa media de absorgao é dada por:

Rm= [Ry(t) dt (3.12)

onde R ¢ a taxa instantanea de absorgdo (equagdo 3.9); w(t) € uma distribuicdo de
“idades” da superficie na qual a fragéo da superficie que num dado instante é exposta
ao gas por tempos entre t e (t + dt) é se.

Portanto, wy(t)dt =se dt onde s é a fragdo da drea da superficie a qual é
substituida por liquido “novo” por unidade de tempo.

Assim,
R =5 {Ca - Cn) (DAl 1) J (e M)t _ (3.13)
R = (Ca - Cao) YDas (3.14)
Sendo

ke = VD,8 (3.15)

Os parametros 8, t* e s nas trés te orias representam a influéncia das condigdes
hidrodinamicas do sistema no coeficiente de transferéncia de massa (k).

A Teoria do Filme diz que k_ & proporcional a difusividade do gas no liquido mas
tanto a Teoria da Penetragdo como a da Renovacgao da Superficie dizem que k_ é
proporcional a raiz quadrada de D,, que em geral estd de acordo com observacéo
experimental.
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Embora as trés teorias apresentem diferentes modelos fisicos e matematicos do
processo de absorgdo, cada uma das predigbes das taxas de absorgdo ndo sdo
necessariamente diferentes. O objetivo de se desenvolver estes modelos tedricos de
transferéncia de massa era o de que eles facilitassem o projeto do equipamento de
transferéncia de massa.

Entretanto, desde que valores da espessura do filme (§) e da taxa de renovacéo
da superficie (s) ndo s&o facilmente medidos, e o tempo de exposigdo t é conhecido
somente em casos especiais simplificados, as trés teorias ndo predizem
adequadamente os coeficientes de transferéncia de massa.

A Teoria do Filme &, todavia, muito Util para analisar a situagéo quando fatores

compiicadores adicionais tal como uma reagdo quimica, esta presente. Além do mais,
quando a resisténcia a transferéncia € dividida entre os lados gas e liquido da

interface, & comum utilizar uma verséo da Teoria dos dois Filmes de Whitman, de modo
que resisténcias em separado possam ser somadas. _
As Teorias da Penetracio e da Renovag@o da Superficie s&o de grande valor

quando a resisténcia esta concentrada em uma das fases.

3.4 Absor¢dao com Reacédo Quimica

Muitos pesquisadores tém voltado sua atengdo para o entendimento do
fendmeno de transferéncia de massa seguido de reag&o quimica, que ocorre na fase
liquida de um processo de tratamento de gases.

A absorcdo de um gas em um liquido, seguida de reagdo quimica, tem lugar de
acordo com 0s seguintes passos:

1. Difusdo do gas sclivel do seio da fase gasosa para a interface, onde se
considera que o equilibrio fisico é imediatamehte estabelecido;

2. Difuséo, do gas dissolvido, da interface para o seio do liquido; difuso do
reagente liquido do seio do liquido para a interface;

3. Reacio guimica dentro da fase liquida.

4. Difusdo dos produtos da reacdo, dentro da fase liquida.
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Em geral, o efeito da reagdo na fase liquida é o de aumentar a taxa de absorgéo
sobre aquela que seria observada com absorgao fisica somente. Isto ocorre, primeiro
porque a destruigdo do gas absorvido pela reacdo dentro do liguido reduz a pressdo
parcial de equilibrio do gas, aumentando a diferéng:a de concentracéo entre aquela no
seio da fase gasosa e na interface. Segundo, porque o coeficiente de transferéncia de
massa na fase liquida é aumentado pela presenc¢a da reagdo, desde que a distancia
que o soluto gas deve difundir no liquido é reduzida.

O conceito basico da teoria de transferéncia de massa seqguida de reacgao
guimica estd na caracterizacdo de tempos distintos para a ocorréncia dos dois
fendmenos. Estes tempos sdo o tempo de difusdo (tp) e o tempo de reagdo (tgr). O
tempo de difuséo tp & igual a (Da / k%), sendo k.’ o coeficiente de transferéncia de

massa na fase liquida (sem a presenga de reagao quimica), € D, a difusividade do gas

dissolvido, na fase liquida. O tempo de reacdo tg €, para uma reagdo de pseudo-1a
ordem, o inverso da constante cinética aparente (k;), podendo também ser definido por
equagdes cinéticas mais gerais. |

A relagdo adimensional entre estes tempos, simbolizada por @, € uma medida

das taxas relativas de difusio e reagao:
@ = (tp /tr) = [(VDaks) / ki] (3.16)

A razao entre a taxa de transferéncia de massa com reac&o quimica e a taxa que
seria obtida com a mesma forga motriz, na auséncia de' reagao, é chamada de "‘fator de
intensificag@o” ("rate enhancement factor"), 1. O tipo de reagdo ira influenciar na
dependéncia funcional da taxa de absor¢do em relagdo aos fatores hidrodinédmicos e
fisico-quimicos.

Quando ® << 1, a reagdo é bastante lenta, ndo apresentando influéncia
significativa sobre a taxa global de absor¢do. Neste caso, de acordo com a Teoria da

Penetragdo, o tempo durante o qual os elementos da superficie liquida s&o expostos ao
gas € muito menor do que o tempo requerido para que a reagdv ocorra
apreciavelmente dentro da fase liquida. Portanto, toda a reagéo iré ocorrer no seio do

liquido e a quantidade de gas que é consumida pela reagéo na superficie é
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desprezivel. Neste caso, a concentragio do reagente € praticamente constante atraves
da fase liquida durante o tempo de exposi¢do e, na pratica, pode-se considerar que a
reagdo ndo ocorre na camada superficial. Esta situagdo é geralmente referida como o
“regime lento de reacao’.

A taxa de absorgfo é portanto determinada principalmente pela difus&o do gas
dissolvido dentro dos elementos liquidos como no caso dos processos de absorcéo
fisica.

Quando @ >>> 1, tem lugar uma interagdo mais direta entre o fendbmeno de
transferéncia de massa e a rea¢do quimica. NO caso de a reagéo ser extramamente
rapida o gas ira difundir-se somente numa pequena distancia dentro do liquido antes
da reagdo ocorrer. De acordo com a Teoria do Filme, um “plano de reagado” é

estabelecido abaixo da superficie, no qual as concentragbes de gas dissolvido e do

reagente na fase liquida sdo ambas iguais a zero. A zona da interface ao “plano de
reagao” contém gas dissolvido (com sua concentrac&o variando de Cu, na interface,
para zero no plano); a zona além do plano somente contém o reagente liquido cuja

concentra¢do aumenta de zero para sua concentragdo no seio da fase liquida Cg..

3.4.1 Condi¢des na Interface. Regimes de Reacéo

De um modo geral, sdo as condigbes na interface gas-liquido que ditam os
parametros de transporte a serem considerados na anélise de um processo de
absorcéo. De acordo com Levenspiel (1972), podem ocorrer oito regimes distintos de
reacéo.

A Figura 4 [Charpentier (1986)], na proxima pagina, ilustra, de forma
esquematica, os perfis de concentragdo para o soluto géds A e pa‘a o reagente B
dissolvido na fase liquida. Os perfis s&o considerados em cada lado da interface,
inicialmente no seio das fases, onde a presséc parcial (pa) € as concentragdes Cp =

Ca e Cg = Cg, sa&o uniformes. Posteriormente, tomam-se os perfis nos filmes

laminares situados proximos 3 interface, onde as resisténcias a transferéncia de massa
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estdo localizadas. As equag¢des da taxa especifica de absor¢do por unidade de area
interfacial, Ra, mostram que para reagbes instantaneas (regimes A e B) ou para
reacOes rapidas (regimes C e D), a reacdo quimica ocorre somente no filme liquido. A
concentracio de A no seic do liquido é praticamente zero.

Para regimes como estes, nos quais se inclui a absor¢do de gases acidos, o
acumulo ("holdup”) de liquido ndo é importante. A taxa global de absor¢do (equagéo
abaixo) aumenta se a area interfacial a e os coeficientes de fransferéncia de massa k_

e kg aumentarem.
Ra = ksaP(ya* - ya) = koa(pa-pa) = E k a(Ca* - Ca) (3.17)

Este regime € denominado regime cinético fisico. O uso de uma coluna

recheada, coluna de pratos ou um "scrubber" venturi seria adequado para sistemas
operando neste regime.

Por outro lado, para processos quimicos muito lentos no seio do liquido (regime
H), essencialmente nenhuma reacgéo ocorre no filme. A transferéncia de massa tem o
papel de deixar a concentragdo do componente A, no seio, préxima do valor de
saturagao (Ca. = Ca”). Para este regime, freqlientemente encontrado em processos de
oxidagado, hidrogenacéo, cloragdo em uma fase organica e em alguns processos de
fermentagao, o uso de um valor de area interfacial suficiente @ necessario, mas um alto
valor para o acumulo de liguido € mais importante.

Para regimes intermediarios (E, F e G), onde a reagdo pode ocorrer mais ou
menos rapidamente, tanto no filme quanto no seio do liquido, a influéncia das taxas
quimica e fisica sobre a taxa global de absor¢&o sdo comparaveis.

Portanto, tanto os parametros interfaciais quanto 0s hidrodinamicos devem ser
relevantes. O uso de um tanque mecanicamente agitado, reatores de ejegdo ou
colunas de pratos seriam adequados, dependendo do tipo de reagdo quimica

encontrado.

3.4.2 O Namero de Hatta
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A aplicacao da Teoria do Filme leva a definigdo de um parametro que relaciona
a conversdo maxima possivel no filme liquido e a difusdo méaxima através do mesmo
filme. _

Este paradmetro é denominado numero de Hatta (Ha) e & utilizado como

indicagéo para o regime em gue a reagio ocorre, se lento, intermediario ou rapido.

Kz Ca* Cg 8. K; Cg 8.° Da Kz Cs (3.18)

DA (CA I 84_) ' DA kL

Ha

Se (Ha)® >>1, toda a reagéo ocorre no filme; se (Ha)® <<1, muito da reacéo

acontece além do filme e a taxa € controlada pelo volume qu'uido. Portanto, 0 nimero

de Hatta é o critério para se dizer se a reagdo ocorre completamente no seio do
liquido, necessitando-se de um grande volume, -ou completamente na camada de
interface, necessitando-se de equipamentos de contato que criem grande area
interfacial. Ou ainda em ambas as regifes, necessitando tanto de um grande volume
de liquido, como de uma grande area interfacial. Enfim, o nimero de Hatta € um
parametro que define o tipo de reagfo, bem como o regime em gue a mesma esta
ocorrendo.

A Figura 5 [Charpentier (1986)] mostra o perfii de concentracdo para a
transferéncia de massa com reagéo quimica, de acordo com a teoria do filme, para o
caso de reacao rapida no seio do liquido. Para tais reagdes, a taxa de absorgdo é
diretamente proporcional 4 area interfacial.

Van Krevelen e Hoftijzer, citados em Charpentier (1986), computaram um conjunto
aproximado de solugbes para as equacgbes que governam o fendmeno, indicando que o
fator de intensificagdo (E) pode ser expresso como uma fungdo do numero de Hatta
(Ha) e do parametro de difus&o e concentragéo {(Zp). A Figura 6 [Charpentier (1986)]

mostra, em detalhe, a relag@o entre estes parametros.
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3.5. Absorg¢édo de dioxido de carbono. Regime de Rea¢ao

As reacgdes nas quais o dioxido de carbono esta presente, particularmente em
solugdes alcalinas, ndo chegam a ser instantaneas. O fato de o CO, ser um acido de
Lewis, gque necessita ser hidratado antes de reagir com uma base, faz com que a
transferéncia de massa ocorra no regime rapido de reac¢ao.

Uma caracteristica importante do regime rapido de reagédo é que a taxa de
transferéncia de massa independe da taxa de mistura da fase liquida, ou seja, a taxa
ds transferéncia de massa é independente do tempo de difuséao.

Por exemplo, se numa unidade de laboratorio com area interfacial conhecida, as
taxas de transferéncia de massa para um sistema onde se da o regime rapido de

reagdo sao medidas, torna-se possivel calcular os valores de k.. Se, entéo, as taxas de
transferéncia de massa globais sdo medidas para o mesmo sistema, numa unidade de
area interfacial desconhecida, esta Ultima pode ser caiculada, pois o valor de k. sera o
mesmo em ambas as unidades de laboratorio.

A possibilidade de se fazer medidas de areas interfaciais é bastante util, mas
produz também aiguns problemas. Como cita Astarita ef alli (1983) "o fato de que areas
interfaciais podem ser medidas implica que elas também precisam ser medidas”,
especialmente no caso em que ocorre transferéncia de massa nao somente em um
solvente fisico, e sim em um solvente quimico.

No regime rapido de reacao, o fator de intensificagdo ("enhancement factor")
depende da relagdo entre 0s tempos de difuséo e reagao e, portanto, o valor de k.
precisa ser conhecido para o projeto do equipamento. O unico modo de calcular k. a

partir de valores conhecidos de k.a € medir a independentemente.

3.6 Reacdo do di6éxido de carbono com a monoetanolamina

A quimica da reagao do CO,; com a MEA ainda nao pode ser considerada como

perfeitamente entendida, dada a sua complexidade.
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A reacao do didxido de carbono com ambnia ou aminas primarias e secundarias
produz o sal de amina do acido carbamico. As aminas terciarias, por ndo possuirem
atomo de hidrogénio ligado ao nitrogénio, ndo formam carbamatos, e sim bicarbonatos.

Deste modo, temos que:;
CO, + 2RNH; 5 R:NCOO- + R;NH»+ (3.19)
A reacdo € de segunda ordem, sendo sua taxa dada por:

r = Kam-[AM].[CO,} (3.20)
onde Kan, € a constante da taxa de 2* ordem para a amina (litro/gmol.s) e [Am] é a
concentracdo da amina (gmol / litro).

Além de outros autores, Astarita (1967; 1983) e colaboradores tém voltado sua
atencdo para o entendimento do comportamento do sistema CO, / MEA. Tem-se um
modelo que reflete o fato de o CO, poder estar combinado de trés diferentes maneiras,
ou seja, como ion carbamato, carbonato ou bicarbonato. Deseja-se resolver o problema
termodinamico de se obter a composigdo da fase liquida no equilibrio, bem como a
pressao parcial de equilibrio do componente a ser eliminado da fase gasosa, no caso,
o CO..

A solug@o deste problema esta exatamente no entendimento da "divisdo" do CO;
quimicamente combinado entre as trés formas de ions citadas acima.

A relativa importancia das reagbes depende das suas constantes da taxa e das
concentragdes dos grupos RNH, e OH', que dependem da concentragéo total da amina
e da razdo de carbonatacao, rc = (mol de CO; / mol de MEA) [Astarita ef alli (1963),
(1964)]. Quando rc < 9,5, ocorre absorgdo com reagdo quimica répida de segunda
ordem, produzindo o ion carbamato. J& quando rc > 0,5, ocorre absorgdo quimica lenta
de pseudo—prikmeira ordem. Qutros autores mostram que, neste Ultimo caso, 0 que
ocorre é a formacéo de bicarbonato, através da revers&o do carbamato a amina livre e
CO., seguindo-se uma reagdo do CO, com ions hidroxila. Astarita ef ali (1964)

confirmaram através de experimentos o mecanismo proposto. Obviamente, a transicéo
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entre estas duas regides de razdo de carbonatagédo ndo é abrupta, mas a solugédo
aproximada pode ser utilizada para a obtengdo das concentracbes dos componentes
nao-volateis presentes no sistema; para as outras concentragdes em que a solugdo
aproximada nao é adequada, pode-se utilizar as condi¢gbes de equilibrio apropriadas.
Com isso, € possivel obter as pressdes parciais de equilibrio para o CO,, nas duas
regides consideradas.

Ainda segundo Astarita ef alli (1963), um parametro importante para o estudo da
reagdo & a estabilidade do carbamato, como medida pelo valor da constante
termodinamica K,. Valores de K: para trés diferentes aminoalcoois s&o apresentados
na Figura 7 [Astarita ef alli (1963)].

Define-se P como este parametro de estabilidade do carbamato, que pode variar

desde 1 {carbamato extremamente estavel) até « (carbamato extremamente instavel).

v I v ) L)

| K IRNHIHCO31 ¢ [RpNCOO'] kmolm™3 |

1.0 |- i

3 .

Ky | ]

0.1 .

Temperatura reciproca, 1000/T {Kq)
0.01 ’ \ . . )
B A 2.0 3.0 2.0

Figura 7. Constantes de instabilidade do carbamato para solugbes de aminoalcois®
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Assim, podemos afirmar que, para as monoaminas, quando r¢ < 0,5 a
concentragdo do carbamato tende a aumentar com o aumento de rc, enquanto que
quando rc > 0,5 ela decresce com o aumento de rc. Quando P—1, e a
monoetanolamina € um bom exemplo, a formag¢éo do carbamatoem rc < 0,5, e a
reversdo para bicarbonato em rc > 0,5 sdo as unicas reagbes principais a serem
levadas em conta.

Normalmente, 0 que ocorre € que nas colunas de absor¢do presentes na
industria, o tempo de residéncia do liquido € provavelmente insuficiente para que
ocorra a reagéo de hidrdlise do carbamato, que é lenta, o que implica em a solugdo
chegar ao equilibrio somente com relag&o a reagao rapida de formagéo do carbamato.

No caso de se desejar trabathar com razdes de carbonatagio mais altas - o que

aumentaria a capacidade da solugao em absorver dioxido de carbono, levando a uma

maior taxa de rea¢ado -, pode-se pensar em se fazer a catalisagdo da reagdo
secundaria de reverséo do carbamato, aumentando entdo sua velocidade. Entretanto,
ha que se levar em conta também o aumento da corrosividade em solugdes com razdes
de carbonatacdo elevadas. Recentemente, o uso de inibidores de corrosido tem
facilitado o uso de concentragcdes mais altas da solugdo de MEA, bem como a
operacéo dos absorvedores a razbes de carbonatagdo mais altas.

Em termos da pressao de vapor de CQO, para baixas temperaturas e baixos
valores de rc, aquela é extremamente baixa. Portanto, com solugées de MEA é
possivel se fazer com que 0 teor residual de CO; no gas a ser tratado se torne bem
baixo, 0 que vem atender as especificagbes rigidas encontradas em determinados

processos.



4. MODELAGEM DO PROCESSO
DE ABSORGAO.
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4. Modelagem do Processo de Absorgao

4.1. Introdugao

No presente capitulo, € apresentada a modelagem matematica utilizada na
elaboragao do programa para calculo do nimero de estagios da coluna de absorgéo de
diéxido de carbono em solugbes de monoetanclamina. A seguir, € discutida a
" termodinamica envolvida neste processo, além de serem apresentados os principais

dados fisico-quimicos necessarios ao projeto.

4.2. Modelagem Matemaética

4.2.1. Equacdes

Considere a coluna de pratos perfurados, esquematizada na Figura 8, com a

finalidade de realizar a absorgdo de CO, em solugbes de monoetanolamina (MEA).

Os fluxos do gas e do liquido na coluna s&o mostrados na Figura 9. A corrente
gasosa a ser tratada € alimentada no fundo da coluna a uma vazéo de F, moles/ h,
sendo (ycoz)e @ fragdo molar do componente gasoso a ser absorvido (CO.), nesta
corrente. A vazdo do gas saindo no topo da coluna é F; e a fragdo molar de CO; é
(veoz)s . O solvente liquido é alimentado no topo da coluna a uma vazao de L', moles/h,
sendo (xuea)e @ fracdo molar de MEA no solvente, A vazéo de solvente saindo no fundo

da coluna é L'y e a fragdo molar de MEA nesta corrente € (Xuzea)s.
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Figura 8. Coluna de absor¢éo de CO; em MEA

Considerando-se 0 esquema do prato j, mostrado na Figura 9 e efetuando-se um

balanco material para este prato, tem-se que:

Figura 8. Esquema de um prato da coluna de absorgdo.
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r . .
Fi+1 yi«1 - Fjryy = ~—. [xmj-:-L'}.l - me,j-L'}] +
Anea
(4.1)

+ [Xcoz.j-!‘L‘jv! - Xc‘cz,j'L'j]

onde r & a equagao cinética dada a seguir e awea € 0 coeficiente estequiométrico da

reagéo.

A temperatura em um prato é determinada a partir de um balango entalpico sobre

o prato:

Tj-1.Lj-1. xXMEA, j-1. ¢pMEA + Qabs + QR + QC (4.2)
Fj. yCOz j . cpCOz ‘

Tk =

onde Cp é o calor especifico do componente, em kJ / kmol.K; Qus € 0 calor de

absorgao do CO,, Qr € o calor de reagdo no prato k e Q¢ € o calor de condensacgao,
todosem kJ / h.

A Figura 10 mostra, esquematicamente, o contato gas-liguido em um prato j da
coluna. As fases gasosa e liquida escoam em fluxo cruzado em cada prato perfurado,

formando uma dispersdo gas-liquido de altura h.

Figura 10. Dispers&o gas-liquido de altura he, num prato j*".

Como foi dito anteriormente, a absor¢do de CO, em solugbes de MEA é

acompanhada pela seguinte rea¢io global:
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- +
CO; + 2RNH; = RNHCOO + RNH;

sendo a equagdo cinética dada por:

r=xk. Ccoz. CRN;-qz (43)

Considerando-se que a fragdo molar do dibxido de carbono, no solvente liquido, e
nula, ou seja, Xcez, » = 0, e substituindo-se a expressdo da taxa de reacao
(equagao 4.3) na equagio (4.1), obtém-se que a fragdo molar de monoetanolamina,

sobre o prato j, é:

1

MEA, | = Xnveac L')j-1 - vY+1 - {F-v)%] s (4.4)

. L'j-k-Ccoz-Cm[( L [(F yhor - (F y);] ]

onde:

CCO: = pcoz‘YCoz e CMFA = M (45)
PMue: PMue.

Na modelagem de reatores quimicos em geral, procura-se minimizar a diversidade
do fendmeno que esta ocorrendo naquele reator a um pequeno nimero de modelos ou
tipos basicos de reator. Tal fendmeno €, portanto, usualmente dividido em reagao,
transferéncia de massa, calor e momento, sendo, deste modo,a modelagem e o projeto
de reatores baseada nas equacgfes que descrevem o fendmeno: a equagao da taxa de
reacao e as equagbes da continuidade, da energia e de momento.

Dentre elas, a equagdo da continuidade, na sua forma fundamental, é
normalmente muito complexa para ser convenientemente resolvida para as aplicagbes
praticas em projetos de reatores. Uma das dificuldades é descrever o movimento de um
fluido, que pode se dar das mais variadas maneiras, como, por exemplo, através do
cruzamento de diferentes correntes € da mistura de elementos do fluido com
caracteristicas diferentes que resultam daguele cruzamento. Deste modo, € natural que
se procure considerar os casos extremos: primeiro, onde nao ocorre nenhuma mistura
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das correntes e, segundo, onde a mistura & completa. Estes dois extremos podem ser
visualizados com uma adequada aproximag¢ado como sendo 0 reator tubular de fluxo
~ empistonado (“plug flow”) e o tanque agitado com fluxo continuo e completa mistura.
De acordo com os conceitos normalmente descritos na literatura, em um reator “plug
flow”, todos os elementos do fluidc movem-se sob correntes paralelas com igual
velocidade, fazendo com que a reagado leve a um gradiente de concentragcdo na
direcdo de fluxo axial. Para a condigdo estacionaria, a equagao da continuidade é uma
equacio diferencial ordinaria com a coordenada axial como variavel. No caso de
reatores continuos com completa mistura, um elemento de fluido que entra no sistema
é instantaneamente misturado com o contetido do reator e o reator opera em um nivel
uniforme de concentragdo. No estado estacionario, as equagdes da continuidade sdo
equagles algebricas. Estes tipos de reatores, embora sejam casos idealizados, séo

casos importantes, jd que eles séo faceis de caicular e ddo os valores extremos das
conversbes entre os quais aquelas ocorridas em um reator “real” ocorrer&o.
Logicamente, o projeto de um reator real, com um nivel intermediario de mistura, requer
informacdo sobre esta mistura. Assim, assumiremos, para simplificacéo - e conforme
os modelos de Froment e Bischoff (1990) e Alper (1981) -, algumas hipdteses, quais
sejam a de que, na coluna ora considerada, o gas esta em regime de fluxo pistonado
(“plug-flow’), e que o liquido sobre os pratos encontra-se perfeitamente misturado.
Assumindo-se que o fluxo também ocorre unidimensionalmente, a variacio da
concentragdo do CO,, em cada prato, é dada por:

1
o= -E(I - y)(NCO: .a . Aat) (4.6)

onde z é a coordenada axial da altura da dispers&o gas-liquido, variando de zero até a

altura he.
A equagdo (4.6) é utilizada para calcular a variagdo da concentragéo de CO;

em cada prato, variando-se a coordenada da altura da dispersio gas-liquido (z) de
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zero até hs , de modo a obter-se a concentragdo do didxido de carbono (fragéo

molar, y).

A variagao do fluxo total de gas, em cada prato é dada por:

E o Neo 2 Am (4.7)
dz

As condigbes de contorno s&o as seguintes:
e nasuperficiedoprato, z=0 y =y,j e F = Fg

» no topo da dispers8o gas-liquido, z=hri y = ys; e F =Fg (4.8)

Como a reagéo entre CO; e MEA é uma reagdo rapida, o fluxo interfacial do CO; é

dado por:

- Yo 49
Nco i H  tanh HacOs (4.9)

+ .
kG- (pt)j kiL-{pt)i HaCOz

A equacdo acima resulta da solugio aproximada obtida por Onda et a/. (1970) para
a resolugo das equagdes de fluxo e lei de Fick (De Leye e Froment, 1986 - II).

Como discutido anteriormente, o numero de Hatta (Ha) € um parametro que agrupa
convenientemente varios fatores que influenciam o regime no qual determinada reacdo
ocorre. Para o caso da reagéo entre CO, e MEA, o numero de Hatta deve ser maior do
que 1, ja que se trata de uma reacdo muito rapida. De acordo com Danckwerts e

Sharma (1966), a expressao simplificada para o nlmero de Hatta é:

Ha = E:dk-xr-Ds {(4.10)
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Ha = ~£L-~Jk-xr-Ds (4.10)

Na equacgdo (4.9), tem-se a constante de Henry, que representa o equilibrio da
mistura gas-liquido. Na literatura, os dados de solubilidade do gas no liquido
encontram-se geralmente sob a forma da pressédo parcial do gas em fungdo da
percentagem em peso ou molar do componente soluvel. Neste trabalho, incluiu-se no
programa uma expresséo para o célculo da constante de Henry, para uma temperatura
qualquer, conforme os trabalhos de Kent e Eisenberg (1976) e Pitsinigos e Lygeros
(1989), adaptando-se para o caso CO, / MEA a equagao existente para o sistema H,S /
MEA. A equacéo adaptada €, entao:

(4.11)

2.48951x10* 0223996x10° 0,090918x10" 0,12601x10"
Hmexp[22,2819w DR 2 . X X

JT ™wT 4T

4.2.2. Consideracoes de temperatura e pressio

Um outro ponto a considerar no sistema em estudo é a vazéo de liguido na
coluna. No caso de uma torre de absorgéo isotérmica, o calculo da vazdo minima de
liquido estd baseado somente na termodinamica do sistema. Através do balango de
massa, tem-se uma relagado entre a fra¢do molar do gas e a conéentragéo do liquido.
Num diagrama genérico de y versus rc (ver Figura 11 - [Astarita et alli (1983)] -, sendo
rc a razdo de carbonatagéo, a vazdo minima de liquido corresponde a uma linha de

operagio que toca a linha de equilibrio apenas no fundo do absorvedor.
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Inclinagiio =Lm{ G /

Fundo

Linha de
Operagio

Linha de
Equilibrio

Figura 11. Determinac&o da vazdo minima de liquido para absor¢éo

isotérmica em contra-corrente’.

Assim, o valor de L., pode ser calculado somente com base no balanco de
massa e com 0 conhecimento do comportamento de equilibrio do sistema. Entretanto,
torres de absorgdo industriais com reagdo geraimente tendem a apresentar desvios
significativos do comportamento isotérmico. O calor de absorgdo liberado pelo gas na
reacdo leva a um aumento de temperatura do liquido, que flui a uma taxa de fluxo
compérativamente baixa. Deste modo, | tal aumento pode ser significante.
Evidentemente, pode ocorrer a compensagéo deste aumento de temperatura devido &

evaporacao do solvente e a transferéncia de calor para a fase gasosa, ja4 que torres
industriais podem ser tomadas como sendo essencialmente adiabéticas. Tomando-se a

fungdo de equilibrio como sendo pcoz = f ( rc, T), sabe-se que esta fungdo pode ter
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valores que aumentam com a temperatura. Assim, o calculo de L, que leva em conta
apenas a temperatura de entrada do liquido pode subestimar o seu valor. Uma
alternativa possivel é utilizar a maior temperatura possivel do liquido, isto €, aquela
que seria obtida caso todo o calor de absorgdo fosse liberado na fase liquida e nenhum
calor fosse transferido de volta para a fase gasosa devido a propria transferéncia de
calor ou a evaporaco do solvente. Entretanto, tal calculo provavelmente levaria a uma
superestimativa de Lnin, desde que a evapora¢do do sclvente e a fransferéncia de
calor para a fase gasosa ocorressem significativamente. Além disso, a temperatura
maxima de liquido n&o necessariamente ocorre no fundo do absorvedor, mas em
algum ponto intermediario, por exemplo. Um calculo de L, portanto, que leve em
conta o perfii real de temperatura no absorvedor requer uma analise baseada nas taxas

de liberagéo de calor de absorgdo, transferéncia de calor para a fase gasosa e de

evaporagdo do solvente. Segundo Astarita ef al. (1983), tal metodologia de calculo,
para absorvedores ndo isotérmicos, ndo esta completamente desenvolvida mesmo
para solventes fisicos. Neste estudo, levou-se em conta o balango térmico, mesmo que
ao se analisar 0s casos apresentados nos trabalhos de De Leye e Froment (1986 - LII),
percebe-se que as variagbes entre a temperatura de entrada do liquido e a maxima
obtida no fundo da coluna ou em outra regido da mesma se situam numa faixa
aproximada que vai de 10 até 20°C. Em outras palavras, poder-se-ia optar pelo lado
conservative, utilizando-se uma temperatura bem acima da que seria utilizada na
operacao do sistema industrial, 0 que é geralmente feito pelas companhias de projeto.
Observando-se o grafico apresentado por Astarita ef al. (1983) - Figura 12, vé-se que
para solugbes de MEA em torno de 2-3 molar, o aumento maximo de temperatura
devido ao calor de reacio € da ordem de ~ 10°C. Resta saber se este “delta” de

temperatura seria suficiente para causar os efeitos discutidos anteriormente.
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Figura 12. Calores de reagio e aumento maximo de temperatura

ao fongo da coluna de absorgécf.

Quanto & press3o, sabe-se que a queda de pressdo no prato de uma coluna
~ depende do tipo de prato (perfurado, "bubble caps®, valvulados, etc.). Ha correlagbes
na literatura que traduzem as caracteristicas, inclusive geométricas, dos pratos. No
projeto preliminar de uma coluna, ainda ndo faz parte do escopo de trabalho tratar da
parte hidraulica e/ou de detalhes construtivos. De qualquer modo, podemos considerar,
sem prejuizo dos resultados, um perfil de pressdo constante ao longo da coluna.

4.2.3. Metodologia

O objetivo principal no projeto conceitual de uma coluna absorvedora é calcular o
numero de pratos necessério para que se alcange uma especificagdo desejada. Para
tanto, ha a necessidade de se integrar as equagdes apresentadas anteriormente,
utilizando-se um método numérico. Assim, realiza-se o caiculo prato a prato, a partir do
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topo, até que se obtenha o -va!or da composigio de entrada do CO,, no fundo da
coluna. Tal calculo & feito através do método de Runge-Kutta de 4* ordem, utilizando-
se 0 método iterativo Newton-Rhapson. Define-se um critério de parada SSQ (ver
algoritmo - figura 13) como sendo a relagdo entre a diferenca (yin - Yesp) € @
-concentragdo yi,. Este parametro SSQ deve ser menor do que o erro E, tomado como
107,

4.3. Equilibrio termodindmico

4.3.1.Introducio

Assim como o projeto de um absorvedor, por si somente, requer um modelo para

caracterizar a operag¢do do equipamento, é também necessario, além do equilibrio da
fase liquida, tratar do equilibrio termodinamico relativo ao tratamento da corrente
gasosa em tal equipamento, conhecendo-se o equilibrio global de fases do sistema.
Em outras palavras, conhecer o equilibrio liquido-vapor é uma condigdc necesséria
para a selegdo e o projeto de um processo quimico de tratamento de gases. Deseja-se
saber, no caso, qual a press&o parcial do componente volatil que esta em equilibrio
com urna dada composicdo da fase liquida.

A necessidade de se entender o equilibrio quimico no seio da fase liquida se justifica
pela determinacdo da concentragdo do componente volatil dissolvido no seio da fase
liquida que corresponde a uma dada distribuicio de concentracido dos componentes
ndo-volateis. De um modo geral, estas concentragdes ndo correspondem aquelas que
equilibram as pressbGes parciais da fase gasosa; a diferenca entre elas produz

exatamente a forga motriz para o processo de absorgio ou desabsorgao.

Deste modo, na andlise de processos de tratamento de gases, mesmo que 0s dados

de equilibrio liquido-vapor possam ser obtidos experimentalmente - e isto é o que
geralmente ocorre, ja que estes dados s&o quase sempre obtidos para quaisquer
sistemas que tenham possibilidade de vir a ter finalidade industrial -, ainda é
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necessario se dispor de um modelo termodinamico, que permita interpolagao de dados,
assim como extrapolacéo para regides de baixas pressdes parciais onde dados
confidveis sao dificeis de serem obtidos (Astarita ef alli (1963)).

Um modelo termodindmico deve estar apto a predizer as pressdes parciais de
equilibrio pi* dos componentes a serem absorvidos como uma fungdo da composicio
da fase liquida e da temperatura, Seguindo a metodologia proposta por Astarita ef alli
(1964), consideremos o caso de um sistema de tratamento de gases com apenas um
componente volatil, sendo A o componente a ser eliminado da corrente gasosa. Todos
0s outros componentes da corrente s&o tomados como nac-condensaveis e todos 0s
outros componentes na fase liquida como ndo-volateis. Mesmo que isto seja,
evidentemente, uma simplificacao, tal sistema contempla os aspectos mais importantes

do problema termodinamico.

Podemos identificar a composi¢cdo da fase liquida pela molaridade m (a
concentragdo total do soluto reativo no solvente) e pelo parametro denominado fragéo
de saturacéo, fa (a fracdo do soluto reativo que esta quimicamente combinada com o
componente gasoso a ser absorvido). A variavel fa assume valores no i ntervalo entre
0 e 1. O produto (fa.m) &, entdo, a concentragdo total do componente A guimicamente
combinado, na fase liquida. Este produto ndo é o conteudo total de A no liquido. Tal
componente pode estar presente na forma fisicamente combinada, com concentragéo

af. O conteudo fotal (a) é, portanto,

a=af+fa.m (4.12)

A equacio acima define a saturacdo total, fatot. Como, na maioria das vezes, af
<< fa.m , a distingdo entre f, e fatot nao € tao importante. Porém, vale ressaltar que

muitas técnicas de anaiise quimica ddo o valor de fa tot e ndo de fa .

Seja a reacdo de A, o componente reativo a ser absorvido, com B;, as espécies néo-

volateis, que devem estar presentes na fase liquida. Conhecida a quimica do sistema,
podemos escrever um conjunto de reagdes quimicas independentes:
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A+ Svi-Bj =0 (4.13)
j

Tvik-Bj = 0,(k = 1,2,.,M) (4.14)
J

Podemos expressar m e f,.m como uma combinacgao linear das concentragdes
Bi'SI

m = XA bj | (4.19)
J

fA-m= 3pj-bj (4.16)
j

O coeficiente Ai € proporcional ao numero de atomos em B; de algum elemento que
nao esta presente no componente A, m; € o numero de moles do componente A

quimicamente combinado em componente B;.

Uma escolha simples para os valores de bj, que satisfazem as equacdes (4.15) e
(4.16), para quaisquer valores de m e fa, & considerar que todo o A guimicamente
combinado esta presente em alguma forma particular B;. Tomando como exemplo um
componente 2, teriamos:

fA-m (4.17)

0 =
b2 ")

onde 0 sobrescrito o refere-se ao componente puro.

Para os outros componentes Bj's, caracterizados por um mj=0, b; =0. Tal conjunto
de valores de 1; € uma “composicio admissivel”, isto é, uma composi¢éo quimica da

fase liquida que é compativel com os valores de m e fa. A composigéo do liquido deve,
portanto, ser um conjunto de valores de bj relacionados aos dos componéntes purcs
pela equacgao (4.18):
K= Zbj (4.18)

J

sendo b, dado por:
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bj = b}’ - §vjk-gk (4.19)

onde xk € a extensdo da k-ésima reagio.

Substituindo a equacéo (4.19) nas M condigbes de equilibric para as reagdes,
obtém-se o seguinte conjunto de M equagdes polinomiais:

—vik
Kk = H(b?—vjk-&k) K ,(k=12,....M) (4.20)

J
A equacgéo (4.20) pode ser resolvida para os x's; estas sdo entdo substituidas na
equacdo (4.19) para calcular os valores de bj's. O valor de af pode entdo ser

calculado a partir da condi¢éo de equilibrio para a reagéo {4.14):

b v
K| (4.21)
a

Com isto, a composigéo da fase liquida é calculada. Os valores de a e de f, podem

ser obtidos diretamente da equacdo (4.12).

Finalmente, a pressao parcial de equilibrio de A pode ser calculada a partir da
condi¢do de que haja o equilibrio entre as formas gasosa e fisicamente dissolvidas de

A. Tal condic&o de equilibric pode ser escrita na forma da lei de Henry:

p = Ha | (4.22)

onde H ¢ a constante de Henry.
O procedimento demonstrado acima produz equacgdes da forma da equacéo (4.12).
Dados fo e m, pode-se calcular falot e p° Na verdade, sendo fatot e p°

quantidades que podem ser medidas, dados de equilibrio liquido-vapor s&o

normalmente apresentados, na literatura, sob a forma de graficos, determinados
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experimentaimente, de p  versus falot . Aqui, fato! equivale & saturagéo total

referida na equagéo 12.

4.3.2. O sistema CO, - Monoetanolamina

Para ilustrar a aplicaggdo do procedimento desenvolvido no item anterior,
consideremos a situagcdo em que um componente gasoso (no caso, ¢ dioxido de
carbono) é removido de uma corrente gasosa, tendo como solvente uma solugéo

aquosa de uma amina primaria, a MEA.

Sendo a amina denominada RNH, podemos considerar cinco espécies ndo-volateis:

B, = RNH (4.22)
By = RNH, (4.23)
B3 = RNCOO' - (4.24)
B, = HCO; (4.25)
Bg = COs” (4.26)

Definindo a molaridade e a saturagio:

M=by +by+by (4.27)

A equagdo (4.28) vem do fato de que o didxido de carbono, seguindo o modelo
discutido no capitulo 3 (item 3.6), pode estar combinado nas formas B3, B4 e Bs, ou
seja, ions carbamato, carbonato e bicarbonato, respectivamente. A solugdo do

problema termodindmico reside no entendimento da “divisdo” do CO, quimicamente

combinado entre as trés formas de ions citadas acima.
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A seqiiéncia de desenvolvimento do modelo termodinamico, para o caso CO; - MEA,
seguindo a metodologia referida, pode ser encontrada em Astarita et alli (1963),

sendo desnecessario repeti-la neste trabalho.

4.3.3, Constante da Lei de Henry em liquidos reativos

Medidas experimentais do valor da constante da Lei de Henry, H, no caso de
solventes fisicos, ndo apresenta maiores dificuldades. Dispondo-se de uma curva de
equilibrio determinada experimentalmente, de p~ em fungdo de a, pode-se obter a

constante H, no caso mais simples, através da inclinagdo da curva, proximo da origem.

No caso de solventes quimicos, ndo é possivel medir por métodos convencionais a
solubilidade do gas em solugbes com as quais ele reage. Solventes quimicos usados

em opera¢bes industriais de tratamento de gas sdo quase sempre solugdes
concentradas, sendo altamente ndo-ideais. Seus coeficientes de atividade variam com
a composicéo e, portanto, as constantes de equilibrio e da lei de Henry variardo

também com a composigao.

A n&o ser quando se deseja apenas uma estimativa da ordem de grandeza, valores
a diluicho infinita destas constantes ndo s&o uteis. Entretanto, um resultado importante
obtido do uso de tais valores é a simplificagfo do modelo termodinamico, auando, por
exemplo, alguma das reagfes tém valores de Ki varias ordens de grandeza mais

baixos do que as outras; reagdes como esta podem ser excluidas do modelo.

Todas as equagbes relativas ao equilibrio dos sistemas em questdo (com solventes
quimicos) mostram que p- é proporcional & relacdo de H com alguma constante
termodinamica e, portanto, dados de equilibrio liquido-vapor ndo permitem a obtencéo

dos valores de H e da constante termudinémica, separadamente.

Algumas tecnicas para medir H independentemente baseiam-se na consideragéo de

que arelacado H/HO, onde HO é o valor & diluicdo infinita, & independente da natureza
do gas, ou temperatura, ou aigum outro parametro [Astarita (1983)]. Em geral, utiliza-

se, para arelagdo H/HO:
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H
log— = k¥ 429
e (4.29)

onde ¥ é um parametro relacionado a composi¢ao da fase liquida. A equacgdo acima é
referenciada, normalmente, como do tipo Setchenov. O parametro ¥ é fomado,
frequentemente, como sendo a forga idnica, embora para alguns sistemas o uso da
molaridade m produza uma correlagdo razoavelmente boa, tanto quanto a forga ibnica
(Astarita et alfi (1983)). Neste trabalho, optou-se pelo uso da equacao (4.11) que, na
forma apresentada, € uma equag&o especifica para o caso CO, / MEA, em funcgéo da

temperatura. .

4.3.4. Dados fisico-quimicos para o Projeto

O modo como o didxido de carbono é absorvido por uma solugdo contendo um
soluto com qual ele reage é determinado parte pelas condigbes hidrodinamicas, parte

pelas caracteristicas fisico-quimicas do sistema.

A seguir, & discutida rapidamente algumas das propriedades fisico-quimicas que via

de regra estao presentes no projeto de colunas de absorgéo.

4.3.4.1 Constante da taxa para a reagdo entre CO; e MEA

Danckwerts ¢ Sharma (1966) apresentam valores da constante da taxa em fungéo
da temperatura. Para o caso da monoetanolamina, dispde-se dos valores a 20, 25 e
350C, que sao, respectivamente, 5100, 7600 e 13000 l/gmol.s.

4.3.4.2 Difusividade do CO, em solugbes de monoetanolamina

No projeto de equipamentos para separagdo de misturas gas-liquido, é preciso

levar-se em conta duas consideragdes determinantes:
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1. Como os componentes estdo distribuidos entre as fases na condigdo de
equilibrio termodinamico, ou, de outro modo, qual € a solubilidade dos gases

no liguido.

2. Como ocorre a transferéncia de massa nas condigbes em que o equipamento
se encontra, isto €, necessita-se conhecer como esta se processando a

difusividade do liquido e a reagao quimica em questio.

Deste modo, as solubilidades e as difusividades dos gases nos liquidos sao quase
sempre requeridas para o projeto de sistemas gas-liquido. Isto acaba tormando-se,
entdo, uma dificuldade para o projetista, devido a variedade de solutos e solventes
encontradas na pratica, bem como a eventual necessidade de, na falta de dados

experimentais confiaveis, se fazer predicdes tedricas de tais parametros, o que exige

um estudo cuidadoso das condicbes de validade de determinadas equacses.

Na verdade, o0 que necessitamos conhecer, para o caso da solubilidade, é o valor da
constante de Henry, que relaciona a press&o de vapor a concentrag¢éo livre do gas
acido; esta concentracdo, por sua vez, € determinada pelo equilibrio ibnico na fase

liquida. Tal necessidade esta contemplada pelo uso da equagéo 4.11.

4.3.4.3 Coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida (k) e drea interfacial (a)

Como discutido no item 3.5, na predi¢do da taxa de absor¢ao em reagentes liquidos em
equipamentos industriais, para as condicdes hidrodinamicas especificadas, €
necessario ter-se separadamente os vailores de k., o coeficiente para absorgdo fisica, e

a, a area nterfacial especifica efetiva.

Nos calculos para a absorcéo de didxido de carbono, parece razoavel usar velores
de a obtidos de medidas da taxa de absor¢do do CO; sob as condicfes representativas
da pratica industrial, 0 que pode dar consisténcia aos calculos de projeto [Danckwerts e
Sharma (1966)].



5. RESULTADOS E DISCUSSAO.
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1. Introducgéao

Neste capitulo, sdo apresentados, sob forma de tabelas, os dados utilizados no
programa de calculo do nimero de pratos da coluna para absorgdo de didxido de
carbono em monoetanolamina.

Tal coluna é, tipicamente, semelhante a colunas industriais geralmente utilizadas no
tratamento de uma corrente gasosa proveniente da descarga de um compressor de
gas de carga, em plantas de etileno. O propésito, neste caso, € remover o didxido de
carbono, evitando, dessa forma, que este venha a causar problemas na unidade em

questao, tirando as correntes dos produtos principais das especificagbes, congelando

nas regides mais frias, envenenando os catalisadores, etc..

Apbs a apresenta¢@o dos dados, apresenta-se o algoritmo do programa e 0s
resultados obtidos nos casos estudados, nos quais se variam as condigbes de
concentracdo do solvente e vazao do liquido, bem como a altura da dispersdo gas-
liquido e a temperatura. Tais resultados s30 apresentados sob a forma de gréficos.
N&oc se deseja aqui cobrir todas as possibilidades de alteragdo nas condigbes
operacionais da coluna. Os exemplos apresentados s&o apenas uma ilustragdo de
casos praticos.
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5.2. Dados Operacionais

A tabela 5 mostra as caracteristicas e condigbes operacionais para a coluna de

absorcao.
Tabela 5. Caracteristicas e condi¢gbes operacionais da coluna
Parametro Valor
Diametro 3,048 m
Area ativa 551 m?
Fluxo de gas 5567 kmol /' h
Temperatura 328K
Pressao 12,8 bar
Concentragéo de entrada do CO, 440 ppm
Concentragéo de saida do CO, 100 ppm
Tabela 6. Dados fisico-quimicos utilizados
Dado Valor Referéncia
Ko 0,392kmol / m*.h.bar 14
K 0,429m/h 14
Ay 5257m I m’ 14
De 504 x10°m’/h 10
PR 10179 kg / m° 24
P1 . 1,5kg/m’ 30
PM; 44,08 kg / kmol -
PMg 61,8 kg / kmol -
K 4 x 10°kmol / Ls 10
Cpmea © 0,616 cal/g. °C 20
Cpcoz 0,21 cal/g. °C 20
AHR 10 keal / kmol
AHA®® 10 keal / kmol

Indices: 1 = C0O2; R =MEA
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5.3. Algoritmo

A Figura 13 apresenta um diagrama de blocos simplificado para o algoritmo do

programa desenvolvido.

Estima T

v

=1

L

K=]

Y

Propriedades fisicas

K¢ Ky H,
&‘ A A
Estima H,
Estima X, H, Ck
+ K=K+1

Runge Kutta
Yio i

in »

v

L', x)
Y

Calcula H,, C,

Figura 13. Algoritmo do programa

FIM
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5.4. Casos Estudados

Os casos estudados na simulagdo da coluna sdo apresentados na tabela 7.

Tabela 7. Variag@o nas condigbes

Caso xr, moles / litro hg, cm T,C | L kmol/h
A 0,015 17 55 2426
B 0,015 15 55 2426
C 0,015 20 55 2426
D 0,010 15 55 2426
E 0,015 17 42 2426
F 0,015 17 60 2426
G 0,015 17 55 2000
H 0,015 17 55 3000

5.5. Gréficos

Temos, a seguir, os graficos obtidos para cada caso estudado, descrevendo-se,

antes, como variam os parametros presentes em cada grafico.

A partir dos resuitados obtidos para a coluna estudada, com caracteristicas e
condigbes tipicamente industriais, vé-se que, para o caso basico (caso A), obteve-se,
para a especificagdo desejada, um numero de pratos de 14, com 0 numero de Hatta
variando de cerca de 25 no topo da coluna até aproximadamente 8 no fundo, indicando
a ocorrincia de uma maior velocidade de reacio no topo, onde a concentragi'o de
liquido é maior. O perfil de temperatura sugere um perfil praticamente linear, havendo
uma variagdo de aproximadamente 4°C ao longo da coluna, quando se comparam os

valores absolutos entre o topo e ¢ fundo.
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No caso B, a altura de dispers@o gas-liquido foi reduzida, mantendo constantes os
demais parametros em estudo, em relagdo ao caso basico. Como esperado, com uma
menor altura de disperséo, obteve-se um maior numero de pratos (16). A variagéo no
namero de Hatta foi um pouco mais acentuada, assim como o intervalo de témperatura
(5°C).

No caso C, inverteu-se a situagao da altura de dispersao gas-liquido, aumentando-a
para 20cm, 0 que fez com que o numero de pratos da coluna fosse reduzido (13), em
relacdo ao caso basico. Os demais parametros estudados apresentaram

comportamentos semelhantes aos casos anteriores.

No caso D, procurou-se ver o efeito da concentragdo de solvente, ao utilizar-se uma

concentra¢@o mais baixa. Aqui, a comparacdo pode ser feita em relagdo ao caso B, ja
que, com excegao da concentracdo de solvente, as outras varidveis foram mantidas
constantes. Analisando-se 0s casos B e D, vé-se que a redugdo na concentragao
aumentou © numero de pratos necessario (17) para se atingir a especificacao
desejada, embora o efeito ndo tenha sido tdo acentuado. Também os perfis de
concentracdo e temperatura nao apresentaram grandes variagées. O numerc de Hatta
teve um intervalo de variagdo menor.

Nos casos E e F, alterou-se a temperatura, para menos e para mais,
respectivamente, em relacdo ao caso basico. No primeiro, houve redugdo no ntimero
de pratos (13), porém o intervalo de temperatura continuou em torno de 4°C. O nimero
de Hatta variou bem menos (de 18 para 10). Para o caso F, aoc aumentar-se a
temperatura, obteve-se um maior numero de pratos (16). O nimero de Hatta também
teve uma variagdo bem mais acentuada e o intervalo de temperatura foi um pouco
maior (5°C).

Nos casos G e H, pode-se avaliar o efeito da vazéo de liquido, em relacdo ao casc

basico. No primeiro, com uma menor vazao de liquido, torna-se necessario um maior
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numero de pratos para obter-se a especificagdo, como seria esperado. Ja no caso de

uma maior vazao de liquido, o numero de pratos nao foi alterado.

5.5.1. Caso A (caso bdsico): xr = 0,015moles/litro; hf = 17c¢cm; T = 85°C.
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— ht = 0,17m ¢
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Figura 14. Perfil de concentragdo do gas
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Figura 15. Comportamento do N° de Hatta
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Figura 17. Perfil de temperatura
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5.5.2. Caso B (menor hf em relagdo ao caso basico):

16

hf = 15cm; mesmos xre T.
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Figura 18. Perfil de concentragdo do gas
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Figura 19. Perfil de temperatura
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5.5.3. Caso C (maior hf, em relagiio ao caso hdsico): hf = 20cm; mesmos xre T.
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Figura 23. Comportamento do N° de Hatta
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Figura 24. Perfil de concentragéo do liquido

5.5.4. Caso D (xr e hf menores, em relacio ao caso basico): xr = 0,01moles/litro; hf = 15¢m;
mesma T.
20 —

-]
= ~
o ]
i //
e 7

- //

- //
/ Cone. de solvente = 0,01
A hf = 0,15m
4 rd T = 328K
/ g
e
¢ ; I < { * i ' \
0.0001 0.0002 0.0003 0.0004 0.0005

Conc. de gas, y

Figura 25. Perfil de concentragdo do gas
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5.5.5. Caso E (menor temperatura, em relaciio ao caso basico): xr = 0,015moles/litro; hf =

17em; T = 42°C.
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5.5.6. Caso F (maior temperatura, em relagio ao caso basico): xr = 0,015moles/litro; hf =
17¢m; T = 60°C.

16‘1 -

Conc. de solvente = 0,013 /

hf=10,17 g
12 —— e e //
///
- -
= 7
o 8 —] e
[ "
& //
//
//
4 — 7
//I
yd
///
° | ; F ' > ‘
0.0001 0.0002 0.0003 0.0004 0.0005

Conc. de gas, v

Figura 33. Perfil de concentragado do gas
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5.5.7. Caso G (menor vazdo de solvente, em relagdo ao caso basico); L = 2000kmolth;
mesmos xr, hfe T.
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5.5.8. Caso H (maior vazioe de solvente, em relacdo o caso basico): L = 3000kmol/h;

mesmos xr, hfe T,
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6. CONCLUSOES E SUGESTOES

Apesar da existéncia de um numero razoavel de publicagbes sobre o assunto, o
projeto de absorvedores com reag@o quimica € ainda uma tarefa dificil. As incertezas
se devem em parte & necessidade de obtencdo de parametros que dependem
grandemente da escala, condigbes operacionais e propriedades fisico-quimicas do

sistema.

Alper (1981) divide um método racional de projeto em trés estagios principais (ver
figura 45 na proxima pégina). O primeiro estagio consiste da necessidade de se

conhecer os valores de coeficientes de transferéncia de massa, areas interfaciais,

taxas de acumulo de liquido, etc., nas condigbes do sistema reacional em questéo. O

segundo estagio envolve a obtencdo de dados especificos do processo, tais como o
conhecimento da cinética de reagdo, solubilidade e difusividade. O estagio final
consiste das modelagens em escala "microscopica” (local) e "macroscopica” (ou

integral) para computar a capacidade do equipamento a partir dos primeiros principios.

Embora as dificuldades sejam inerentes a cada um destes estagios citados,
incluindo a decisdo de se fazer uso de modelos experimentais ou ndo, pbde-se
perceber, através deste trabalho, que, mesmo dispondo-se de alguns dados estimados,

€ ainda possivel realizar um bom projeto preliminar do equipamento.

Além do projeto em si, pode-se também chegar & um bom entendimento do que

ocorre, em termos de fendmeno fisico-quimico, com sistemas como o estudado.
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DEFINICACG DO PROBLEMA DE PROJETC
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{Modeto “two-phase reactor) Computacional {emputacional Experimental

Futagin 3

Figura 45. Metodologia de Alper para projeto de absorvedores com reaco quimica

A disponibilidade de dados nas condi¢bes estritas do problema &, sem ddvida, a

maior dificuldade para a realizacdo do projeto, mas as aproximacdes utilizadas no
modelo nao o comprometem. Adicionalmente, procurou-se utilizar, sempre que

possivel, valores normalmente utilizados em escala industrial.



6. Conclusbes e Sugestbes 81

6.1. Analise de alguns Parametros

No presente trabalho, buscou-se chegar a uma metodologia simplificada de
projeto para uma coluna de absorgdo com reag@o quimica, aplicada ao sistema CO; -
monoetanolamina.

Na literatura, como visto na revisdo apresentada no capitulo 2, sdo apresentadas
abordagens de projeto muito dispares entre si, percebida até mesmo nas diversas
nomenclaturas utilizadas pelos varios autores. Deste modo, buscamos concatenar as
diversas abordagens, empregando os conceitos de modelos diferentes, principalmente
aqueles apresentados por Froment et alli (1986) e Astarita et alli (1983).

No capitulo 3, apresentou-se, de uma maneira geral, os modelos de transferéncia

de massa normalmente presentes na literatura.

Para a modelagem matemética, fez-se uso do modelo apresentado em Froment
(1990), enquanto que a analise termodinamica do sistema tomou por base o trabalho
de Astarita ef alli (1983).

Uma das dificuldades na modelagem do sistema diz respeito ao comportamento
do equilibrio liquido-vapor. Para o caso estudado, o parametro de estabilidade do ion
carbamato € muito préximo de 1 e a razéo de carbonatagéo tem valores menores do
que 0,5, sendo possivel desprezar as outras reagbes que ndo a de formagdo do ion
carbamato, fazendo com que os perfis de concentragdo na fase liquida e gasosa
dependam grandemente da taxa da reag@o de formag&o deste ion, ainda mais por se
tratar de uma reacéo rapida, com numero de Hatta maior do que 1.

Na interface gas-liquido, a solubilidade do gas no meio ndo varia muito, de modo
que a constante de Henry pdde ser tomada constante com relag@o & concentragdo na
fase liquida, variando apenas com a temperatura empregada.

O que ocorre, na verdade, & que para cada condi¢do de equilibrio (xr, y) e de

temperatura em cada prato, tem-s¢ um valor da constante da taxa de reagao, que €, em
Gltima analise, a propria constante de estabilidade do ion carbamato, ja que somente a
reagéo de formacgéo deste ion esta sendo considerada. O problema do comportamento
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de equilibrio pode, entdo, ser resolvido pela determinag8o de como a reagao esta se

dando em cada regiao da coluna, através do valor da constante da taxa.

A taxa de liquido requerida para o servigo requer o conhecimento do grau de
desabsor¢ao obtido nesta coluna. Entretanto, uma taxa aproximada pode ser estimada
assumindo uma composigdo da solugdo pobre que entra na coluna de absorgéo
apenas e fazendo-se uma corregao, se necessario, depois de projetada a coluna de
desabsorgdo. Assim, o valor de L' pode ser calculado a partir de um balango de massa

e do conhecimento do equilibrio do sistema considerado.

Vale salientar que em torres industriais onde solventes quimicos s&o usados,
podem ocorrer desvios significativos do comportamento isotérmico. Um célculo de L'
que leve em conta o perfil real de temperatura na coluna requer uma analise baseada
nas taxas de calor de absorgao liberado, na transferéncia de calor para a fase gassa e
na evaporacao de solvente que possa vir a ocorrer. Uma metodologia que permita levar
em conta estes fatores requer, portanto, um entendimento e uma modelagem
matematica do sistema em questdio, além de meras informagdes termodinamicas.
Segundo Astarita et alli (1983), a metodologia para o calculo de L' para absorvédores
nao-isotérmicos nao esta completamente desenvolvida mesmo para solventes fisicos.
Num trabalho mais recente, Cagnoli et alli (1991) apresentam um estudo tedrico para o
problema da transferéncia de massa de um gas em um liquido onde o primeiro reage
exotérmica e irreversivelmente. S&0 reportados dois efeitos, que podem afetar o
sistema: a variagcdo da solubilidade do gas e o aumento da taxa de reagdo com o

aumento de temperatura.

Na préatica, o que tem sido feito é considerar-se uma temperatura de projeto bem
mais alta que a temperatura maxima de operacdo da coluna. No nosso caso, fizemos

uso do balango de energia para se obter a temperatura em cada prato. Entretanto, a

obtencdo de perfis de temperatura praticamente lineares para os casos apresentados
no capitulo anterior, demonstra que tal rigor pode, em diversos casos, ser

desconsiderado.
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Quanto & pressdo de operacdo, o delta total de pressdo na torre existente é de
apenas 0,3kg/om®, ndo sendo, portanto, considerado. Sabe-se, porém, que a pressao
afetaria um certo numero de parametros. Um aumento da pressdo leva a um aumento
proporcional da forca motriz para a absorgéo de CO,, enquanto que os coeficientes de
transferéncia de massa e areas interfaciais decrescem devido & menor taxa volumétrica
de gas. Além disso, as difusividades na fase gasosa decrescem e dai o coeficiente de

transferéncia de massa na fase gasosa também.

A concentracao da amina € um parametro que tem larga influéncia na operagao
da coluna. Aumentando-a, ocorreria um decréscimo proporcional no fluxo de solvente,
identicamente ao efeito da quantidade de gas acido na solugéo rica. Com o aumento

da concentragao, o fluxo de solvente e portanto sua capacidade de absor¢ao de calor

sefia reduzida, tornando o perfil de temperatura na coluna mais pronunciado. Esta
- mudanga no perfil de temperatura afetaria o equilibrio na fase liquida e dai as forcas

motrizes (“driving forces") de absorgao.

Em geral, utiliza-se, industrialmente, uma concentragéo de amina na faixa de 12 a
25% em peso, podendo-se chegar a valores até maiores, dependendo do uso ou nao
de inibidores de corrosdo. No presente projeto, utilizou-se a concentragdo de 5% em
peso, a mesma da torre industrial, para que se tivesse uma mesma referéncia de
dados. Esta baixa concentracdo seria justificada pelos também baixos teores de CO,
na corrente gasosa, além de, em casos industriais diversos, utilizar-se um tratamento
adicional com soda cdustica. Assim, utilizando-se uma concentracio maior de MEA, e

mantendo-se as outras condigdes, obtem-se um menor nimero de estagios na coluna.

O ndmero de Hatta, que da o regime no qual a reagdc ocorre e que entra no
calculo do fluxo interfacial, varia ao longo da coluna, devido s mudangas na
concentragdo xr. Tal variagdo € devido também a alteragdo da taxa de reag&o com a
temperatura, embora esta, como citado anteriormente, ndoc mude téo

pronunciadamente.



6. Conclusbes e Sugestdes pag. 84

A discussao acima esta também baseada nos gréficos apresentados no capitulo
anterior, onde se véem os perfis de concentraco nas fases liquida e gasosa, o perfil
de temperatura e outros graficos que mostram a variagdo do numero de Hatta em cada
prato. Os perfis de concentragdo e temperatura tém o comportamento normalmente
esperado para sistemas como o estudado. No caso do numero de Hatta, sua variagdo
normalmente ndo € mostrada na literatura.

Finalmente, € importante salientar que o estudo do efeito de diversas
propriedades nos processos relacionados a absor¢cdo com reagdo quimica, requer um
estudo mais detalhado, sendo dificil esclarecer completamente fal efeito sem a

utilizacdo de dados experimentais referentes ao préprio sistema em estudo.

6.2. Sugestbes

Conforme discutido no item anterior, torna-se necessario determinar mais
claramente como a reacdo se dd em cada regido da coluna. Sugerimos, entdo, a
realizacdo de experimento em laboratério, visando determinar os valores para a
constante da taxa de reagdo, que poderia ser determinada, por exemplo, através de
medida indireta de condutividade do sal formado. Este experimento pretenderia

tambem estudar o mecanismo de formacéio do ion carbamato.

Em termos de simulacdo, poderia ser estudada a influéncia das outras reacbes

que nao a de formagio do ion carbamato, somente.

Adicionalmente, poderiamos sugerir o estudo da variagdo da vaz&o de liquido ao

longo da coluna, levando em conta a ndo-isotermicidade.
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