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NOMENCLATURA 1 

aMEA = coeficiente estequiométrico da monoetanolamina na reação com o 

C02. 

a= área interfacial gás-líquido por volume ''froth", no prato (m21 m3). 

C =concentração molar total no líquido (kmoll m3). 

DG = difusividade molecular do gás ( m21 h). 

F= fluxo molar total de gás (kmoll h). 

H= constante de Henry (bar· kg I kgmol). 

Ha = número de Hatta 

hF =altura '1roth"sobre o prato (m). 
K = coeficiente da taxa de reação. 

k2 =constante de estabilidade do íon carbamato (kmoll m3). 

kG = coeficiente de transferência de massa na fase gasosa (kmol I m2 · h · 

bar). 

kL =coeficiente de transferência de massa na fase líquida (m I h). 

L' =fluxo molar de líquido (kmoll m3). 

m = molaridade da solução (kmoll m3). 

Nco2 = fluxo interfacial do C02 por unidade de área 

interfacial gás-líquido (kmoll m2 · h). 

P = parâmetro de estabilidade do íon carbamato. 

PM = peso molecular (kg I kgmol). 

Pt = pressão total (bar). 

r= taxa de reação (kmol/ m3 . h). 

T = temperatura (K). 

1 
Nota: A nomenclatura de parâmetros não citados nesta seção é descrita ao longo do próprio 

texto. 



Aat = área ativa do prato (m2). 

xr =fração molar do reagente líquido. 

y =coordenada perpendicular à interface gás-líquido (m). 

z =coordenada axial na altura "froth"sobre o prato (m). 

Caracteres gregos 

p =densidade (kg I m3). 

Subscritos 

j - prato da coluna. 

ix 
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RESUMO 

Absorção é o processo utilizado para a separação de um ou mais 

componentes de uma corrente gasosa, através do contato com um solvente 

líquido, podendo ocorrer ou não reação química entre eles. 

Um dos processos industriais mais importantes é a remoção de dióxido de 

carbono, utilizando-se soluções aquosas de monoetanolamina. Trata-se de uma 

reação rápida e o C02 pode estar combinado sob a forma de íon carbamato, 

carbonato ou bicarbonato. 

Processos de absorção com reação química, quando comparados àqueles 

de absorção física apenas, apresentam dificuldades para o seu projeto. Na 

realidade, os projetos de empresas de grande porte são 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 absorção de C02 em soluções de monoetanolamina (MEA) e, 

através da simulação em computador, calcula-se o número de estágios da coluna 

necessários para realizar uma dada separação, analisando-se diversos 

parâmetros envolvidos no processo. 
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ABSTRACT 

Absorplion is a process where lhe componenls of a gaseous slream 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 remova! 

of carbon dioxide, by using aqueous solutions of monoethanolamine (MEA). The 

reaction between C02 e MEA is considered fast and C02 can be combined in 

different ways: carbamate, carbonate or bicarbonate íons. 

Comparing the design of chemical and physical absorbers, the formar 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 C0
2 

in monoethanolamine (MEA) solutions. A 

computar program was developed in order to calculate the number of stages 

necessary to reach a given specification, as \'1911 as the severa! relevant 

parameters involved in lhe process. 
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1. Introdução 

Em muitos processos industriais gases são tratados com o objetivo de remover 

impurezas presentes na corrente gasosa. Os processos desenvolvidos para realizar o 

tratamento de gases variam de simples operações de lavagem a complexos sistemas 

com reciclo. Em muitos casos, as complexidades no processo surgem da necessidade 

de se recuperar as impurezas ou de se reutilizar o material empregado para removê­

las. 

A Tabela 1 [Astarita et allí (1983)] apresenta uma lista das principais impurezas 

encontradas no tratamento de gases. Estas impurezas compreendem gases ácidos, 

tais como C02 , H2S e S02, compostos orgânicos sulfurados e outros. 

Tabela 1. Principais impurezas encontradas no tratamento de gases 

Tipo de impurezas 

Gases ácidos 

Compostos orgânicos 
sulfurados 

Outras impurezas 

Remoção de gás ácido 

Dióxido de carbono (C02) 
Sulfeto de hidrogênio (H2S) 

Sulfeto de carbonila (COS) 
Disulfeto de carbono (CS2) 
Tiofeno 
Mercaptanas (RSH)a 
Sulfetos orgânicos 
(RSSR, RSR) 

H20 
HCN 
NH3 
Hidrocarbonetos 
Particulados 
so2 
503 
Tar 

aR é utilizado para designar um grupo alquil. 

Desulfurização 

Particulados 
NO, 
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Nos processos de remoção de gases ácidos as impurezas mais comuns são o 

C02 e o H2S, que freqüentemente estão presentes em concentrações relativamente 

altas (5% a 50%), como no gás natural, em plantas de síntese de amônia, etc. 

Sulfeto de hidrogênio, por exemplo, deve ser removido do gás natural devido à 

sua toxicidade. Por outro lado, a remoção do dióxido de carbono, que é inerte, nem 

sempre é necessária. Em diversos países importadores de gás natural, a quantidade 

máxima permitida de impurezas pode variar de 2 a 5 ppm (em volume) para o H2S, e de 

0,5 a 3% (em volume) para o co2. Quando somente uma pequena percentagem de 

C02 está presente no gás, é vantajoso remover somente o H2S, evitando deste modo o 

custo de remoção do C02 . No entanto, algumas vezes a purificação do gás é requerida 

para gases altamente ácidos, onde a concentração de C02 pode chegar a 60 % ou 

mais. 

Em plantas de síntese de amônia, onde hidrogênio misturado com C02 é 

produzido do carvão ou de frações de petróleo, a concentração de C02 deve ser 

reduzida a 1 O ppm, de modo a evitar o envenenamento de catalisadores. Do mesmo 

modo, grandes volumes de C02 devem ser removidos de gases de combustão para 

melhorar o seu poder calorífico. Por outro lado, a recuperação de C02 de alta pureza 

encontra diversas aplicações industriais. 

A Tabela 2 [Astarita et alli (1983)]1ista diversos processos industriais nos quais é 

necessária a remoção de gases ácidos, apresentando também as especificações 

desejadas para cada processo. 

1.1 Tratamento de gases 

São vários os tipos de processos que podem ser adequados para o tratamento de 

uma corrente gasosa, dependendo das circunstâncias e do que se deseja em termos 
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de especificação da corrente. Entre estes processos estão a absorção, adsorção e 

conversão química. 

A absorção de gases em solvente líquido tem sido o processo mais utilizado no 

tratamento de gases, especialmente quando se deseja que a concentração do gás, 

inicialmente alta, seja reduzida a teores muito baixos, da ordem de partes por milhão 

(ppm). 

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

Processo 

Fabricação de hidrogênio 
Desulfurização de petróleo 
Liquefação do carvão 
Compostos químicos 

Fabricação de amônia 
(mistura de H2 I N2) 

Purificação de gás natural 
Gás de tubulação 

Alimentação de LNG 

Gás de síntese p/ compostos 
químicos (H2 I CO) 

Gaseificação do caJVão 
SNG (gás de aHo "Btu") 

Gás de baixo "Btu" 

Desulfurização de óleo 

Tratamento de gás de refinaria 

Fabricação de etileno (tratam. 
do gás de craqueamento) 

Desulfurização de gás 
Utilidades (eletricidade) 
Refinarias, etc. 

Gases para tratamento 

co2 
co2 , H2S, cos 

co2 
co2 + H2S + cos 

H2S, C02, COS, 
RSH, etc. 

C02, H2, COS 

H2S 

H2S, C02, COS 

H2S, C02 

Especificação (% gás) 

< o,1% co2 
10 ppm H2S 

< 16 ppm co2 +co 
0,01 ppm H2S 

< 4 ppm H2S; 
< 1% co2 
1-2 ppm H2S; 
< so ppm co2 

< 500 ppm C02; 
< 0,01 ppm H2S 

500 ppm C02; 
0,01 ppm H2S 
100 ppm H2S 

100 ppm H2S 

100 ppm H2S 

-1 ppm H2S; 
1 ppm co2 

90% de remoção 
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O processo de absorção do gás no solvente líquido pode ser puramente físico ou 

vir acompanhado de reação química. O solvente líquido selecionado deve apresentar 

grande capacidade para absorver o gás, especificidade e possibilidade de 

regeneração. Outros processos, tais como adsorção e separação criogênica podem ser 

adequados para plantas de pequeno porte. No caso da remoção dos últimos traços de 

contaminantes, a adsorção em um sólido e/ou conversão a outro composto podem ser 

empregados. 

A Tabela 3 (Astarita et a/li (1983)] apresenta os diferentes tipos de solventes 

utilizados para remoção de gases ácidos, bem como o número de instalações 

existentes. 

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

Solvente 

Remoção de gases ácidos 
Alcanolamina aquosa 

MEA, DEA, DGA, DIPA 

Carbonato de potássio promovido 
à quente 

Promotores orgânicos 
Promotores inorgânicos 

Solvente orgânico - alcanolamina 
Sulfolane I DIPA 
MeOH I MEA I DEA 

Solução aquosa de sal de potássio 
de aminoácidos 

Solventes orgânicos 
Carbonato de propileno 
Dialquil-éter de polielileno-glicol 
N- metilpirrolidina 
Metanol 

Desulfurização de gás 
suspensão de partículas de 
cal em água 
sulfito de sódio 

Número de Instalações 

> 1000 

> 740 

> 130 

-100 

73 

-200 
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Observa-se que os solventes mais utilizados são as soluções aquosas de 

alcanolaminas (aminoálcoois) e de carbonato de potássio promovido à quente. Mais de 

2.000 instalações utilizam solventes nos quais a absorção é seguida de reação 

química, enquanto que menos de 100 fazem uso de solventes "físicos". 

De acordo com Astarita et a/lí (1983), os processos de tratamento de gases com 

solventes "físicos" podem ter sua importância aumentada no futuro na medida em que 

os custos de energia continuem a crescer. Quanto aos solventes que reagem com o 

componente absorvido, espera-se que seu uso seja ampliado para tratamento de gases 

a baixas pressões (< 50 psi) e para aplicações a altas pressões onde a regeneração 

térmica do solvente represente uma utilização atrativa do calor residual. 

Um dos fatores mais importantes no tratamento de gases com solventes líquidos é 

a taxa de circulação do solvente. Esta influencia diretamente no dimensionamento de 

equipamentos, como bombas, tubulações, trocadores de calor e torre de regeneração, 

e portanto, no custo de capital da planta. Outra influência da taxa de circulação é sobre 

a quantidade de vapor necessária à regeneração do solvente no refervedor da torre de 

regeneração. Outros fatores que influenciam no custo do tratamento de gases são a 

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

1.2. Remoçao de Dióxido de Carbono 

A remoção de dióxido de carbono de misturas gasosas por absorventes líquidos é 

um importanie processo industrial em vários contextos. 

Na fabricação de amônia e hidrogênio a partir de hidrocarbonetos ou carvão 

("coai feeds"), a remoção de C02 do gás de síntese é um passo vital para o processo. 

Grandes volumes de gás natural são também tratados para remoção de C02, embora 

em muitos casos o H2S seja também removido e seja o critério limitante [Biauwoff et a/li 
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(1985)]. Outros processos nos quais a absorção de dióxido de carbono é importante 

são: fabricação de metanol e gasolinas sintéticas; fabricação de dióxido de carbono 

sólido (gelo seco) e de dióxido de carbono como refrigerante para reatores nucleares; 

fabricação de dióxido de carbono para a indústria de compostos químicos orgânicos tal 

como o ácido salicílico; fabricação de carbonato de potássio, bicarbonato de potássio e 

bicarbonato de sódio; fabricação de acetileno e olefinas por craqueamento de frações 

de petróleo. As razões para a remoção do C02 e o grau de especificação desejado 

variam e dependem do uso final dos gases separados. Razões para remoção e 

especificações típicas são mostradas na Tabela 4. [Astarita et a/li (1983)]. 

Tabela 4. Razões para Remoção de co2 e Grau de Remoção Desejado 

Razões para remoção do C02 

1. Veneno para catalisadores 
a. Síntese de NH3 

b. Hidrocraqueamento 
c. Hidrodesulfurização 

2. Recuperação de C02 para processo subseqüente 
a. Fabricação de uréia 
b. C02 líquido e Gelo seco 
c. Recuperação de óleo secundário 

3. Poder calorífico de gás de combustão 
(aumento em Btu: Número de Wobbe) 
a. Gás natural com alto teor de C02 
b. SNG de hidrocarbonetos líquidos ou carvão 

4. Ajuste na composição do gás 
a. Síntese do metano! 
b. Síntese Oxo 
c. Redução "ore" do ferro (processo FlOR) 
d. Fischer-Tropsch 

5. EvHar "plugging" de C02 em plantas criogênicas 
a. Lavagem do nHrogênio do gás de síntese de NH3 
b. Plantas de separação de ar 

c. Gás natural liquefeito 
d. Expandir plantas de recuperação de hidrocarboneto 

6. Remoção de C02 do gás natural 

Especificação em C02 

5- 1 O ppm (vol.) 
50 - 1 00 ppm (v oi.) 

98-99% 
83-99% 

1-3% 
0,1-2% 

15 
0,1-0,6% 
1% 
1-2% 

1 ppm 

50 - 150 ppm (vol.) 

1-3 o/o 
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Em princípio, vários métodos podem ser utilizados para a remoção de dióxido de 

carbono, mas a absorção em líquidos é geralmente o processo mais econômico. 

A Figura 1 [Astarita et a/li (1983)] mostra as faixas aproximadas de aplicação de 

diferentes processos de absorção. Solventes "físicos" contendo aminas são geralmente 

preferidos quando a pressão parcial do co2 no gás de alimentação é relativamente 

baixa e/ou quando o teor de C02 deve ser reduzido a um nível muito baixo no gás 

tratado. Absorção física é utilizada a altas pressões de C02 no gás alimentado e 

quando não é requerida uma grande remoção do C02. Processos com carbonato de 

potássio promovido à quente são utilizados a pressões parciais de co2 intermediárias. 

1000 
8 
6 
4 

2 

100 

Pr~:::::;~o 'P::tfcillll 8 
d~ coa no 9~::: 6 
doe: ::.JiM<:M'Cili~O 4 
(p>;) 
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lO 
8 
6 

4 

2 

O. I 2 

SolVE~ntes 

f'uic:os 
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I I I 

0 I I I I / 

'11111//)//J)/'J/ 
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Figura 1. Faixas de aplicação de diferentes processos de absorção3
. 
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Os diversos fatores que devem ser considerados na escolha de um solvente 

líquido, no caso da remoção do C02. são os mesmos que para qualquer tratamento de 

gases. Por motivos econômicos, o solvente deve ter uma grande capacidade para 

dissolver o dióxido de carbono, isto é, deve absorver um número máximo de moles do 

componente gasoso por unidade de volume do solvente; isto tem reflexo imediato 

sobre a taxa de circulação de solvente líquido. Além disso, deve poder ser regenerado 

pela liberação do co2 absorvido e deve ainda ter uma alta taxa de absorção 

específica, isto é, deve absorver um número máximo de moles do gás para cada moi de 

solvente utilizado. 

Um importante fator nos processos de remoção de C02 é a integração de 

processo, tanto energética como de massa. Deve-se. portanto, levar em conta o que 

será feito do C02 separado, qual o nível de especificação desejado e, o mais 

importante, como fazer uso da recuperação de calor no sistema. 

Em plantas de hidrogênio e amônia, é geralmente desejável utilizar o calor 

sensível e o calor latente no gás tratado para aquecer a corrente alimentada ao 

sistema de remoção de C02. A excelente combinação entre o calor disponível no 

afluente do reator e as necessidades de calor no refervedor da coluna de regeneração 

é uma das razões porque os processos com carbonato promovido à quente e com 

monoetanolamina (MEA) são os mais utilizados na remoção de C02 [Astarita et a/li 

(1983)]. 

Sendo o dióxido de carbono um gás ácido, qualquer solução alcalina pode ser 

utilizada como absorvente. Normalmente, utiliza-se soluções aquosas de solventes 

alcalinos, mas em aplicações específicas, pode ser mais adequada a utilização de 

solventes combinados, como por exemplo água e sulfolane no processo "Sulfinol", da 

Shell. Soluções de monoetanolamina (MEA) e dietanolamina (DEA) são 

freqüentemente empregadas na remoção de dióxido de carbono, bem como de sulfeto 

de hidrogênio. Estas aminas apresentam vantagens sobre outros aminoálcoois, tais 
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como baixa volatilidade, alta solubilidade em água e ainda um custo razoavelmente 

moderado. Outras aminas industrialmente importantes são a di-isopropanolamina 

(DIPA) e a metil-di-etanolamina (MDEA). 

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

de um sistema que utiliza amina como solvente. 

Gás 
especificado 

Alimentação 
de gás 

15 
atm 

1 
atm 

co2 puro 

Figura 2. Esquema de um sistema de absorção e desabsorção 
10 

Os efeitos de temperatura na solubilidade do dióxido de carbono e o equilíbrio 

químico em soluções carbonatadas de amina são tais que é necessário operar a torre 

de desabsorção a uma temperatura mais alta do que a da torre de absorção, de modo 

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

1.3 Objetivos do Trabalho 

Além da escolha adequada do agente de absorção a ser utilizado no tratamento 

de gases, o engenheiro químico depara-se com a nvcessidade de resolver outros 

problemas, mais importantes, que são o dimensionamento e a avaliação do sistema, 

em particular da coluna de absorção. 

Quando somente absorção física está envolvida, o projeto e análise do processo 

é uma tarefa relativamente simples, desde que os dados necessários estejam 
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disponíveis. Por outro lado, quando uma reação química está presente, informações 

adicionais são necessárias e, em geral, torna-se complicada a realização de uma 

análise racional do processo. 

No presente trabalho é analisado o comportamento do processo de absorção, 

seguido de reação química, de dióxido de carbono em soluções de monoetanolamina 

(MEA). Através de simulação por computador, é calculado o número de estágios de 

uma coluna de absorção, em casos distintos de condições operacionais, sendo também 

discutidos os parâmetros envolvidos no processo. 

Além de dados da literatura, tal simulação é também baseada em dados 

industriais típicos de uma coluna com características semelhantes a estudada. Embora 

possível, não se deseja realizar uma comparação pura e simples entre as colunas, até 

porque para isto é necessário um certo cuidado, no que diz respeito à validade das 

condições operacionais e dos valores dos parâmetros empregados no cálculo. Porém, 

a metodologia empregada pode ser utilizada numa abordagem inicial de projeto, 

permitindo um melhor entendimento em relação aos procedimentos de projeto 

empregados industrialmente, os quais, em termos da metodologia empregada, são 

normalmente "caixas-pretas". 



2. REVISÃO BIBLIOGRÁFICA. 
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2. Revisão Bibliográfica 

2.1 lntroduçao 

No presente capítulo é apresentada uma revisão dos diversos métodos de análise 

e projeto de absorvedores com reação química. 

A idéia, nesta revisão, não é a de apresentar todos os artigos publicados sobre o 

assunto, mas realizar uma mostra da gama de procedimentos existentes, fornecendo 

uma visão geral do que existe na literatura. 

A apresentação desses procedimentos está didaticamente dividida em vários 

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

2.2. Métodos de Otimizaçao 

Umeda (1969) define uma ''função objetivo", relacionada com o custo de 

produção, incluindo matéria-prima, utilidades e os custos fixos, sendo que estes últimos 

são baseados nos custos de fabricação e instalação. Sob restrições de igualdade 

(balanços de massa e energia) e de desigualdades (para satisfazer determinadas 

condições para as variáveis de projeto, como por exemplo, que o refluxo na coluna de 

desabsorção, R, seja maior do que o seu valor mínimo, Rmin). deseja-se a minimização 

da função objetivo. Aplica-se então o método para um sistema com as colunas de 

absorção e desabsorção, no qual há refluxo de absorvente e recuperação de calor. 

Apresenta-se um exemplo numérico, variando-se as condições iniciais. São feitas 

considerações a respeito dos efeitos de diversos parâmetros sobre os resultados e 

sobre a convergência: configuração inicial, fator de expansão, critério de parada, et,~ .. 

Através de gráficos, é possível a visualização de como as variáveis independentes e a 

função objetivo convergem para os valores ótimos, em função do número de iterações. 

O método requer várias tentativas, pela variação das condições iniciais, para se 

ter certeza que o resultado é um mínimo global e não localizado. Este fato não é 
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considerado pelo autor como restritivo à aplicabilidade do método no projeto ótimo de 

sistemas de processo. 

No entanto, as restrições de igualdade, bem como as equações referentes ao 

dimensionamento dos equipamentos (altura do recheio, diâmetro das colunas, número 

de estágios, área de transferência de calor), estão ainda sujeitas a várias 

simplificações contidas nestas equações e, quando é o caso, à dificuldade 

experimental de obtenção de determinados dados. 

Hoerner e Crosser (1981) t.:tilizam como modelo para otimização a mesma planta 

conjugada de absorção e desabsorção do trabalho de Umeda, sendo que aplica-se um 

algoritmo GGP ("Generalized Geometric Programming"). Comparação direta com os 

resultados de Umeda (1969) não é possível, devido à alteração de algumas 
propriedades físicas e ao fato de que as funções de custo estão baseadas em outros 

dados. 

A principal dificuldade do método está na transformação das condições de 

igualdade em desigualdades na formulação de equações de projeto. O estudo se 

propõe à verificação da "conveniência, efetividade e precisão da aproximação GGP 

para o projeto preliminar de processo", segundo os autores. O método não converge 

para um ótimo a partir de todos os pontos arbitrários de partida e afirma-se que em 

60% das tentativas, o mesmo converge para um mínimo 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 O!' perfis de concentração e 

pressão ao longo da coluna. Para o caso de colunas com pratos, levam-se em conta 

condições não-isotérmicas, através de balanços entálpicos. 
Os autores concluem que o modelo rigoroso aumenta consideravelmente a 

complexidade do problema, bem como o tempo de computação para resolver a 

simulação, quando se compara com um modelo menos rigoroso para a reação na fase 
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líquida, produzindo diferenças desprezíveis nos resultados. Quanto ao processo de 

desabsorção, este não é analisado. 

2.4 Escala Industrial 

Otero e Russell (1987), a partir do conceito de unidade de circulação de líquido, 

estabelecem um procedimento sistemático de projeto para sistemas gás-líquido do tipo 

tanque ("tank-type") contendo líquido de baixa viscosidade e operando em escala 

industrial. A quantidade de massa transferida na fase líquida é calculada como uma 

função da vazão de gás, altura de líquido e do parâmetro "bubbling station spacing". 

Caso as especificações de transferência de massa não tenham sido alcançadas, pode­

se alterar este último parâmetro. A partir daí, o projeto técnico pode então ser 

otimizado através de uma avaliação econômica. 

2.5. Método Gráfico 

Rousseau e Staton (1988) apresentam um método gráfico (semelhante ao 

procedimento de McCabe-Thiele, utilizado para destilação) que baseia-se na solução 

gráfica de balanços de massa e relações de equilíbrio. 

Embora desenvolvido para um sistema binário, o método, segundo os autores, 

"pode ser adaptado para um procedimento de tentativa e erro, similar às técnicas 

gráficas usadas para analisar processos de absorção física que envolvem misturas 

multicomponentes". 

É apresentado um exemplo de aplicação, considerando a remoção de gás 

carbônico de uma corrente gasosa através de uma solução de carbonato de potássio à 

quente. 

2.6. Reproduçao das Condições Industriais em Menor Escala 

O projeto de uma coluna de absorção de um gás, com reação química, requer 

informações adicionais, além daquelas necessárias quando se tem apenas absorção 
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física. Fazendo uma crítica aos métodos de projeto disponíveis até então, 

Tontiwachwuthikul et a/li (1989) afirmam que "se alguma informação não está 

disponível, projetos baseados nos primeiros princípios tornam-se impossíveis. Tal 

informação deve portanto ou ser obtida experimentalmente, o que é usualmente difícil e 

consome tempo, ou deve-se selecionar procedimentos semi-experimentais. Como uma 

alternativa às aproximações semi-teóricas, há testes em planta piloto para sistemas de 

absorção específicos, que também não são totalmente confiáveis, particularmente 

quando os coeficientes globais de transferência de massa não são constantes para 

determinadas condições de operação, mesmo para pequenas alturas de coluna". 

Os autores apresentam, então, um novo procedimento, denominado "Novel Pilot 

Plant Technique" (NPPT), que envolve experimentos de laboratório em pequena escala 

e requer pouco conhecimento do sistema de absorção. Utiliza-se uma pequena coluna 

para simular a torre em escala industrial. sendo que as condições hidrodinãmicas 

devem ser as mesmas em ambas as colunas. 

Aplica-se a técnica para o sistema C02 - NaOH, para o qual é possível calcular a 

altura da coluna a partir dos primeiros princípios. Comparando os resultados de seis 

corridas experimentais, vê-se que a diferença entre as alturas real e predita é sempre 

inferior a 8%. 

2. 7. Comparaçao entre Método Computacional e Simulaçao Diferencial 
em Laboratório 

No trabalho de Linek et a/li (1990) dois métodos de projeto da coluna de absorção 

de C02 em uma solução de trietanolamina (TEA) a pressões elevadas são comparados 

com a torre industrial existente. 

A altura do recheio é calculada a partir dos primeiros princípios (29,0m) e pelo 

método de simulação diferencial (23, 1m). Este último baseia-se na determinação 

experimental da taxa local de absorção em uma célula agitada, para várias 

composições das fases líquida e gasosa, que estão em contato a várias alturas da 

coluna industrial. A altura real do recheio é 24,5m; vê-se então que a simulação 



2. Revisão Bibliográfica pág.17 

diferencial em laboratório produz uma estimativa muito boa, enquanto que o método 

computacional baseado nos primeiros princípios superestima a altura da coluna em 

20%. 

Segundo os autores, "esta diferença é provavelmente um resultado do fato de que 

o método computacional não leva em conta que a solução industrial contém não 

somente TEA mas também 3% em peso de dietanolamina (DEA), mais reativa". 

2.8. Modelagem Matemática a partir de dados de Planta Piloto 

Escobillana et a/li (1991) apresentam uma metodologia (somente os modelos 

matemáticos) que pode ser. usada para se desenvolver um modelo de simulação de 

plantas industriais onde medidas das variáveis operacionais estejam disponíveis. O 
sistema utilizado é uma planta piloto integrada de absorção I desabsorção para 

recuperação de C02 com soluções aquosas de metiletanolamina. Dois parâmetros são 

ajustados: a área interfacial efetiva da coluna de absorção e o diâmetro médio 

equivalente da bolha na coluna de desabsorção. Gráficos dos perfis de concentração e 

temperatura ao longo da coluna mostram desvios com relação às medidas 

experimentais e os autores discutem as causas desses desvios, tais como: a 

distribuição do líquido sobre a superfície do recheio não é perfeita; a consideração de 

fluxo empistonado ("plug-flovv'') para as fases líquida e gasosa não devem ser válidas; 

o comportamento adiabático da coluna, na prática, não ocorre; o calor de absorção e 

reação combinados influencia fortemente o cálculo do gradiente de temperatura na 

fase líquida; a reação na fase líquida para a desabsorção de C02 de soluções de MEA 

não deve ser instantânea. 

2.9 Conclusao 

A partir das descrições acima, vê-se que não há uma uniformidade nas 

metodologias existentes para o projeto e a análise de colunas de absorção com reação 
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química. Há métodos exclusivamente experimentais ou téoricos, ou ainda combinações 

de ambos. Alguns que utilizam ferramentas puramente matemáticas e/ou 

computacionais, outros gráficos, etc .. Todos apresentando vantagens e desvantagens, 

mas com a dificuldade comum de obtenção dos dados necessários ao projeto, levando 

a um maior enfoque dos artigos presentes na literatura no sentido de tentativa de 

obtenção de tais dados. Nos métodos disponíveis, constata-se também uma certa falta 

de didatismo na apresentação. 



3. ABSORÇÃO DE GASES. 

ASPECTOS FUNDAMENTAIS 
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3. Absorção de Gases. Aspectos fundamentais. 

3.1 lntroduç§o 

Em processos de absorção industriais, gases são absorvidos em líquidos 

agitados. O processo de absorção pode ser puramente físico ou vir seguido de reação 

química, reversível ou não, entre o gás dissolvido e um reagente presente no solvente 

líquido. A taxa de absorção do gás é determinada parcialmente pelas condições físico­

químicas (solubilidade do gás; difusividades do gás dissolvido e do reagente (se existir 

algum) na solução; cinética da reação) e parcialmente pelas condições hidrodinâmicas 

do sistema (vazão; geometria do equipamento; viscosidade e densidade do líquido). 

A maioria dos processos comerciais de absorção envolve sistemas nos quais o 

soluto gás reage com o solvente líquido. Em geral, o efeito da reação química é o de 

aumentar a taxa de absorção, bem como a capacidade do solvente líquido em dissolver 

o soluto gás, comparado com os sistemas onde a absorção é puramente física. 

Um pré-requisito necessário para compreender o processo de absorção 

acompanhado de reação química é o entendimento dos princípios envolvidos na 

absorção física de um gás, bem como dos efeitos da reação química sobre o processo 

de absorção. Uma discussão desses aspectos é apresentada a seguir. 

3.2 Absorç§o física 

A absorção física de um gás em um líquido, tem lugar em três etapas: 

1- difusão do gás na direção da superfície líquida 

2- solução no líquido; 

3- transporte do gás dissolvido da superfície para o seio do líquido, por difusão e 

correntes turbilhonares. 
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A taxa média de absorção por unidade de volume de dispersão gás-líquido (Ra), 

é dada por: 

Ra = kt a( CAi- CAL) (3.1) 

onde kL é o coeficiente de transferência de massa no filme líquido, na ausência de 

reação; a é a área interfacial entre gás e líquido, por unidade de volume de dispersão; 

CAi é a concentração do gás dissolvido, na interface e CAL é a concentração do gás 

dissolvido, no seio da fase líquida. 

A influência das condições hidrodinâmicas do sistema, sobre o processo de 

absorção, é representada pelo coeficiente de transferência de massa (kt) e pela área 

interfacial (a). Se estes dois parâmetros puderem ser obtidos para uma dada condição 

hidrodinãmica, a taxa de absorção dos diferentes gases pode ser calculada desde que 

os dados físico-químicos estejam disponíveis. 

3.3 Modelos da transferéncia de massa através da interface gás­
liquido 

O projeto de uma coluna de absorção requer modelos que caracterizem a 

operação do equipamento. As ferramentas do projetista são: os balanços materiais e 

de energia, as relações de equilíbrio e as equações da taxa de absorção. 

Além da cinética química (se houver reação), o estabelecimento de equações da 

taxa de absorção requer considerações sobre a transferência de massa através da 

interface gás-líquido e, eventualmente, de transferência de calor. 

São vários os modelos matemáticos desenvolvidos para descrever a 

transferência de massa através de uma interface gás-líquido. Os mais conhecidos, e 

mais simples, são a Teoria do Filme, a Teoria da Penetração, e a Teoria do 

Rejuvenescimento da Superfície. Cada um destes modelos é baseado em uma 

hipótese distinta sobre o comportamento do líquido próximo da interface gás-líquido. 
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Toda resistência à transferência de massa é concentrada neste filme líquido. Na 

interface, não há resistência. Em pontos além do filme, a turbulência na fase líquida é 

suficiente para eliminar gradientes de concentração. Deste modo, a concentração a 

uma profundidade õ da interface é igual à concentração no seio da fase líquida, para 

todas as espécies. 

No filme estagnado a concentração do soluto gás cai rapidamente de CAi na 

interface, para CAL no seio da fase líquida (Figura 3), de modo que o transporte global é 

atribuído à difusão molecular no filme. 

Considera-se também que o filme é tão fino que a difusão em estado 

estacionário é imediatamente estabelecida através do mesmo. 

Interface líquido 

Absorção. r>O 

Figura 3. Perfil de concentração para absorção química. Teoria do Filme3. 
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Para um processo de difusão, unidirecional, em estado estacionário, obtém-se a 

seguinte equação diferencial: 

(3.2) 

As condições de contorno para a equação (3.2) são: 

1. X = O; CA = CAi 

2. X = õ; CA = CAL (3.3) 

Deste modo, a taxa média de absorção por unidade de área da interface gás­

líquido, R, é dada por: 

(3.4) 

de modo que: (3.5) 

onde DA é a difusividade do gás na fase líquida e õ é a espessura do filme líquido. 

A espessura do filme (o), que representa a hidrodinãmica do sistema gás-líquido, 

depende da geometria, propriedades físicas e de como se dá a agitação do líquido. 

Grande turbulência faz diminuir o valor de õ e conseqüentemente aumenta o 

coeficiente de transferência de massa. Variações na temperatura, por exemplo, irão 

influenciar o coeficiente de transferência de massa duas vezes. Primeiro, aumentando 

o coeficiente D, e segundo, por diminuir a viscosidade, diminuindo õ. 

Embora a Teoria do Filme não seja muito realística, tem a vantagem c'a 

simplicidade. Predições baseadas neste modelo, especialmente quando da ocorrência 

de reação química, são geralmente semelhantes àquelas baseadas em modelos mais 

sofisticados. 
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3.3.2 Teoria da Penetração 

Higbie (1935) observou que em absorvedores industriais o tempo durante o qual 

a superfície líquida fica exposta ao gás é muito pequeno para que o estado 

estacionário seja estabelecido. 

Na Teoria da Penetração, a superfície líquida é constituída por um "mosaico" de 

elementos com diferentes "idades" na superfície. Pequenos elementos do líquido 

movimentam-se continuamente do seio da fase líquida para a interface, onde são 

expostos ao gás pelo mesmo intervalo de tempo t*. Posteriormente, os elementos 

retornam ao seio da fase líquida onde se misturam, sendo substituídos por outros 

elementos, vindos do seio do líquido através de turbulência ou devido a características 

de fluxo do equipamento. 

Considera-se que todos os elementos que alcançam a superfície líquida são 

expostos ao gás pelo mesmo intervalo de tempo t*, durante o qual absorvem a mesma 

quantidade de gás por unidade de superfície, como no caso de um líquido estagnado 

de profundidade infinita. 

Finalmente, assume-se que a "profundidade de penetração", depois de um 

tempo de exposição t*, é muito menor do que a profundidade do próprio elemento. A 

equação diferencial para o processo de difusão transiente dentro de cada elemento, 

bem como as condições de contorno são: 

ôCe, = DA ôCA 
àt àx 

Condicões de contorno: 

1. I= O; CA= CAL 

2. x= O; CA= CAi 

3. X--+ oo ; CA ~ CAL 

(3.6) 

(3.7) 

A taxa média de absorção (R) durante o tempo de exposição t* de um elemento, 

é dada por: 
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R m = (1/t*) f Rdt (3.8) 

onde R é a taxa de absorção instantânea em um elemento, a qual é obtida integrando­

se a equação diferencial (3.6) e aplicando-se as condições de contorno (3.7), 

proporcionando: 

(3.9) 

A partir daí, integrando-se a equação (3.8), tem-se que a taxa média de absorção é: 

(3.10) 

Sendo: 

(3.11) 

3.3.3 Teoria da Renovação da Superfície 

No modelo da Teoria da Penetração, o aspecto de que todos os elementos da 

superfície ficam neste lugar por um certo intervalo de tempo não satisfaz inteiramente 

todos os casos. 

Na Teoria da Renovação da Superfície, a interface é tomada como sendo 

formada por uma variedade de elementos, cada um dos quais são trazidos para a 

superfície em algum tempo t antes do instante de observação. 

Há uma função de distribuição que descreve os elementos da superfície, 

definida pela condição de que há uma fração da área da interface formada por 

elementos com "idade" compreendida entre t e t + dt. 

Estes modelos são essencialmente não-estacionários, ao contrário do modelo da 

"teoria do filme". Na realidade, o modelo da "teoria da penetração" é um caso especial 

do modelo da "renovação da superfície". 
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A literatura sobre os modelos de transferência é bastante ampla e uma 

discussão mais extensiva pode ser encontrada em diversos livros-texto (Sherwood, 

Pigford e Wilke, 1952; Astarita, 1967; Danckwerts, 1970; Astarita et ai/i, 1983; e outros). 

O modelo de Danckwerts (1951) é uma versão da Teoria da Penetração na qual 

partes da interface são substituídas de tempos em tempos por turbilhões vindos do seio 

do líquido. 

Considera-se que a probabilidade de um elemento de superfície ser substituído 

por outro vindo do seio do líquido é independente de sua "idade" na superfície. 

A taxa média de absorção é dada por: 

Rm = f R \!l(t) dt (3.12) 

onde R é a taxa instantânea de absorção (equação 3.9); ljl(t) é uma distribuição de 

"idades" da superfície na qual a fração da superfície que num dado instante é exposta 

ao gás por tempos entre t e (t + dt) é se. 

Portanto, \!l(t)dt = se dt onde s é a fração da área da superfície a qual é 

substituída por líquido "novo" por unidade de tempo. 

Assim, 

R= (CA;- Cao) ...JDAs 

Sendo 

(3.13) 

(3.14) 

(3.15) 

Os parâmetros o, t* e s nas três teorias representam a influência das condições 

hidrodinâmicas do sistema no coeficiente de transferência de massa (kt.). 

A Teoria do Filme diz que kt. é proporcional à difusividade do gás no líquido mas 

tanto a Teoria da Penetração como a da Renovação da Superfície dizem que kt. é 

proporcional à raiz quadrada de DA, que em geral está de acordo com observação 

experimental. 
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Embora as três teorias apresentem diferentes modelos físicos e matemáticos do 

processo de absorção, cada uma das predições das taxas de absorção não são 

necessariamente diferentes. O objetivo de se desenvolver estes modelos teóricos de 

transferência de massa era o de que eles facilitassem o projeto do equipamento de 

transferência de massa. 

Entretanto, desde que valores da espessura do filme (o) e da taxa de renovação 

da superfície (s) não são facilmente medidos, e o tempo de exposição (é conhecido 

somente em casos especiais simplificados, as três teorias não predizem 

adequadamente os coeficientes de transferência de massa. 

A Teoria do Filme é, todavia, muito útil para analisar a situação quando fatores 

complicadores adicionais tal como uma reação química, está presente. Além do mais, 

quando a resistência à transferência é dividida entre os lados gás e líquido da 
interface, é comum utilizar uma versão da Teoria dos dois Filmes de Whitman, de modo 

que resistências em separado possam ser somadas. 

As Teorias da Penetração e da Renovação da Superfície são de grande valor 

quando a resistência está concentrada em uma das fases. 

3.4 Absorção com Reação Química 

Muitos pesquisadores têm voltado sua atenção para o entendimento do 

fenômeno de transferência de massa seguido de reação química, que ocorre na fase 

líquida de um processo de tratamento de gases. 

A absorção de um gás em um líquido, seguida de reação química, tem lugar de 

acordo com os seguintes passos: 

1. Difusão do gás st.lúvel do seio da fase gasosa para a interface, onde se 

considera que o equilíbrio físico é imediatamente estabelecido; 

2. Difusão, do gás dissolvido, da interface para o seio do líquido; difusão do 

reagente líquido do seio do líquido para a interface; 

3. Reação química dentro da fase líquida. 

4. Difusão dos produtos da reação, dentro da fase líquida. 
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Em geral, o efeito da reação na fase líquida é o de aumentar a taxa de absorção 

sobre aquela que seria observada com absorção física somente. Isto ocorre, primeiro 

porque a destruição do gás absorvido pela reação dentro do líquido reduz a pressão 

parcial de equilíbrio do gás, aumentando a diferença de concentração entre aquela no 

seio da fase gasosa e na interface. Segundo, porque o coeficiente de transferência de 

massa na fase líquida é aumentado pela presença da reação, desde que a distância 

que o soluto gás deve difundir no líquido é reduzida. 

O conceito básico da teoria de transferência de massa seguida de reação 

química está na caracterização de tempos distintos para a ocorrência dos dois 

fenômenos. Estes tempos são o tempo de difusão (to) e o tempo de reação (IR). O 

tempo de difusão t0 é igual a (DA I ~ 2 ), sendo ~ 2 o coeficiente de transferência de 

massa na fase líquida (sem a presença de reação química), e DA a difusividade do gás 

dissolvido, na fase líquida. O tempo de reação IR é, para uma reação de pseudo-1ª 

ordem, o inverso da constante cinética aparente (k1), podendo também ser definido por 

equações cinéticas mais gerais. 

A relação adimensional entre estes tempos, simbolizada por <1>, é uma medida 

das taxas relativas de difusão e reação: 

<I>= (to I IR) = [(--i0Ak1) I kt.] (3.16) 

A razão entre a taxa de transferência de massa com reação química e a taxa que 

seria obtida com a mesma força motriz, na ausência de reação, é chamada de ''fator de 

intensificação" ("rate enhancement factor"), I. O tipo de reação irá influenciar na 

dependência funcional da taxa de absorção em relação aos fatores hidrodinâmicos e 

físico-químicos. 

Quando <I> « 1 , a reação é bastante lenta, não apresentando influência 

significativa sobre a taxa global de absorção. Neste caso, de acordo com a Teoria da 

Penetração, o tempo durante o qual os elementos da superfície líquida são expostos ao 

gás é muito menor do que o tempo requerido para que a reação ocorra 

apreciavelmente dentro da fase líquida. Portanto, toda a reação irá ocorrer no seio do 

líquido e a quantidade de gás que é consumida pela reação na superfície é 
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desprezíveL Neste caso, a concentração do reagente é praticamente constante através 

da fase líquida durante o tempo de exposição e, na prática, pode-se considerar que a 

reação não ocorre na camada superficiaL Esta situação é geralmente referida como o 

"regime lento de reação". 

A taxa de absorção é portanto determinada principalmente pela difusão do gás 

dissolvido dentro dos elementos líquidos como no caso dos processos de absorção 

física. 

Quando ct> >» 1, tem lugar uma interação mais direta entre o fenômeno de 

transferência de massa e a reação química. No caso de a reação ser extremamente 

rápida o gás irá difundir-se somente numa pequena distância dentro do líquido antes 

da reação ocorrer. De acordo com a Teoria do Filme, um "plano de reação" é 

estabelecido abaixo da superfície, no qual as concentrações de gás dissolvido e do 

reagente na fase líquida são ambas iguais a zero. A zona da interface ao "plano de 

reação" contém gás dissolvido (com sua concentração variando de CAi, na interface, 

para zero no plano); a zona além do plano somente contém o reagente líquido cuja 

concentração aumenta de zero para sua concentração no seio da fase líquida CBo. 

3.4.1 Condições na Interface. Regimes de Reação 

De um modo geral, são as condições na interface gás-líquido que ditam os 

parâmetros de transporte a serem considerados na análise de um processo de 

absorção. De acordo com Levenspiel (1972), podem ocorrer oito regimes distintos de 

reação. 

A Figura 4 [Charpentier (1986)], na próxima página, ilustra, de forma 

esquemática, os perfis de concentração para o soluto gás A e pa ·a o reagente B 

dissolvido na fase líquida. Os perfis são considerados em cada lado da interface, 

inicialmente no seio das fases, onde a pressão parcial (PA) e as concentrações CA = 
CAL e Ca = CBo são uniformes. Posteriormente, tomam-se os perfis nos filmes 

laminares situados próximos à interface, onde as resistências à transferência de massa 
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Regime Perfis de Concentração Equações da Taxa 
na Interface 
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Figura 4. Perfis de concentração na interface para 8 regimes distintos de 

transferência de massa com reação química9 
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estão localizadas. As equações da taxa específica de absorção por unidade de área 

interfacial, Ra, mostram que para reações instantâneas (regimes A e B) ou para 

reações rápidas (regimes C e 0), a reação química ocorre somente no filme líquido. A 

concentração de A no seio do líquido é praticamente zero. 

Para regimes como estes, nos quais se inclui a absorção de gases ácidos, o 

acúmulo ("holdup") de líquido não é importante. A taxa global de absorção (equação 

abaixo) aumenta se a área interfacial a e os coeficientes de transferência de massa kL 

e ko aumentarem. 

(3.17) 

Este regime é denominado regime cinético físico. 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 químicos muito lentos no seio do líquido (regime 

H), essencialmente nenhuma reação ocorre no filme. A transferência de massa tem o 

papel de deixar a concentração do componente A, no seio, próxima do valor de 

saturação (CAL= CA*). Para este regime, freqüentemente encontrado em processos de 

oxidação, hidrogenação, cloração em uma fase orgânica e em alguns processos de 

fermentação, o uso de um valor de área interfacial suficiente é necessário, mas um alto 

valor para o acúmulo de líquido é mais importante. 

Para regimes intermediários (E, F e G), onde a reação pode ocorrer mais ou 

menos rapidamente, tanto no filme quanto no seio do líquido, a influência das taxas 

química e física sobre a taxa global de absorção são comparáveis. 

Portanto, tanto os parâmetros intArfaciais quanto os hidrodinâmicos devem ser 

relevantes. O uso de um tanque mecanicamente agitado, reatores de ejeção ou 

colunas de pratos seriam adequados, dependendo do tipo de reação química 

encontrado. 

3.4.2 O Número de Hatta 
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A aplicação da Teoria do Filme leva a definição de um parâmetro que relaciona 

a conversão máxima possível no filme líquido e a difusão máxima através do mesmo 

filme. 

Este parâmetro é denominado número de Hatta (Ha) e é utilizado como 

indicação para o regime em que a reação ocorre, se lento, intermediário ou rápido. 

(3.18) 

Ha = = =---

DA (CAI ÕL) DA kt. 

Se (Ha)2 »1, toda a reação ocorre no filme; se (Ha)2 «1, muito da reação 

acontece além do filme e a taxa é controlada pelo volume líquido. Portanto, o número 
de Hatta é o critério para se dizer se a reação ocorre completamente no seio do 

líquido, necessitando-se de um grande volume, ou completamente na camada de 

interface, necessitando-se de equipamentos de contato que criem grande área 

interfacial. Ou ainda em ambas as regiões, necessitando tanto de um grande volume 

de líquido, como de uma grande área interfacial. Enfim, o número de Hatta é um 

parâmetro que define o tipo de reação, bem como o regime em que a mesma está 

ocorrendo. 

A Figura 5 [Charpentier (1986)] mostra o perfil de concentração para a 

transferência de massa com reação química, de acordo com a teoria do filme, para o 

caso de reação rápida no seio do líquido. Para tais reações, a taxa de absorção é 

diretamente proporcional à área interfacial. 

Van Krevelen e Hoftijzer, citados em Charpentier (1986), computaram um conjunto 

aproximado de soluções p-.ra as equações que governam o fenômeno, indicando que o 

fator de intensificação (E) pode ser expresso como uma função do número de Hatta 

(Ha) e do parâmetro de difusão e concentração (lo). A Figura 6 [Charpentier (1986)) 

mostra, em detalhe, a relação entre estes parâmetros. 
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3.5. Absorçao de dióxido de carbono. Regime de Reaçao 

As reações nas quais o dióxido de carbono está presente, particularmente em 

soluções alcalinas, não chegam a ser instantâneas. O fato de o C02 ser um ácido de 

Lewis, que necessita ser hidratado antes de reagir com uma base, faz com que a 

transferência de massa ocorra no regime rápido de reação. 

Uma característica importante do regime rápido de reação é que a taxa de 

transferência de massa independa da taxa de mistura da fase líquida, ou seja, a taxa 

de transferência de massa é independente do tempo de difusão. 

Por exemplo, se numa unidade de laboratório com área interfacial conhecida, as 

taxas de transferência de massa para um sistema onde se dá o regime rápido de 

reação são medidas, torna-se possível calcular os valores de kL. Se, então, as taxas de 
transferência de massa globais são medidas para o mesmo sistema, numa unidade de 

área interfacial desconhecida, esta última pode ser calculada, pois o valor de kt. será o 

mesmo em ambas as unidades de laboratório. 

A possibilidade de se fazer medidas de áreas interfaciais é bastante útil, mas 

produz também alguns problemas. Como cita Astarita et a/li (1983) "o fato de que áreas 

interfaciais podem ser medidas implica que elas também precisam ser medidas", 

especialmente no caso em que ocorre transferência de massa não somente em um 

solvente físico, e sim em um solvente químico. 

No regime rápido de reação, o fator de intensificação ("enhancement factor") 

depende da relação entre os tempos de difusão e reação e, portanto, o valor de kL 

precisa ser conhecido para o projeto do equipamento. O único modo de calcular kL a 

partir de valores conhecidos de kLa é medir a independentemente. 

3.6 Reaçao do dióxido de carbono com a monoetanolamina 

A química da reação do C02 com a MEA ainda não pode ser considerada como 

perfeitamente entendida, dada a sua complexidade. 
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A reação do dióxido de carbono com amônia ou aminas primárias e secundárias 

produz o sal de amina do ácido carbâmico. As aminas terciárias, por não possuírem 

átomo de hidrogênio ligado ao nitrogênio, não formam carbamatos, e sim bicarbonatos. 

Deste modo, temos que: 

(319) 

A reação é de segunda ordem, sendo sua taxa dada por: 

r = i<Am . [ Am ] . [ C02] (3.20) 

onde i<Am é a constante da taxa de 2! ordem para a amina (litrolgmol.s) e [Am] é a 

concentração da amina (gmol/litro). 
Além de outros autores, Astarita (1967; 1983) e colaboradores têm voltado sua 

atenção para o entendimento do comportamento do sistema COzI MEA. Tem-se um 

modelo que reflete o fato de o COz poder estar combinado de três diferentes maneiras, 

ou seja, como íon carbamato, carbonato ou bicarbonato. Deseja-se resolver o problema 

termodinâmico de se obter a composição da fase líquida no equilíbrio, bem como a 

pressão parcial de equilíbrio do componente a ser eliminado da fase gasosa, no caso, 

o COz. 

A solução deste problema está exatamente no entendimento da "divisão" do COz 

quimicamente combinado entre as três formas de íons citadas acima. 

A relativa importância das reações depende das suas constantes da taxa e das 

concentrações dos grupos RNHz e OH-, que dependem da concentração total da amina 

e da razão de carbonatação, rc = (moi de C02 I moi de MEA) [Astarita et alli (1963), 

(1964)]. Quando rc < 0,5, ocorre absorção com reação química rápida de segunda 

ordem, produzindo o íon carbamato. Já quando rc > 0,5, ocorre absorção química lenta 

de pseudo-primeira ordem. Outros autores mostram que, neste último caso, o que 

ocorre é a formação de bicarbonato, através da reversão do carbamato a amina livre e 

COz, seguindo-se uma reação do COz com íons hidroxila. Astarita et a/li (1964) 

confirmaram através de experimentos o mecanismo proposto. Obviamente, a transição 
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entre estas duas regiões de razão de carbonatação não é abrupta, mas a solução 

aproximada pode ser utilizada para a obtenção das concentrações dos componentes 

não-voláteis presentes no sistema; para as outras concentrações em que a solução 

aproximada não é adequada, pode-se utilizar as condições de equilíbrio apropriadas. 

Com isso, é possível obter as pressões parciais de equilíbrio para o C02 , nas duas 

regiões consideradas. 

Ainda segundo Astarita et a/li (1963}, um parâmetro importante para o estudo da 

reação é a estabilidade do carbamato, como medida pelo valor da constante 

termodinâmica K2. Valores de K2 para três diferentes aminoálcoois são apresentados 

na Figura 7 [Astarita et a/li (1963)]. 

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

desde 1 (carbamato extremamente estável) até oo (carbamato extremamente instável). 

1.0 

0.1 

\ 
-1 

Temperatura recíproca, 1000rr (K ) 

0.011"11"' _ _....,_--:~-....a..-~~- ....... -~ 
1. 2.0 3.0 4.0 

Figura 7. Constantes de instabilidade do carbamato para soluções de aminoálcois3 
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Assim, podemos afirmar que, para as monoaminas, quando rc < 0,5 a 

concentração 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-c>1, e a 

monoetanolamina é um bom exemplo, a formação do carbamato em rc < 0,5, e a 

reversão para bicarbonato em rc > 0,5 são as únicas reações principais a serem 

levadas em conta. 

Normalmente, o que ocorre é que nas colunas de absorção presentes na 

indústria, o tempo de residência do líquido é provavelmente insuficiente para que 

ocorra a reação de hidrólise do carbamato, que é lenta, o que implica em a solução 

chegar ao equilíbrio somente com relação à reação rápida de formação do carbamato. 

No caso de se desejar trabalhar com razões de carbonatação mais altas - o que 

aumentaria a capacidade da solução em absorver dióxido de carbono, levando a uma 
maior taxa de reação -, pode-se pensar em se fazer a catalisação da reação 

secundária de reversão do carbamato, aumentando então sua velocidade. Entretanto, 

há que se levar em conta também o aumento da corrosividade em soluções com razões 

de carbonatação elevadas. Recentemente, o uso de inibidores de corrosão tem 

facilitado o uso de concentrações mais altas da solução de MEA, bem como a 

operação dos absorvedores a razões de carbonatação mais altas. 

Em termos da pressão de vapor de C02 para baixas temperaturas e baixos 

valores de rc, aquela é extremamente baixa. Portanto, com soluções de MEA, é 

possível se fazer com que o teor residual de C02 no gás a ser tratado se torne bem 

baixo, o que vem atender as especificações rígidas encontradas em determinados 

processos. 



4. MODELAGEM DO PROCESSO 

DE ABSORÇÃO. 
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4. Modelagem do Processo de Absorção 

4. 1. lntroduçao 

No presente capítulo, é apresentada a modelagem matemática utilizada na 

elaboração do programa para cálculo do número de estágios da coluna de absorção de 

dióxido de carbono em soluções de monoetanolamina. A seguir, é discutida a 

termodinâmica envolvida neste processo, além de serem apresentados os principais 

dados físico-químicos necessários ao projeto. 

4.2. Modelagem Matemática 

4.2.1. Equações 

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

finalidade de realizar a absorção de C02 em soluções de monoetanolamina (MEA). 

Os fluxos do gás e do líquido na coluna são mostrados na Figura 9. A corrente 

gasosa a ser tratada é alimentada no fundo da coluna a uma vazão de Fo moles/ h, 

sendo (Yco2). a fração molar do componente gasoso a ser absorvido (C02}, nesta 

corrente. A vazão do gás saindo no topo da coluna é F1 e a fração molar de C02 é 

(Yco2)s . O solvente líquido é alimentado no topo da coluna a uma vazão de L' o moles/h, 

sendo (l<MEA)e a fração molar de MEA no solvente. A vazão de solvente saindo no fundo 

da coluna é L'N e a fração molar de MEA nesta corrente é (XMEA) •. 
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Figura 8. Coluna de absorção de C02 em MEA 

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

balanço material para este prato, tem-se que: 

Figura 9. Esquema de um prato da coluna de absorção. 
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(4.1) 

onde r é a equação cinética dada a seguir e aMEA é o coeficiente estequiométrico da 

reação. 

A temperatura em um prato é determinada a partir de um balanço entálpico sobre 

o prato: 

Tk = Tj-1. Lj-1. xMEA,j-1. cpMEA + Qabs + QR + QC 

Fj . yCOl. j . cpCOl 
(4.2) 

onde Cp é o calor específico do componente, em kJ I kmoi.K; Oabs é o calor de 

absorção do C02, QR é o calor de reação no prato k e Oc é o calor de condensação, 

todos em kJ I h. 

A Figura 10 mostra, esquematicamente, o contato gás-líquido em um prato j da 

coluna. As fases gasosa e líquida escoam em fluxo cruzado em cada prato perfurado, 

formando uma dispersão gás-líquido de altura hF. 

Figura 1 O. Dispersão gás-líquido de altura hF, num prato t 7
. 

Como foi dito anteriormente, a absorção de C02 em soluções de MEA é 

acompanhada pela seguinte reação global: 
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- + 
C02 + 2 RNH2 -+ RNHCOO + RNH3 

sendo a equação cinética dada por: 

r = k . Cco2- CRNH2 (4.3) 

Considerando-se que a fração molar do dióxido de carbono, no solvente líquido, é 

nula, ou seja, Xco2, J = O, e substituindo-se a expressão da taxa de reação 

(equação 4.3) na equação (4.1 ), obtém-se que a fração molar de monoetanolamina, 

sobre o prato j, é: 

XMF.A, j = 
1 

[<x-·L');-•- [(F·y);+t - (F·y);]·a"""'] 
L' i. k · Cco, · C""" 

onde: 

j)co2 • yc02 
Cco, = 

PM002 
e 

p~ 

(4.4) 

(4.5) 

Na modelagem de reatores químicos em geral, procura-se minimizar a diversidade 

do fenômeno que está ocorrendo naquele reator a um pequeno número de modelos ou 

tipos básicos de reator. Tal fenômeno é, portanto, usualmente dividido em reação, 

transferência de massa, calor e momento, sendo, deste modo, a modelagem e o projeto 

de reatores baseada nas equações que descrevem o fenômeno: a equação da taxa de 

reação e as equações da continuidade, da energia e de momento. 

Dentre elas, a equação da continuidade, na sua forma fundamental, é 

normalmente muito complexa para ser convenientemente resolvida para as aplicações 

práticas 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 e da mistura de elementos do fluido com 
características diferentes que resultam daquele cruzamento. Deste modo, é natural que 

se procure considerar os casos extremos: primeiro, onde não ocorre nenhuma mistura 
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das correntes e, segundo, onde a mistura é completa. Estes dois extremos podem ser 

visualizados com uma adequada aproximação como sendo o reator tubular de fluxo 

. empistonado ("plug flow") e o tanque agitado com fluxo contínuo e completa mistura. 

De acordo com os conceitos normalmente descritos na literatura, em um reator "plug 

flow", todos os elementos do fluido movem-se sob correntes paralelas com igual 

velocidade, fazendo com que a reação leve a um gradiente de concentração na 

direção de fluxo axial. Para a condição estacionária, a equação da continuidade é uma 

equação diferencial ordinária com a coordenada axial como variável. No caso de 

reatores contínuos com completa mistura, um elemento de fluido que entra no sistema 

é instantaneamente misturado com o conteúdo do reator e o reator opera em um nível 

uniforme de concentração. No estado estacionário, as equações da continuidade são 

equações algébricas. Estes tipos de reatores, embora sejam casos idealizados, são 

casos importantes, já que eles são fáceis de calcular e dão os valores extremos das 

conversões entre os quais aquelas ocorridas em um reator "real" ocorrerão. 

Logicamente, o projeto de um reator real, com um nível intermediário de mistura, requer 

informação sobre esta mistura. Assim, assumiremos, para simplificação - e conforme 

os modelos de Froment e Bischoff (1990) e Alper (1981) -,algumas hipóteses, quais 

sejam a de que, na coluna ora considerada, o gás está em regime de fluxo pistonado 

("plug-flow"), e que o líquido sobre os pratos encontra-se perfeitamente misturado. 

Assumindo-se que o fluxo também ocorre unidimensionalmente, a variação da 

concentração do C02, em cada prato, é dada por: 

dy 
dz 

I 
--(I - y) (NC<h .a. Aat) 

F (4.6) 

onde z é a coordenada axial da altura da dispersão pás-líquido, variando de zero até a 

altura hF. 

A equação (4.6) é utilizada para calcular a variação da concentração de C02 

em cada prato, variando-se a coordenada da altura da dispersão gás-líquido (z) de 
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zero até hF , de modo a obter-se a concentração do dióxido de carbono (fração 

molar, y). 

A variação do fluxo total de gás, em cada prato é dada por: 

dF 
- = -NCC1 a. Aat 
dz 

As condições de contorno são as seguintes: 

• na superfície do prato, z = 0: y = Ye, i e F = F e, i 

(4.7) 

• no topo da dispersão gás-líquido, z = hF: y = Ys. i e F = Fs, i (4.8) 

Como a reação entre C02 e MEA é uma reação rápida, o fluxo interfacial do C02 é 

dado por: 

NC02 = 
-yC02 (4.9) 

I H tanhHaC02 
-----·-- + --·-·----. ~-----
kG ·(pt)j kL. (pt)j HaC02 

A equação acima resulta da solução aproximada obtida por Onda et a/. (1970) para 

a resolução das equações de fluxo e lei de Fick (De Leye e Froment, 1986- 11). 

Como discutido anteriormente, o número de Hatta (Ha) é um parâmetro que agrupa 

convenientemente vários fatores que influenciam o regime no qual determinada reação 

ocorre. Para o caso da reação entre C02 e MEA, o número de Hatta deve ser maior do 

que 1, já que se trata de uma rear.ão muito rápida. De acordo com Danckwerts e 

Sharma (1966), a expressão simplificada para o número de Hatta é: 

(4.10) 
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(4.10) 

Na equação (4.9), tem-se a constante de Henry, que representa o equilíbrio da 

mistura gás-líquido. Na literatura, os dados de solubilidade do gás no líquido 

encontram-se geralmente sob a forma da pressão parcial do gás em função da 

percentagem em peso ou molar do componente solúvel. Neste trabalho, incluiu-se no 

programa uma expressão para o cálculo 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 C02 / MEA a equação existente para o sistema H2S I 

MEA. A equação adaptada é, então: 

H
_ [

2 2819 
_ 2,4895Jxl0

4 
0,223996xl08 

- exp 2, + r;;; 
T "T 

0,090918x!O" + 0,1260lxl0
13

] 

T..fi iff 
(4.11) 

4.2.2. Considerações de temperatura e pressão 

Um outro ponto a considerar no sistema em estudo é a vazão de líquido na 

coluna. No caso de uma torre de absorção isotérmica, o cálculo da vazão mínima de 

líquido está baseado somente na termodinâmica do sistema. Através do balanço de 

massa, tem-se uma relação entre a fração molar do gás e a concentração do líquido. 

Num diagrama genérico de y versus rc (ver Figura 11 - [Astarita et a/li (1983)]-, sendo 

rc a razão de carbonatação, a vazão mínima de líquido corresponde a uma linha de 

operação que toca a linha de equilíbrio apenas no fundo do absorvedor. 
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Assim, o valor de Lm,n pode ser calculado somente com base no balanço de 

massa e com o conhecimento do comportamento de equilíbrio do sistema. Entretanto, 

torres de absorção industriais com reação geralmente tendem a apresentar desvios 

significativos do comportamento isotérmico. O calor de absorção liberado pelo gás na 

reação leva a um aumento de temperatura do líquido, que flui a uma taxa de fluxo 

comparativamente baixa. Deste modo, tal aumento pode ser significante. 

Evidentemente, pode ocorrer a compensação deste aumento de temperatura devido à 

evaporação do solvente e à transferência de calor para a fase gasosa, já que torres 

industriais podem ser tomadas como sendo essencialmente adiabáticas. Tomando-se a 

função de equilíbrio como sendo Pco2 = f ( rc, T), sabe-se que esta função pode ter 
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valores que aumentam com a temperatura. Assim, o cálculo de Lmln que leva em conta 

apenas a temperatura de entrada do líquido pode subestimar o seu valor. Uma 

alternativa possível é utilizar a maior temperatura possível do líquido, isto é, aquela 

que seria obtida caso todo o calor de absorção fosse liberado na fase líquida e nenhum 

calor fosse transferido de volta para a fase gasosa devido à própria transferência de 

calor ou à evaporação do solvente. Entretanto, tal cálculo provavelmente levaria a uma 

superestimativa de Lmln , desde que a evaporação do solvente e a transferência de 

calor para a fase gasosa ocorressem significativamente. Além disso, a temperatura 

máxima de líquido não necessariamente ocorre no fundo do absorvedor, mas em 

algum ponto intermediário, por exemplo. Um cálculo de Lmln, portanto, que leve em 

conta o perfil real de temperatura no absorvedor requer uma análise baseada nas taxas 

de liberação de calor de absorção, transferência de calor para a fase gasosa e de 

evaporação do solvente. Segundo Astarita et ai. (1983), tal metodologia de cálculo, 

para absorvedores não isotérmicos, não está completamente desenvolvida mesmo 

para solventes físicos. Neste estudo, levou-se em conta o balanço térmico, mesmo que 

ao se analisar os casos apresentados nos trabalhos de De Leye e Froment (1986 - 1,11), 

percebe-se que as variações entre a temperatura de entrada do líquido e a máxima 

obtida no fundo da coluna ou em outra região da mesma se situam numa faixa 

aproximada que vai de 10 até 20°C. Em outras palavras, poder-se-ia optar pelo lado 

conservativo, utilizando-se uma temperatura bem acima da que seria utilizada na 

operação do sistema industrial, o que é geralmente feito pelas companhias de projeto. 

Observando-se o gráfico apresentado por Astarita et ai. (1983)- Figura 12, vê-se que 

para soluções de MEA em torno de 2-3 molar, o aumento máximo de temperatura 

devido ao calor de reação é da ordem de - 10°C. Resta saber se este "delta" de 

temperatura seria suficiente para causar os efeitos discutidos anteriormente. 
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Quanto à pressão, sabe-se que a queda de pressão no prato de uma coluna 

depende do tipo de prato (perfurado, "bubble caps", valvulados, etc.). Há correlações 

na literatura que traduzem as características, inclusive geométricas, dos pratos. No 

projeto preliminar de uma coluna, ainda não faz parte do escopo de trabalho tratar da 

parte hidráulica e/ou de detalhes construtivos. De qualquer modo, podemos considerar, 

sem prejuízo dos resultados, um perfil de pressão constante ao longo da coluna. 

4.2.3. Metodologia 

O objetivo principal no projeto conceitual de uma coluna absorvedora é calcular o 

número de pratos necessário para que se alcançe uma especificação desejada. Para 

tanto, há a necessidade de se integrar as equações apresentadas anteriormente, 

utilizando-se um método numérico. Assim, realiza-se o cálculo prato a prato, a partir do 
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topo, até que se obtenha o valor da composição de entrada do C02, no fundo da 

coluna. Tal cálculo é feito através do método de Runge-Kutta de 4! ordem, utilizando­

se o método iterativo Newton-Rhapson. Define-se um critério de parada SSQ (ver 

algoritmo - figura 13) como sendo a relação entre a diferença (Y;n - Yesp) e a 

concentração Yin· Este parâmetro SSQ deve ser menor do que o erro E, tomado como 

10-6. 

4.3. Equillbrio termodinlimico 

4.3.l.Introdução 

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

caracterizar a operação do equipamento, é também necessário, além do equilíbrio da 

fase líquida, tratar do equilíbrio termodinâmico relativo ao tratamento da corrente 

gasosa em tal equipamento, conhecendo-se o equilíbrio global de fases do sistema. 

Em outras palavras, conhecer o equilíbrio líquido-vapor é uma condição necessária 

para a seleção e o projeto de um processo químico de tratamento de gases. Deseja-se 

saber, no caso, qual a pressão parcial do componente volátil que está em equilíbrio 

com uma dada composição da fase líquida. 

A necessidade de se entender o equilíbrio químico no seio da fase líquida se justifica 

pela determinação da concentração do componente volátil dissolvido no seio da fase 

líquida que corresponde a uma dada distribuição de concentração dos componentes 

não-voláteis. De um modo geral, estas concentrações não correspondem àquelas que 

equilibram as pressões parciais da fase gasosa; a diferença entre elas produz 

exatamente a força motriz para o pro< esso de absorção ou desabsorção. 

Deste modo, na análise de processos de tratamento de gases, mesmo que os dados 

de equilíbrio líquido-vapor possam ser obtidos experimentalmente - e isto é o que 
geralmente ocorre, já que estes dados são quase sempre obtidos para quaisquer 

sistemas que tenham possibilidade de vir a ter finalidade industrial -, ainda é 
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necessário se dispor de um modelo termodinâmico, que permita interpolação de dados, 

assim como extrapolação para regiões de baixas pressões parciais onde dados 

confiáveis são difíceis de serem obtidos (Astarita et a/li (1963)). 

Um modelo termodinâmico deve estar apto a predizer as pressões parciais de 

equilíbrio pj* dos componentes a serem absorvidos como uma função da composição 

da fase líquida e da temperatura. Seguindo a metodologia proposta por Astarita et a/li 

(1964), consideremos o caso de um sistema de tratamento de gases com apenas um 

componente volátil, sendo A o componente a ser eliminado da corrente gasosa. Todos 

os outros componentes da corrente são tomados como não-condensáveis e todos os 

outros componentes na fase líquida como não-voláteis. Mesmo que isto seja, 

evidentemente, uma simplificação, tal sistema contempla os aspectos mais importantes 

do problema termodinâmico. 

Podemos identificar a composição da fase líquida pela molaridade m (a 

concentração total do soluto reativo no solvente) e pelo parâmetro denominado fração 

de saturação, fA (a fração do soluto reativo que está quimicamente combinada com o 

componente gasoso a ser absorvido). A variável fA assume valores no i ntervalo entre 

O e 1. O produto (fA .m) é, então, a concentração total do componente A quimicamente 

combinado, na fase líquida. Este produto não é o conteúdo total de A no líquido. Tal 

componente pode estar presente na forma fisicamente combinada, com concentração 

af. O conteúdo total (a) é, portanto, 

(4.12) 

A equação acima define a saturação total, fAto!. Como, na maioria das vezes, af 

« fA.m , a distinção entre fA e Mot não é tão importante. Porém, vale ressaltar que 

muitas técnicas de anáiise química dão o valor de f A tot e não de fA . 

Seja a reação de A, o componente reativo a ser absorvido, com 8;, as espécies não­

voláteis, que devem estar presentes na fase líquida. Conhecida a química do sistema, 

podemos escrever um conjunto de reações químicas independentes: 
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(4.13) 

(4.14) 

Podemos expressar m e fA.m como uma combinação linear das concentrações 

m = ~Âj·bj 

J 

fA · m = ~!li· bj 
J 

(4.15) 

(4.16) 

O coeficiente /..i é proporcional ao número de átomos em Bi de algum elemento que 

não está presente no componente A; mi é o número de moles do componente A 

quimicamente combinado em componente Bi. 

Uma escolha simples para os valores de bj, que satisfazem as equações (4.15) e 

(4.16), para quaisquer valores de m e fA, é considerar que todo o A quimicamente 

combinado está presente em alguma forma particular Bi. Tomando como exemplo um 

componente 2, teríamos: 

o 
b2 = 

fA·m 

ll2 

onde o sobrescrito Q refere-se ao componente puro. 

(4.17) 

Para os outros componentes Bj's, caracterizados por um mj;toQ, bj =o. Tal conjunto 

de valores de bj é uma "composição admissível", isto é, uma composição química da 

fase líquida que é compatível com os valores de m e f A A composição do líquido rleve, 

portanto, ser um conjunto de valores de bj relacionados aos dos componentes puros 

pela equação (4.18): 

K= ~bj-\1) 
J 

sendo bJ dado por: 

(4.18) 
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bj = b<? - L vjk · Ç,k J . 
J 

(4.19) 

onde Xk é a extensão da k-ésima reação. 

Substituindo a equação (4.19) nas M condições de equilíbrio para as reações, 

obtém-se o seguinte conjunto de M equações polinomiais: 

Kk = n(bj-vjk·Çkrvjk.(k=l,2, ,M) 
J 

(4.20) 

A equação (4.20) pode ser resolvida para os Xk's; estas são então substituídas na 

equação (4.19) para calcular os valores de bj's. O valor de af pode então ser 

calculado a partir da condição de equilíbrio para a reação (4.14): 

(4.21) 
a 

Com isto, a composição da fase líquida é calculada. Os valores de a e de f A podem 

ser obtidos diretamente da equação (4.12). 

Finalmente, a pressão parcial de equilíbrio de A pode ser calculada a partir da 

condição de que haja o equilíbrio entre as formas gasosa e fisicamente dissolvidas de 

A. Tal condição de equilíbrio pode ser escrita na forma da lei de Henry: 

• 
p = H·a (4.22) 

onde H é a constante de Henry. 

O procedimento demonstrado acima produz equações da forma da equação (4.12). 

Dados fA e m , pode-se calcular fAtot 

quantidades que podem ser medidas, 

e p*. Na verdade, sendo fAtot e p* 

dados de equilíbrio líquido-vapor são 

normalmente apresentados, na literatura, sob a forma de gráficos, determinados 
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experimentalmente, de p* versus fAtot . Aqui, fAtot equivale à saturação total 

referida na equação 12. 

4.3.2. O sistema C02 - Monoetanolamina 

Para ilustrar a aplicação do procedimento desenvolvido no item anterior, 

consideremos a situação em que um componente gasoso (no caso, o dióxido de 

carbono) é removido de uma corrente gasosa, tendo como solvente uma solução 

aquosa de uma amina primária, a MEA. 

Sendo a amina denominada RNH, podemos considerar cinco espécies não-voláteis: 

81 = RNH 
+ 

82 = RNH2 

-
83 = RNCOO 

84 = HC03 
2-

85 = co3 

Definindo a molaridade e a saturação: 

m = b1 + b2 + b3 
fAm = b3 + b4 + b5 

(4.22) 

(4.23) 

(4.24) 

(4.25) 

(4.26) 

(4.27) 

(4.28) 

A equação (4.28) vem do fato de que o dióxido de carbono, seguindo o modelo 

discutido no capítulo 3 (item 3.6), pode estar combinado nas formas 83, 84 e 85, ou 

seja, íons carbamato, carbonato e bicarbonato, respectivamente. A solução do 

problema termodinâmico reside no entendimento da "divisão" do co2 quimicamente 

combinado entre as três formas de íons citadas acima. 
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A seqüência de desenvolvimento do modelo termodinâmico, para o caso C02 - MEA, 

seguindo a metodologia referida, pode ser encontrada em Astarita et a/li (1963), 

sendo desnecessário repeti-la neste trabalho. 

4.3.3. Constante da Lei de Henry em líquidos reativos 

Medidas experimentais do valor da constante da Lei de Henry, H, no caso de 

solventes físicos, não apresenta maiores dificuldades Dispondo-se de uma curva de 

equilíbrio determinada experimentalmente, de p" em função de a, pode-se obter a 

constante H, no caso mais simples, através da inclinação da curva, próximo da origem. 

No caso de solventes químicos, não é possível medir por métodos convencionais a 

solubilidade do gás em soluções com as quais ele reage. Solventes químicos usados 

em operações industriais de tratamento de gás são quase sempre soluções 

concentradas, sendo altamente não-ideais. Seus coeficientes de atividade variam com 

a composição e, portanto, as constantes de equilíbrio e da lei de Henry variarão 

também com a composição. 

A não ser quando se deseja apenas uma estimativa da ordem de grandeza, valores 

a diluição infinita destas constantes não são úteis. Entretanto, um resultado importante 

obtido do uso de tais valores é a simplificaç-ão do modelo termodinâmico, quando, por 

exemplo, alguma das reações têm valores de Kk várias ordens de grandeza mais 

baixos do que as outras; reações como esta podem ser excluídas do modelo. 

Todas as equações relativas ao equilíbrio dos sistemas em questão (com solventes 

químicos) mostram que p" é proporcional à relação de H com alguma constante 

termodinâmica e, portanto, dados de equilíbrio líquido-vapor não permitem a obtenção 

dos valores de H e da constante term,ldinâmica, separadamente. 

Algumas técnicas para medir H independentemente baseiam-se na consideração de 

que a relação H I H0 , onde HO é o valor à diluição infinita, é independente da natureza 
do gás, ou temperatura, ou algum outro parâmetro [Astarita (1983)]. Em geral, utiliza­

se, para a relação H I HO: 
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(429) 

onde IJ1 é um parâmetro relacionado à composição da fase líquida. A equação acima é 

referenciada, normalmente, como do tipo Setchenov. O parâmetro IJ1 é tomado, 

freqüentemente, como sendo a força iônica, embora para alguns sistemas o uso da 

molaridade m produza uma correlação razoavelmente boa, tanto quanto a força iônica 

(Astarita et a/li (1983)). Neste trabalho, optou-se pelo uso da equação (4.11) que, na 

forma apresentada, é uma equação específica para o caso C02 I MEA, em função da 

temperatura. 

4.3.4. Dados fisico-químicos para o Projeto 

O modo como o dióxido de carbono é absorvido por uma solução contendo um 

soluto com qual ele reage é determinado parte pelas condições hidrodinâmicas, parte 

pelas características físico-químicas do sistema. 

A seguir, é discutida rapidamente algumas das propriedades físico-químicas que via 

de regra estão presentes no projeto de colunas de absorção. 

4.3.4.1 Constante da taxa para a reação entre C01 e llfEA 

Danckwerts e Sharma (1966) apresentam valores da constante da taxa em função 

da temperatura. Para o caso da monoetanolamina, dispõe-se dos valores a 20, 25 e 

35oc, que são, respectivamente, 5100, 7600 e 13000 1/gmol.s. 

4.3.4.2 Difusividade do C01 em soluções de monoetanolamina 

No projeto de equipamentos para separação de misturas gás-líquido, é preciso 

levar-se em conta duas considerações determinantes: 
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1. Como os componentes estão distribuídos entre as fases na condição de 

equilíbrio termodinâmico, ou, de outro modo, qual é a solubilidade dos gases 

no líquido. 

2. Como ocorre a transferência de massa nas condições em que o equipamento 

se encontra, isto é, necessita-se conhecer como está se processando a 

difusividade do líquido e a reação química em questão. 

Deste modo, as solubilidades e as difusividades dos gases nos líquidos são quase 

sempre requeridas para o projeto de sistemas gás-líquido. Isto acaba tornando-se, 

então, uma dificuldade para o projetista, devido a variedade de solutos e solventes 

encontradas na prática, bem como a eventual necessidade de, na falta de dados 

experimentais confiáveis, se fazer predições teóricas de tais parâmetros, o que exige 

um estudo cuidadoso das condições de validade de determinadas equações 

Na verdade, o que necessitamos conhecer, para o caso da solubilidade, é o valor da 

constante de Henry, que relaciona a pressão de vapor à concentração livre do gás 

ácido; esta concentração, por sua vez, é determinada pelo equilíbrio iônico na fase 

líquida. Tal necessidade está contemplada pelo uso da equação 4.11. 

4.3.4.3 Coeficiente de transferência de massa na fase líquida (kL) e área interfacia/ (a) 

Como discutido no item 3.5, na predição da taxa de absorção em reagentes líquidos em 

equipamentos industriais, para as condições hidrodinâmicas especificadas, é 

necessário ter-se separadamente os valores de kL, o coeficiente para absorção física, e 

-ª· a área interfacial específica efetiva. 

Nos cálculos para a absorção de dióxido de carbono, parece razoável usar v<: !ores 

de -ª obtidos de medidas da taxa de absorção do C02 sob as condições representativas 

da prática industrial, o que pode dar consistência aos cálculos de projeto [Danckwerts e 

Sharma (1966)]. 



5. RESULTADOS E DISCUSSÃO. 
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5. RESULTADOS E DISCUSSÃO 

5. 1. Introdução 

Neste capítulo, são apresentados, sob forma de tabelas, os dados utilizados no 

programa de cálculo do número de pratos da coluna para absorção de dióxido 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 

gás de carga, em plantas de etileno. O propósito, neste caso, é remover o dióxido de 

carbono, evitando, dessa forma, que este venha a causar problemas na unidade em 

questão, tirando as correntes dos produtos principais das especificações, congelando 

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

Após a apresentação dos dados, apresenta-se o algoritmo do programa e os 

resultados obtidos nos casos estudados, nos quais se variam as condições de 

concentração do solvente e vazão do líquido, bem como a altura da dispersão gás­

líquido e a temperatura. Tais resultados são apresentados sob a forma de gráficos. 

Não se deseja aqui cobrir todas as possibilidades de alteração nas condições 

operacionais da coluna. Os exemplos apresentados são apenas uma ilustração de 

casos práticos. 
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5.2. Dados Operacionais 

A tabela 5 mostra as características e condições operacionais para a coluna de 

absorção. 

Tabela 5. Características e condições operacionais da coluna 

Parâmetro Valor 

Diâmetro 3,048m 

Área ativa 5,51 m2 

Fluxo de gás 5567 kmol/ h 

Temperatura 328K 

Pressão 12,8 bar 

Concentração de entrada do C02 440 ppm 

Concentração de saída do C02 100 ppm 

Tabela 6. Dados físico-químicos utilizados 

Dado Valor Referência 

kG 0,392kmol/ m2.h.bar 14 

kt. 0,429 m/h 14 

Av 525 7m2/ m3 

' 
14 

DG 5,04 x 10·5 m2
/ h 10 

PR 1017,9 kg I m3 24 

P1 1,5 kg I m3 30 

PM1 44,08 kg I kmol -

PMR 61 ,8 kg I kmol -
K 4 x 108 kmol/l.s 10 

CPMEA 0,516 cal/ g. oc 20 

CPco2 0,21 cal/ g. oc 20 

AHR 1 O kcal/ kmol 3 

dHABS 1 O kcall kmol 3 

fndices: 1 = C02; R = MEA 
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5.3. Algoritmo 

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

programa desenvolvido. 

Propriedades físicas 

Estima x,H,Ck 

Runge Kutta 

Y in ' fin 

L' , xj 

Calcula H., Ck 

Figura 13. Algoritmo do programa 

K=K+l 
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5.4. Casos Estudados 

Os casos estudados na simulação da coluna são apresentados na tabela 7. 

Tabela 7. Variação nas condições 

Caso xr, moles /litro hF, em 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. Gráficos 

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

antes, como variam os parâmetros presentes em cada gráfico. 

A partir dos resultados obtidos para a coluna estudada, com características e 

condições tipicamente industriais, vê-se que, para o caso básico (caso A), obteve-se, 

para a especificação desejada, um número de pratos de 14, com o número de Hatta 

variando de cerca de 25 no topo da coluna até aproximadamente 8 no fundo, indicando 

a ocorrCmcia de uma maior velocidade de reação no topo, onde a concentraçLo de 

líquido é maior. O perfil de temperatura sugere um perfil praticamente linear, havendo 

uma variação de aproximadamente 4°C ao longo da coluna, quando se comparam os 

valores absolutos entre o topo e o fundo. 
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No caso B, a altura de dispersão gás-líquido foi reduzida, mantendo constantes os 

demais parâmetros em estudo, em relação ao caso básico. Como esperado, com uma 

menor altura de dispersão, obteve-se um maior número de pratos (16). A variação no 

número de Hatta foi um pouco mais acentuada, assim como o intervalo de temperatura 

{S"C). 

No caso C, inverteu-se a situação da altura de dispersão gás-líquido, aumentando-a 

para 20cm, o que fez com que o número de pratos da coluna fosse reduzido (13), em 

relação ao caso básico. Os demais parâmetros estudados apresentaram 

comportamentos semelhantes aos casos anteriores. 

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

concentração mais baixa. Aqui, a comparação pode ser feita em relação ao caso B, já 

que, com exceção da concentração de solvente, as outras variáveis foram mantidas 

constantes. Analisando-se os casos B e D, vê-se que a redução na concentração 

aumentou o número de pratos necessário (17) para se atingir a especificação 

desejada, embora o efeito não tenha sido tão acentuado. Também os perfis de 

concentração e temperatura não apresentaram grandes variações. O número de Hatta 

teve um intervalo de variação menor. 

Nos casos E e F, alterou-se a temperatura, para menos e para mais, 

respectivamente, em relação ao caso básico. No primeiro, houve redução no número 

de pratos (13), porém o intervalo de temperatura continuou em torno de 4°C. O número 

de Hatta variou bem menos (de 18 para 10). Para o caso F, ao aumentar-se a 

temperatura, obteve-se um maior número de pratos (16). O número de Hatta também 

teve uma variação 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 vazão de líquido, em relação ao caso 

básico. No primeiro, com uma menor vazão de líquido, torna-se necessário um maior 
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número de pratos para obter-se a especificação, como seria esperado. Já no caso de 

uma maior vazão de líquido, o número de pratos não foi alterado. 

5.5.1. Caso A (caso básico): xr = 0,015molesllitro; hf= 17cm; T = 55"C. 
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5.5.2. Caso B (menor hf em relação ao caso básico): hf = 15cm; mesmos xr e T. 
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5.5.3. Caso C (maior hf, em relação ao caso básico): hf= 20cm; mesmos xr e T. 
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5.5.4. Caso D (xr e hf menores, em relação ao caso básico): xr = O,Olmoles/litro; hf = l5cm; 
mesma T. 

20 

16 

12 

s---1 
I 

4 

0.0001 0.0002 

----·-----·· 
nc. de ~h-ente = 0.01 

hl- 0, 15m 
T 3281< 

-~--~··-~-· .. --

0.0003 
Cone. de gás, y 

0.0004 

Figura 25. Perfil de concentração do gás 

0.0005 



5. Resultados e Discussão 

20 l 
'"' 

12 

8 

4 

Cone. de solvente "" 0.01 
hf=0.15m 
T., 328K 

o +~-~-···~.....,----~--··~ 

8.0000 12.0000 16.0000 20.0000 

20 ~-

16 

12-

8 

4 

o -
0.0000 

n° de Hatta~ Ha 

Figura 26. Comportamento do N~ de Hatta 

0.0020 

~~-- ---~ J 
Cone de solvente- 0,01 

hf=O,lSm 
T 328K 

0.0040 
Cone. de líquido, xr 

0.0060 

Figura 27. Perfil de concentração do gás 

69 

24.0000 

0.0080 



5. Resultados e Discussão 

20.00 l 

'·'' l Cone_ de solvente "" 0,01 
hf=0,15m 
T = 326K 

0.00 +-
328.00 

--- ----""~--- ---·-·---,-------~--- --- -~,-------·-

' 
330.00 332.00 

Temperatura, T (K) 

Figura 28. Perfil de temperatura 

70 

l 

334.00 

5.5.5. Caso E (menor temperatura, em relação ao caso básico): xr = O,Ol5molesllitro; hf= 

l7cm; T = 42"C. 
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5.5.6. Caso F (maior temperatura, em relação ao caso básico): xr = 0,015molesllitro; hf= 
17cm; T = 60°C. 
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5.5.7. Caso G (menor vazão de solvente, em relação ao caso básico): L = 2000kmol/h; 
mesmos xr, hf e T. 
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5.5.8. Caso H (maior vazio de solvente, em relação ao caso básico): L = 3000kmollh; 

mesmos xr, hf e T. 
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6. CONCLUSÕES E SUGESTÕES 

Apesar da existência de um número razoável de publicações sobre o assunto, o 

projeto de absorvedores com reação química é ainda uma tarefa difícil. As incertezas 

se devem em parte à necessidade de obtenção de parâmetros que dependem 

grandemente da escala, condições operacionais e propriedades físico-químicas do 

sistema. 

Alper (1981) divide um método racional de projeto em três estágios principais (ver 

figura 45 na próxima página). O primeiro estágio consiste da necessidade de se 

conhecer os valores de coeftcientes de transferência de massa, áreas interfaciais, 

taxas de acúmulo de líquido, etc., nas condições do sistema reacional em questão. O 

segundo estágio envolve a obtenção de dados específicos do processo, tais como o 

conhecimento da cinética de reação, solubilidade e difusividade. O estágio final 

consiste das modelagens em escala "microscópica" (local) e "macroscópica" (ou 

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

Embora as dificuldades sejam inerentes a cada um destes estágios citados, 

incluindo a decisão de se fazer uso de modelos experimentais ou não, pôde-se 

perceber, através deste trabalho, que, mesmo dispondo-se de alguns dados estimados, 

é ainda possível realizar um bom projeto preliminar do equipamento. 

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

ocorre, em termos de fenômeno físico-químico, com sistemas como o estudado. 
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Figura 45. Metodologia de Alper para projeto de absorvedores com reação química 

A disponibilidade de dados nas condições estritas do problema é, sem dúvida, a 

maior dificuldade para a realização do projeto, mas as aproximações utilizadas no 

modelo não o comprometem. Adicionalmente, procurou-se utilizar, sempre que 

possível, valores normalmente utilizados em escala industrial. 
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6.1. Análise de alguns Parámetros 

No presente trabalho, buscou-se chegar a uma metodologia simplificada de 

projeto para uma coluna de absorção com reação química, aplicada ao sistema C02 -

monoetanolamina. 

Na literatura, como visto na revisão apresentada no capítulo 2, são apresentadas 

abordagens de projeto muito díspares entre si, percebida até mesmo nas diversas 

nomenclaturas utilizadas pelos vários autores. Deste modo, buscamos concatenar as 

diversas abordagens. empregando os conceitos de modelos diferentes, principalmente 

aqueles apresentados por Froment et a/li (1986) e Astarita et a/li (1983). 

No capítulo 3, apresentou-se, de uma maneira geral, os modelos de transferência 

de massa normalmente presentes na literatura. 

Para a modelagem matemática, fez-se uso do modelo apresentado em Froment 

(1990), enquanto que a análise termodinâmica do sistema tomou por base o trabalho 

de Astarita et a/li (1983). 

Uma das dificuldades na modelagem do sistema diz respeito ao comportamento 

do equilíbrio líquido-vapor. Para o caso estudado, o parâmetro de estabilidade do íon 

carbamato é muito próximo de 1 e a razão de carbonatação tem valores menores do 

que 0,5, sendo possível desprezar as outras reações que não a de formação do íon 

carbamato, fazendo com que os perfis de concentração na fase líquida e gasosa 

dependam grandemente da taxa da reação de formação deste íon, ainda mais por se 

tratar de uma reação rápida, com número de Hatta maior do que 1. 

Na interface gás-líquido, a solubilidade do gás no meio não varia muito, de modo 

que a constante de Henry pôde ser tomada constante com relação à concentração na 

fase líquida, variando apenas com a temperatura empregada. 

O que ocorre, na verdade, é que para cada condição de equilíbrio (xr, y) e de 

temperatura em cada prato, tem-se um valor da constante da taxa de reação, que é, em 
última análise, a própria constante de estabilidade do íon carbamato, já que somente a 

reação de formação deste íon está sendo considerada. O problema do comportamento 
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de equilíbrio pode, então, ser resolvido pela determinação de como a reação está se 

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

A taxa de líquido requerida para o serviço requer o conhecimento do grau de 

desabsorção obtido nesta coluna. Entretanto, uma taxa aproximada pode ser estimada 

assumindo uma composição da solução pobre que entra na coluna de absorção 

apenas e fazendo-se uma correção, se necessário, depois de projetada a coluna de 

desabsorção. Assim, o valor de L' pode ser calculado a partir de um balanço de massa 

e do conhecimento do equilíbrio do sistema considerado. 

Vale salientar que em torres industriais onde solventes químicos são usados, 

podem ocorrer desvios significativos do comportamento isotérmico. Um cálculo de L' 

que leve em conta o perfil real de temperatura na coluna requer uma análise baseada 

nas taxas de calor de absorção liberado, na transferência de calor para a fase gassa e 

na evaporação de solvente que possa vir a ocorrer. Uma metodologia que permita levar 

em conta estes fatores requer, portanto, um entendimento e uma modelagem 

matemática do sistema em questão, além de meras informações termodinâmicas. 

Segundo Astarita et a/li (1983), a metodologia para o cálculo de L' para absorvedores 

não-isotérmicos não está completamente desenvolvida mesmo para solventes físicos. 

Num trabalho mais recente, Cagnoli et allí (1991) apresentam um estudo teórico para o 

problema da transferência de massa de um gás em um líquido onde o primeiro reage 

exotérmica e irreversivelmente. São reportados dois efeitos, que podem afetar o 

sistema: a variação da solubilidade do gás e o aumento da taxa de reação com o 

aumento de temperatura. 

Na prática, o que tem sido feito é considerar-se uma temperatura de projeto bem 

mais alta que a temperatura máxima de operação da coluna. No nosso caso, fizemos 

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

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

desconsiderado. 



6. Conclusões e Sugestões pág. 83 

Quanto à pressão de operação, o delta total de pressão na torre existente é de 

apenas 0,3kg/cm2
, não sendo, portanto, considerado. Sabe-se, porém, que a pressão 

afetaria um certo número de parâmetros. Um aumento da pressão leva a um aumento 

proporcional da força motriz para a absorção de C02, enquanto que os coeficientes de 

transferência de massa e áreas interfaciais decrescem devido à menor taxa volumétrica 

de gás. Além disso, as difusividades na fase gasosa decrescem e daí o coeficiente de 

transferência de massa na fase gasosa também. 

A concentração da amina é um parâmetro que tem larga influência na operação 

da coluna. Aumentando-a, ocorreria um decréscimo proporcional no fluxo de solvente, 

identicamente ao efeito da quantidade de gás ácido na solução rica. Com o aumento 

da concentração, o fluxo de solvente e portanto sua capacidade de absorção de calor 

seria reduzida. tornando o perfil de temperatura na coluna mais pronunciado. Esta 
mudança no perfil de temperatura afetaria o equilíbrio na fase líquida e daí as forças 

motrizes ("driving forces") de absorção. 

Em geral, utiliza-se, industrialmente, uma concentração de amina na faixa de 12 a 

25% em peso, podendo-se chegar a valores até maiores, dependendo do uso ou não 

de inibidores de corrosão. No presente projeto, utilizou-se a concentração de 5% em 

peso, a mesma da torre industrial, para que se tivesse uma mesma referência de 

dados. Esta baixa concentração seria justificada pelos também baixos teores de C02 

na corrente gasosa, além de, em casos industriais diversos, utilizar-se um tratamento 

adicional com soda cáustica. Assim, utilizando-se uma concentração maior de MEA, e 

mantendo-se as outras condições, obtém-se um menor número de estágios na coluna. 

O número de Hatta, que dá o regime no qual a reação ocorre e que entra no 

cálculo do fluxo interfacial, varia ao longo da coluna, devido às mudanças na 

concentração xr. Tal variação é devido também à alteração da taxa de reação com a 

temperatura, embora esta, como citado anteriormente, não mude tão 
pronunciadamente. 
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A discussão acima está também baseada nos gráficos apresentados no capítulo 

anterior, onde se vêem os perfis de concentração nas fases líquida e gasosa, o perfil 

de temperatura e outros gráficos que mostram a variação do número de Hatta em cada 

prato. Os perfis de concentração e temperatura têm o comportamento normalmente 

esperado para sistemas como o estudado. No caso do número de Hatta, sua variação 

normalmente não é mostrada na literatura. 

Finalmente, é importante salientar que o estudo do efeito de diversas 

propriedades nos processos relacionados à absorção com reação química, requer um 

estudo mais detalhado, sendo díficil esclarecer completamente tal efeito sem a 

utilização de dados experimentais referentes ao próprio sistema em estudo. 

6.2. Sugestões 

Conforme discutido no item anterior, torna-se necessário determinar mais 

claramente como a reação se dá em cada região da coluna. Sugerimos, então, a 

realização de experimento em laboratório, visando determinar os valores para a 

constante da taxa de reação, que poderia ser determinada, por exemplo, através de 

medida indireta de condutividade do sal formado. Este experimento pretenderia 

também estudar o mecanismo de formação do íon carbamato. 

Em termos de simulação, poderia ser estudada a influência das outras reações 

que não a de formação do íon carbamato, somente. 

Adicionalmente, podaríamos sugerir o estudo da variação da vazão de líquido ao 

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