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RESUMO

MACHADO, Guilherme Guedes. Avaliacdo do processo de separacdo de didxido de carbono
em uma unidade industrial petroquimica. 2021. Dissertagao (Mestrado em Ciéncias) — Escola

Politécnica, Universidade de Sdo Paulo, Sdo Paulo, 2021.

A emissdao de diéxido de carbono para a atmosfera é um desafio cada vez maior para a
industria mundial, o que faz com que processos para captura desse gds de efeito estufa
sejam temas relevantes para estudos cientificos. Ferramentas de simulagao permitem a
representacdo de processos complexos com bom grau de acuracidade, permitindo assim a
realizacdo de anadlises, otimizacbes e propostas de modificacdes de forma mais assertiva. O
presente estudo objetiva simular de forma rigorosa um sistema de remogao de didxido de
carbono, absorcao e retificacdo, existente em uma unidade de producdo de 6xido de eteno,
utilizando uma abordagem nao tradicional, ndo baseada em equilibrio eletroquimico. Dessa
forma, com o uso de simulacdo rate-based em Aspen Plus, considerando a forma eletrolitica
dos componentes e suas reagdes quimicas, obteve-se uma boa representacdo da unidade
industrial, com diferencas inferiores a 5% entre dados reais e simulados. Adicionalmente,
foram desenvolvidos experimentos em simulador com objetivo de quantificar o potencial de
reducdo de consumo de vapor através de andlise de sensibilidade, bem como experimentos
para quantificar o impacto dos aditivos na eficiéncia do processo de remocao de didxido de
carbono. Dessa forma, foi possivel demonstrar o impacto ambiental proporcionado pela
reducdo do consumo de vapor de uma unidade petroquimica em relacdo a emissdo desse

gas de efeito estufa.

Palavras-chave: absor¢ao de CO,, simulacdo, rate-based, solucdo de carbonato de potassio.



ABSTRACT

MACHADO, Guilherme Guedes. Analysis of the process of removing carbon dioxide in a
petrochemical unit. 2021. Dissertacdo (Mestrado em Ciéncias) — Escola Politécnica,

Universidade de S3o Paulo, Sdo Paulo, 2021.

The emission of carbon dioxide into the atmosphere is an increasing challenge for the global
industry; it makes processes for capturing this greenhouse gas to be a relevant topic for
scientific studies. Simulation tools allow the representation of complex processes with a
good degree of accuracy, allowing more assertive analyzes, optimizations and modifications.
The present study aims to rigorously simulate a system of carbon dioxide removal,
absorption and desorption, existing in an ethylene oxide production unit, using a non-
traditional approach, not being based on electrochemical equilibrium. Thus, using a rate-
based simulation in Aspen Plus, considering the electrolytic form of the components and
their chemical reactions, a good representation of the industrial unit was obtained, with
differences of less than 5% between real and simulated data. Additionally, simulator
experiments were developed to quantify the potential of reducing steam consumption
through sensitivity analysis, as well as experiments to quantify the impact of additives on the
efficiency of the carbon dioxide removal process. In this way, it was possible to demonstrate
the environmental impact of reducing the consumption of steam from a petrochemical unit

in relation to the emission of this greenhouse gas.

Keywords: CO, absorption, simulation, rate-based, potassium carbonate solution.
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1 INTRODUCAO

O aumento das emissGes de didxido de carbono e o aquecimento global sdo temas
que tem ganhado cada vez mais forca nos ultimos anos. Como pode ser visto na Figura 1, a
concentracdo de dioxido de carbono na atmosfera, bem como a sua emissdo, tem
aumentado de maneira relevante ao longo dos tempos. Segundo a instituicdo
governamental norte-americana NOAA (National Oceanic and Atmospheric Administration),
a taxa de aumento da concentracdo de diéxido de carbono na atmosfera nos ultimos 60
anos é cerca de 100 vezes superior as taxas naturais, existentes em periodos anteriores a

revolucdo industrial.

Figura 1 - Emissdao e Concentracdao atmosférica de didxido de carbono ao longo dos anos
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Fonte: NOAA, 2020.

A industria tem parcela importante de responsabilidade na constru¢do desse cendrio,
pois &, sabidamente, um grande agente emissor de gases efeito estufa. Segundo o Instituto
Climate Watch, em 2018, as indUstrias quimica e petroquimica foram responsaveis por 6,3%
das emissdes globais de gases de efeito estufa, enquanto a agricultura teve participacdao em

11,9% das emissoes globais.

Nos dultimos anos, foram desenvolvidos inumeros trabalhos académicos e

corporativos com objetivo de buscar alternativas para reducdo da geracdo e emissdo de
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didxido de carbono, bem como novas formas de uso. Além disso, a redu¢do do consumo de
energia, seja elétrica, vapor ou em outras formas, também desempenha papel importante
no contexto de emissdo de gases de efeito estufa, visto que grande parte das fontes

primarias sdo de origem féssil e geram diéxido de carbono como produto de combustao.

Uma parte relevante dos trabalhos nesse tema é relacionada a evolugdes
tecnoldgicas nos processos para absorcao de diéxido de carbono gerado nos mais diferentes
ramos industriais. Processos que utilizam a absorcdo quimica sdo amplamente usados para
separacdo de didxido de carbono na industria, geralmente, utilizando solventes
nitrogenados ou solucdes de sais inorganicos em colunas de absorc¢ao via contato direto. Os
solventes nitrogenados, como as aminas, apresentam toxidez e degradam-se a depender das
condi¢cbGes de processo, restringindo assim seu uso. J& os solventes de solucdes de sais
inorganicos, como solucdo aquosa de carbonato de potdssio (K,COs), por ndo apresentarem

problemas relacionados a toxidez, tém seu uso recomendado para diversas aplicacoes.

Nesse contexto, este trabalho propde o desenvolvimento de modelagem
fenomenoldgica e simulacdo rigorosa no simulador comercial Aspen Plus, de um sistema de
remocao de didxido de carbono de uma corrente gasosa utilizando solucdo aquosa de K,COs
em uma unidade de producdo de oOxido de eteno. Na simulacdo, ndo foi utilizada a
abordagem convencional de equilibrio, mas sim modelagem rate-based, ou seja, baseada
nas equacdes de transferéncia de calor e massa e reagées, assumindo-se que o equilibrio
guimico, mecanico e termodinamico existe apenas na interface das fases, evitando-se assim

o uso de aproximagdes de eficiéncia de estagios de equilibrio.

O aumento do conhecimento técnico e do entendimento do processo produtivo é
essencial para reducdo do consumo de energia na indUstria, viabilizando-se assim a melhora
do balanco de emissdo de gases de efeito estufa oriundos do processo. Dessa forma, a
simulacdo de processos é uma forma importante para tais avancos, pois, além de apresentar
baixo custo, é uma ferramenta 4gil e segura, evitando assim testes industriais
desnecessarios. Além disso, ela permite o desenvolvimento de estudos de processos

diversos, como por exemplo: trabalhos de aumento de eficiéncia energética, projetos de



13

novos equipamentos, estudos de viabilidade de processos de separacdo, desenvolvimento

do processo para novos produtos, entre tantos outros.

1.1 OBIJETIVOS

O objetivo geral deste trabalho é avaliar o processo de remocdo de diéxido de
carbono de uma corrente gasosa, utilizando uma solucdo aquosa de K,COs, em uma unidade
de producdo de oxido de eteno, visando viabilizar propostas de reducao de consumo de
energia e, consequentemente, a reducao da emissdo de didxido de carbono, uma vez que

essa energia é obtida a partir da queima de combustivel fdssil.
Adicionalmente, o trabalho tem como objetivos especificos:

e Modelar e simular o sistema de remocao de didxido de carbono;
e Analisar alternativas de processo para reducdo do consumo de energia;

e Propor alternativas para reducdo da emissao atmosférica de didxido de carbono.

1.2 ESTRUTURAGCAO DO TRABALHO

O presente trabalho estd estruturado da seguinte forma:
O capitulo 1 apresenta uma breve introducdo ao tema e os objetivos do trabalho.

O capitulo 2 apresenta os fundamentos tedricos basicos para o entendimento do
trabalho. Nesse, é apresentada uma breve descricao do processo produtivo de uma unidade
de oxido de eteno, da qual o processo objeto deste estudo faz parte. Em seguida, sdo
apresentados conceitos de processos de captura de didxido de carbono, processos de
absorcdo e finalmente a quimica envolvida no processo de absor¢do com solugcdo aquosa de

carbonato de potdssio em presenca de aditivos quimicos.

No capitulo 3, é apresentada a revisdo bibliografica, explorando de maneira mais

profunda os trabalhos recentes relacionados aos processos de absorcdo de didéxido de
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carbono com solugao de carbonato de potassio, aplicagao de solugbes aditivadas e

modelagem termodindmica e rate-based do processo em questao.

No capitulo 4, sao apresentados os métodos utilizados para o desenvolvimento deste

trabalho, com foco na modelagem do processo para sua simulagdo e avaliagdo.

Nos capitulos 5 e 6, sdo apresentados os resultados obtidos via simulacdo e as

andlises, objetivando a reducdo da emissdao atmosférica de diéxido de carbono.

No capitulo 7 e 8, sdo apresentadas as conclusGes deste trabalho e recomendacdes

para trabalhos futuros.
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2 FUNDAMENTOS

Neste capitulo, sdao apresentados os fundamentos tedricos que embasam o

desenvolvimento do presente trabalho, os quais estdo estruturados da seguinte forma:

a) Producdo de dxido de eteno: a fonte geradora de didxido de carbono para este
estudo é a reacdo para obtencdo de 6xido de eteno. Dessa forma, sera feita uma
breve descricdo do seu processo produtivo.

b) Processos de captura de didéxido de carbono: serdo apresentados os principais
tipos de processo de captura de diéxido de carbono em correntes gasosas.

c¢) Quimica envolvida: serdo apresentadas as reag¢des quimicas evolvidas no
processo de absorcdo e retificacdo de didxido de carbono.

d) Abordagem de equilibrio versus rate-based: sera apresentada uma breve
fundamentacdo e comparacao entre modelagem considerando equilibrio e rate-

based.

2.1 PROCESSO DE PRODUCAO DE OXIDO DE ETENO

O 6xido de eteno é um intermediario quimico utilizado na industria para producdo de
uma extensa gama de produtos, como glicdis, etanolaminas, éteres glicélicos, compostos
etoxilados, entre outros. Além disso, 6xido de eteno é utilizado de forma direta, em menor

escala, como agente esterilizante em aplicagdes médico-hospitalares.

O oxido de eteno ou epoxietano, nomenclatura IUPAC, é um éter ciclico altamente
reativo, toxico, inflamavel e volatil. Abaixo sdo apresentadas as principais propriedades
fisico-quimicas desse componente.

e Formula quimica: C;H;,0

e Peso molecular: 44,05 g/mol

e Temperatura de ebuligdo: 10,4°C (NIST)

Temperatura de fusdo: -112,5°C (NIST).

Pressdo de vapor: 1,46 atm (20 °C) (NIST).



16

e Densidade (fase liquida): 0,8821 g/L (20°C) (NIST).

A producgao do oxido de eteno ocorre pela reagdao exotérmica entre as moléculas de
eteno e oxigénio, gerando subprodutos, sendo o principal o didxido de carbono. As reacdes

1 e 2 representam as principais reacdes quimicas desse processo.

C2Ha+ % 02 = C2H40 (reacdo principal) (1)

C2Ha+ 302 = 2C0O, + 2H20 (reagdo secundaria) (2)

A Figura 2 apresenta um esquema simplificado do processo de producdo de éxido de
eteno. Nos subcapitulos seguintes, serd feita uma breve descricdo de cada etapa do
processo, para um maior entendimento do contexto em que se encontra o sistema de

remocao de didxido de carbono, foco deste trabalho.

Figura 2 - Diagrama simplificado do processo producdo de éxido de eteno

Etileno
Oxigénio . Remogéo de CO,
- CO,
Reacd0 K,C0,+ C0,+H0 4 IEHCO, N
CH,+%0,=>CHO
C.H, =3 0,=>1C0, + 1H.0
1 Purga de
T ineres
T _»| Recuperacao de
OE
OE + agua
Purificacdo de »  Owido de
= etileno

Fonte: Mello (2010).

2.1.1 Sistema de Reacdo de Oxido de Eteno

A reacdo para producdo oxido de eteno ocorre em fase gasosa, em um reator

multitubular com leito fixo de catalisador, tipicamente, de prata suportada em alumina. Para
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a remocado do calor gerado pela reacdo, o reator é resfriado com dgua ou dleo presente no
casco do reator. Na pratica, o reator de producdo de oxido de eteno funciona como um
trocador de calor do tipo casco e tubos, com a reacdo ocorrendo dentro dos tubos, os quais

possuem leito catalitico, e com um fluido refrigerante no lado do casco.

O reator é parte de um ciclo fechado de circulacdo de gas, formado por diferentes
componentes, principalmente eteno, oxigénio e metano. O metano, cuja fragdo molar no gas
é cerca de 50% em condi¢cOes normais de operacdo, é inerte, dilui a massa reacional e tem
como funcgao principal a absor¢ao do calor de reagdo. As condi¢des de operagao do sistema
reacional dependem da tecnologia dos equipamentos, do tipo de catalisador, da duracdo da
campanha do catalisador e da carga da unidade. As faixas tipicas de temperatura e pressao

de reacdo sao, respectivamente, 200-300 °C e 15-25 atm.

O make-up de eteno e oxigénio é alimentado ao circuito fechado de gds, com
objetivo de manter estavel a razdo entre os reagentes. Em unidades mais antigas, utilizava-
se o ar como fonte de oxigénio, porém devido a maiores custos e menor eficiéncia, os
processos atuais utilizam o oxigénio purificado como matéria-prima. Mesmo assim, devido a
presenca de contaminantes inertes, como argonio e nitrogénio, é necessaria a existéncia de

uma corrente de purga para evitar o acumulo desses inertes no sistema reacional.

Ao longo das ultimas décadas, a evolucdo tecnolégica dos catalisadores resultou no
relevante incremento na seletividade da reacao de 6xido de eteno e, consequentemente, na
reducdo da geracao de CO, dessa reacdo. Os catalisadores para reacdo de 6xido, atualmente,
apresentam seletividade acima de 90% para inicio de campanhas de operagao, em
comparacdo a 80%, ha apenas alguns anos. Essa evolugdo faz com que as unidades sejam

cada vez mais sustentaveis no que se refere as emissdes de didxido de carbono.

2.1.2 Sistema de Remocgdo de Diéxido de Carbono

Para evitar o acumulo de diéxido de carbono (CO,), o gas de circulante passa, parcial

ou totalmente, dependendo da tecnologia da unidade, por um sistema de remoc¢ao de
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dioxido de carbono. Em unidades de producdo de éxido de eteno, utiliza-se absorcao
quimica do dioxido de carbono através do contato direto do gds com uma solucdo de

carbonato de potassio em uma coluna de absorgao.

O sistema é, basicamente, composto por duas colunas, uma de absorcdo e outra de
retificagao, com leitos de recheios estruturados ou randémicos. Na coluna de absorgdao, em
condicdo de alta pressdo, o didéxido de carbono presente na corrente gasosa é absorvido
guimicamente pela solucdo de carbonato de potassio, o qual é convertido em bicarbonato
de potassio na fase liquida e a fase gasosa purificada retorna para o sistema reacional
principal. A fase liquida efluente da coluna de absorcao é direcionada para a coluna de
retificacdo, onde, em condicdo de baixa pressao, o didxido de carbono é removido pelo topo
da coluna. O vapor usado para a retificacdo é alimentado ao sistema por duas formas
simultaneas e independentes, uma como vapor para o refervedor e outra como vapor vivo

injetado diretamente no fundo da coluna.

Parte significativa da otimizagao energética do sistema esta na forma de operagao
das vazoes de vapor no sistema de retificacdo. O vapor para o refervedor, na pratica, ajusta a
temperatura adequada para a separacao e vaporizacao do CO,, e a sua vazao depende da
vazao de solugao de carbonato circulante e da quantidade de CO, presente na solugdo. O
vapor vivo, também chamado de vapor de contato direto, por sua vez, tem como papel
principal atuar no deslocamento do equilibrio quimico da rea¢do carbonato e bicarbonato de

potassio, facilitando a liberacdo do didxido de carbono nessa coluna.

Outro ponto importante na operagdo do sistema de remogao de didxido de carbono
€ o uso de aditivos quimicos. Em unidades de producdo de oxido de eteno, em geral, sdo
utilizados sais de boro e de vanadio com dois objetivos principais: como agente anticorrosivo
para os materiais metalicos presentes no sistema e para aumentar a eficiéncia do processo

de absorcao e dessorcdo do diéxido de carbono nas colunas de absorcao e retificacao.

Maiores detalhes desta etapa do processo serao apresentados no capitulo seguinte.
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2.1.3 Sistema de Recuperacdo e Purificagdo de Oxido de Eteno

O oxido de eteno gerado deixa o reator diluido na corrente gasosa, apresentando
fracdo molar inferior a 5%. Assim, a corrente gasosa efluente do reator alimenta uma coluna
de absorcdo, na qual o éxido de eteno é absorvido por uma corrente de dgua, alimentada
em grande excesso na coluna. A coluna de absorcdo de 6xido de eteno tem como correntes
de saida, no topo, a fase gasosa, rica em componentes ndo absorvidos pela dgua e
praticamente isenta de 6xido de eteno, e, no fundo, a fase liquida com o éxido de eteno

absorvido em agua.

A fase liquida efluente da coluna de absorcdo alimenta uma série de trés ou mais
colunas de separacdo, a depender da tecnologia da unidade, com objetivo de obter o 6xido

de eteno puro e em fase liquida.

Maiores detalhes desses sistemas podem ser obtidos no trabalho de Mello (2010).

2.2 PROCESSOS DE CAPTURA DE DIOXIDO DE CARBONO

Diversas tecnologias sdo aplicadas, industrialmente, em processos de captura de
dioxido de carbono em correntes gasosas, tais como absorcdo quimica, absorcdo fisica,
separagcdao por membranas e processos criogénicos, sendo o processo de absor¢do quimica

um dos mais comuns na industria quimica e petroquimica.

Existem diversos solventes usados para a absorcdo do didéxido de carbono em
correntes gasosas, e a escolha do solvente depende das necessidades do processo
especifico, como, por exemplo: compatibilidade do solvente com as outras etapas do
processo, disponibilidade de recursos energéticos, possibilidade de degradacdo do solvente,

etc.

Os solventes mais utilizados nesses processos sdao organicos nitrogenados
(monoetanolamina, trietanolamina, piperazina, etc.) e solugdes inorganicas (solucdo de

carbonato de potassio). Nesse ultimo caso, podem ser usados aditivos especificos.
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Como o foco deste trabalho esta no processo de absorcdo, essa tecnologia serd

abordada de forma mais detalhada nos itens que seguem.

2.2.1 Absorcdo Fisica

Segundo Chen (2007), o processo de absorgdo fisica requer correntes concentradas
de diéxido de carbono e alta pressdo, e apresenta como vantagem o menor consumo
energético. E utilizado, comercialmente, para remover diéxido de carbono de gas natural, de
gas de sintese na producdo de amonia, hidrogénio e metanol. Alguns solventes

comercialmente usados incluem dimetil éter, polietileno glicol e metanol.

Ooi (2008) apresenta detalhes sobre o processo de absorcdo fisica. Em linhas gerais,
nesse processo, o gas de interesse é posto em contato direto com o solvente em uma coluna
de absorc¢do e o didxido de carbono é absorvido fisicamente pelo solvente. O fluxo liquido
rico em didxido de carbono deixa o fundo da coluna absorvedora e passa por uma série de
vasos de separacdo de fases em diferentes pressGes. A despressurizacdo libera o didéxido de
carbono gasoso do solvente. O solvente regenerado é, entdo, reciclado para a coluna de

absorgao.

2.2.2 Absorgdao Quimica

O processo de absorcdo quimica € um dos mais consolidados para uso em grande
escala para remogdo de diéxido de carbono de correntes gasosas na industria quimica e
petroquimica. Nesse processo, o diéxido de carbono presente na corrente gasosa entra em
contato direto com um solvente em uma coluna de absorcdo, na qual ocorrem as reacdes
guimicas. A solucdo rica em didéxido de carbono reagido é direcionada para uma coluna de
retificacdo, na qual o didéxido de carbono é separado do solvente pela reducdo de pressdo e
pela energia inserida no sistema via vapor no refervedor, por exemplo. Dessa forma, o
solvente regenerado retorna para a coluna de absorcdo, e o didxido de carbono é retirado
no topo da coluna de retificagdo para sua devida destinacdo. Segundo Zhao et al. (2012), a

absor¢do quimica apresenta uma série de vantagens em relagdo a outros processos de
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absorcdo, sendo elas: maior eficiéncia do processo, menor custo operacional e maior
maturidade tecnolégica. Na Figura 3, é apresentado um esquema simplificado do processo

descrito.

Figura 3 - Esquema simplificado de um sistema de absor¢do quimica de diéxido de carbono
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Fonte: Borhani et al. (2014)

As caracteristicas e necessidades do processo impactam diretamente nas condicoes
de operacdo e no solvente a ser utilizado na absorcdo. Existe uma ampla variedade de
solventes utilizados, sendo eles comumente divididos em dois grupos: solventes organicos

nitrogenados e as solucdes inorganicas.
2.2.2.1 Solugbes Orgdnicas Nitrogenadas

Segundo Zhao et al. (2012), os métodos mais usuais de absorcdo quimica utilizam
solucdo de aminas, como monoetanolamina, misturas de monoetanolamina e glicdis,
dietanolamina, diglicolamina, di-isopropanolamina, metildietanolamina e aminas mistas. Em
contraste ao seu uso amplo, esses solventes apresentam desvantagens como: podem causar
forte corrosdo nos equipamentos, podem ser tdxicas a muitos processos e possuem alta

exigéncia de energia para regeneracao.
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Em unidades de producdo de éxido de eteno, foco deste estudo, o uso de solventes
nitrogenados ndo é recomendando devido a sua toxidez e volatilidade, podendo esses
compostos virem a contaminar e desativar parcialmente o leito catalitico do reator de
producdo de oxido de eteno. Dessa forma, o topico sobre o uso de solventes nitrogenados
ndo sera aprofundado, o foco serd no processo que utiliza solucdo aquosa de carbonato de

potadssio como solvente.

2.2.2.2 Solugbes Inorgdnicas

Solucdo aquosa de carbonato de potdssio é comumente usada para absorgdo de
dioxido de carbono em diversas aplicacOes industriais. Esse processo foi desenvolvido por
Benson e Field nos anos 50, sendo mais conhecido como processo Benfield ou HPC (do inglés
Hot Carbonate Solution). De maneira geral, o processo é similar ao apresentado na Figura 3
para solventes nitrogenados, porém com diferencas nas condicbes de temperatura e
pressdo. Nesse caso, a temperatura de absorcdo é entre 70 e 100°C e pressao entre 15 e 20
bar, condicdes essas que aumentam a eficiéncia da absorc¢do de didéxido de carbono devido a
maior a taxa de reacao, além de viabilizar a operacdo do sistema com concentra¢des mais

elevadas de carbonato de potassio, reduzindo os riscos de precipitacdo dos sais na solucao.

Dentre as principais vantagens do uso de solu¢cdes de carbonato de potassio para

remocao de didxido de carbono, sdo citadas as seguintes:

a) Alta solubilidade quimica de diéxido de carbono no sistema de carbonato de
potassio (Todinca et al., 2007);

b) Regeneracdo facilitada, podendo a absorcdo ocorrer em temperaturas mais altas
(Todinca et al., 2007);

¢) Menores custos com solventes (Rahimpour e Kashkooli, 2004);

d) Solvente com baixa toxicidade e baixa tendéncia a degradacdo (Smith et al.,

2012).
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As principais limitagdes do uso de solu¢des de carbonato para remogao de CO,

incluem:

a) Menor taxa de reacdo (em comparacdo aos solventes nitrogenados) e,
consequentemente, menor transferéncia de massa para fase liquida (Todinca et
al., 2007);

b) Problema de corrosdo do a¢o carbono causado pela solucdo, porém menos
severo que as solu¢des de aminas (Smith et al., 2012);

c¢) A precipitacdio do carbonato de potassio na forma de incrustacbes e
acumulacoes de cristais em refervedores e tubulacées do processo (Todinca et

al., 2007).

Com objetivo de reduzir algumas das limitacbes listadas anteriormente, varios
aditivos tém sido estudados e alguns sdo utilizados industrialmente. Borhani et al. (2015)
realizaram um amplo mapeamento dos diversos aditivos usados na solucdo de carbonato de
potassio no processo de absorcdo de didxido de carbono. Esses aditivos foram divididos em

5 grupos:

a) Sais: sais de boro, sais de vanadio, sais de arsénio, etc.

b) Aminas: monoetanolamina, dietanolamina, trietanolamina, etilenodiamina,
morfolina, piperazina, etc.

c) Acidos: acido bdrico, 4cido arsénico, etc.

d) Glicdis: polietileno glicol, etc.

e) Enzimas: Anidrase carbonica, etc.

2.3 QUIMICA DA ABSORGAO DE CO, COM SOLUGCAO DE CARBONATO

O foco deste trabalho é a absorg¢do de didxido de carbono com solugdo de carbonato
de potdssio, e a acdo desse solvente serd evidenciada quimicamente, de acordo com o

detalhamento quimico apresentado por de Smith et al. (2012).
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A reacdo global que ocorre nesse processo de absorcdo, na qual o didxido de carbono
reage com o carbonato de potassio (K,COs) e agua, formando bicarbonato de potassio

(KHCO3), é descrita pela equacado (3).
CO, + K,CO3 + H,0 ¢> 2KHCO; (3)

Como bicarbonato e carbonato de potdssio sdo eletrdlitos fortes, pode-se assumir que o
metal presente na solu¢do estd sempre na forma de ion K', assim a equac¢do (3) pode ser

representada na forma i6nica, conforme equacao (4):
CO, + CO3 2 + H,0 ¢> 2HCO; ™ (4)

A reacdo (4) ocorre em uma sequéncia de etapas, como mostrado nas equacoes (5) —

(7).

CO, + H,0 > HCO3 * + HY (5)
CO,+OH ' ¢« HCo; (6)
H,0 ¢« H™M+0H™ (7)

As reacGes (5) e (6) sdo seguidas pela sequéncia de etapas, de acordo com as

equacoes (8) e (9).
H" +CO;372 ¢> HCO; ™ (8)
H,O + CO3 2 ¢> HCO; *+OH ™ (9)

A sequéncia de reacdes (5), (7) e (8) é conhecida como mecanismo acido (Bishnoi e
Rochelle, 2000). A contribuicdo do mecanismo acido a taxa geral de reacdo é insignificante, a
menos que o pH da solucdo seja muito baixo. A absorcdo avaliada ocorre em pH alcalino e,
como tal, o mecanismo acido pode ser negligenciado. Portanto, a reacdo (6) é a etapa de
controle da taxa de absorcdo de dioxido de carbono na solucdo de carbonato de potassio,

pois as reacdes (7) e (9) sdo reacdes instantaneas.
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Devido a pobre cinética de reagdo, sdo utilizados aditivos para aumentar a taxa de
reacao do didoxido de carbono com o carbonato de potdssio. Os aditivos utilizados no

processo em estudo sdo compostos derivados de boro e vanadio.

Segundo Nicholas et at. (2014), o processo de dissocia¢cdo dessas moléculas depende
fortemente do pH do meio, o que afeta a forma dos ions e, consequentemente, a reacao
com o didxido de carbono, fazendo com que os aditivos sejam mais ou menos eficientes,
dependendo do pH de operacdo do sistema. O que se sabe, com a experiéncia pratica, é que
0 uso em conjunto desses aditivos aumenta a eficiéncia do sistema, sendo possivel a
reducdo do consumo de energia, além de ajudar na minimizacdo da corrosdo dos materiais
metadlicos de equipamentos e tubulagdes. A seguir, é apresentada uma breve descri¢cao dos

aditivos em questao.

2.3.1 Acido Bérico

Compostos de boro sdo aditivos inorganicos utilizados em solucdo de carbonato de
potassio para absorcdo de didéxido de carbono em processos industriais. A forma mais
comum de adicionar boro na solucdo é através de dosagem de acido bédrico, H3BOs, por
vezes representado como B(OH)s. O acido bdérico em solugcdo aquosa segue o equilibrio com

o ion tetra-hidroxiborato ([B(OH)4] ) representado pela equacdo (10) (GUO et al., 2011).
H3BOs + 2 H,0 <> [B(OH),]” + H30" (10)

O ion [B(OH)4]” em meio aquoso na presenca de carbonato de potassio converte-se

em metaborato de potdssio (KBO,), de acordo com a reagdo (11) (GUO et al., 2011).

2H3803 + K2C03 4 ZKBOZ + C02+ 3H20 (11)

2.3.2 Pentoxido de Vanadio

O pentéxido de vanadio (V,0s) é utilizado como aditivo para a solucdo de carbonato

no processo de absor¢do de didxido de carbono de correntes gasosas. Esse composto possui
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propriedades minimizadoras de corrosdo para o sistema. O pentdxido de vanadio interage
com a solucdo de carbonato de potassio de maneira complexa, apresentando diferentes
formas i6nicas que podem variar em fung¢do do pH do meio. Com base no trabalho de Imle et
al. (2013), é apresentado um conjunto de reagbes que mostram de forma simplificada essas

interagdes quimicas, conforme equacgdes (12) — (14).

V505 + K,CO;3 ¢ 2KVO3 + CO, (12)
KVOs; + H,0 <& (H2V04)_ +K* (13)
(H,VO4) ™ +(CO3) 2+ H" ¢ (HVO,CO,) 2 + H,0 (14)

2.4 MODELAGEM DE SISTEMAS DE ABSORCAO QUIMICA

Tradicionalmente, a modelagem e simulacdo de processos de absorcdo reativa sao
baseadas em modelos de estagio de equilibrio, dividindo a coluna de absorcdo em
segmentos e assumindo que as fases deixam os estagios em equilibrio. Segundo
Afkhamipour e Mofarahi (2013), na pratica processos de destilacdo e absorcdo sdo por
natureza processos de ndo equilibrio, sendo que, em simuladores, esse desvio é

compensado pelo uso de fatores de eficiéncia para os estagios em modelos de equilibrio.

Nos modelos de ndo equilibrio, ou rate-based, assume-se que os equilibrios
mecanico, quimico e termodindmico ocorrem somente na interface entre as fases (Taylor et
al., 1993). Nessa abordagem, em adicdo as equagdes de equilibrio, as equacbes de
transferéncia de massa e energia sao utilizadas, evitando, assim, o uso de aproximacdes de

eficiéncia de estagios (Borhani et al., 2014).

Segundo Esmaeili et al. (2020), a maior acuracia dos modelos de ndo equilibrio (rate-
based) é resultado da consideracdo de parametros adicionais na modelagem, tais como:
modelos cinéticos de reacdo, area interfacial efetiva, holdup de liquido, inundacdo

(flooding), correlagdes de transferéncia de calor e massa, etc.
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Segundo Ramesh et al. (2007), para sistemas multicomponentes, as taxas de
transferéncia de calor e massa, em geral, sdo os limitantes do processo. Assim, modelos de
ndo equilibrio sdo necessarios para a predicdo acurada desse tipo de sistema. O uso de
modelos rate-based, entretanto, dos coeficientes de

requer predicbes confiaveis

transferéncia de calor e massa, area superficial e difusao.

A Figura 4 apresenta a diferenca entre os conceitos de estagios de equilibrio e ndo
equilibrio de forma esquematica. A interface, na abordagem de ndo equilibrio, é uma
superficie simples e ndo oferece resisténcia a transferéncia de calor e massa e nem acumula

matéria ou energia.

Figura 4 — Representacao de estagios de equilibrio e ndo equilibrio em processos de separagao
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Fonte: Borhani et al. (2014).

Segundo Liu et al. (2015), a etapa de transferéncia de massa do didxido de carbono
na fase liquida é lenta, sendo, assim, um limitante na modelagem baseada em equilibrio.
Assim, justifica-se o uso de modelagem rate-based para o processo de absorcdo de didxido

de carbono com solugdo aquosa de carbonato de potassio.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

A revisdao bibliografica abrange os principais assuntos apresentados por recentes
pesquisas relacionadas ao processo de absor¢do de didxido de carbono com solucdo de

carbonato de potassio. Sendo assim, estruturou-se este capitulo da seguinte forma:

a) Processo de absorgdo e simulagao;
b) Modelagem termodinamica da absorgao de didxido de carbono;
¢) Modelagem rate-based da absorc¢ao de diéxido de carbono;

d) Aditivagao da solugao de carbonato de potassio.

3.1 PROCESSO DE ABSORCAO DE DIOXIDO DE CARBONO E SIMULACAO

Segundo Thiele et al. (2007), para os processos de absorg¢do/retificacdo, os
simuladores comerciais baseados em modelos de equilibrio quimico, ou ndo equilibrio sem
reagdo quimica, falham em predizer a absorgdo/retificacdo seletiva de compostos como
acido sulfidrico (H,S) e didxido de carbono. A absor¢do de didxido de carbono é seriamente
superestimada pelos modelos de equilibrio quimico devido a lenta taxa de transferéncia de
massa do diéxido de carbono em agua e pela cinética controlada pela reacdo de didxido de
carbono com a solucdo aquosa. Nesse mesmo estudo, usando oito colunas laboratoriais de
absorcao e de retificagdo e com dados industriais, foi desenvolvido e validado um modelo do
processo em software proprietario. Como resultado, o modelo foi usado para otimizacdo de
uma unidade industrial, revelando um potencial de otimizacdo de 30% nos custos

operacionais.

Smith et al. (2014) realizaram um estudo experimental em uma planta piloto
laboratorial com objetivo de avaliar a solubilidade da solugdo de carbonato no processo de
absorcdo de didxido de carbono. Foram avaliadas concentracGes de solucdo entre 20 e 40%
dentro da faixa normal de temperatura e pressao desse tipo de processo. Com base no

estudo, foi possivel desenvolver o projeto do sistema de absor¢do de maneira mais precisa,
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limitando a concentracdo de solucdo abaixo de 40%, evitando, assim, problemas com

precipitacdo de bicarbonato de potassio.

Borhani et al. (2015b) compararam modelos de equilibrio e rate-based (ndo
equilibrio) em simulacdo em Aspen Plus, sendo usados, como referéncia, os dados reais de
uma unidade petroquimica que usa o processo de absorcdo de didxido de carbono com
solucdo de carbonato de potdssio aditivada com dietanolamina. A simulagdo rate-based
apresentou menor desvio em relacdo aos dados reais, tendo um desvio médio de 7,4%

contra 10,7% para a simulagdo em equilibrio.

3.2 MODELAGEM TERMODINAMICA DA ABSORCAO DE DIOXIDO DE CARBONO

Borhani et al. (2015a) fizeram uma extensa revisdo da literatura sobre o uso de
modelos termodinamicos para o processo de absorc¢do de diéxido de carbono. Segundo os
autores, atualmente, varios modelos termodinamicos complexos, como NRTL para
eletrdlitos (ElecNRTL), UNIQUAC estendido e Pitzer modificado, sdo usados para explicar as
nao idealidades da fase liquida de solu¢des contendo eletrdlitos, e diferentes equacdes de

estado sdo empregadas para considerar as ndo idealidades da fase gasosa.

Ainda segundo Borhani et al. (2015a), o modelo ElecNRTL é mais aplicdvel em
comparacdo com os outros modelos, como por exemplo o modelo Pitzer, porque o modelo
NRTL inclui a dependéncia geral com a temperatura dos parametros de interagdo i6nica e é
convenientemente incorporado no software Aspen Plus com o parametro embutido,
facilitando sua implementacdo. Além disso, o modelo NRTL é capaz de estimar as

propriedades de solugbes aquosas com concentracoes de média e alta.

O modelo ElecNRTL é uma extensdo do modelo tradicional NRTL (Non-Random Two-
Liquid) para o calculo dos coeficientes de atividade liquida. Esse modelo foi proposto
originalmente por Chen et al. (1982) para os sistemas eletroliticos aquosos. Usando o
formalismo de Gibbs, Papaiconomou et al. (2002) combinaram uma adapta¢dao do modelo

primitivo restrito da equacdao MSA (do inglés, Mean Spherical Approximation) a equacdo
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Elec-NRTL, a qual é composta por trés termos: o primeiro, G™" leva em conta a interacao
de longo alcance expresso pela equacao Pitzer-Debye-Hiickel desenvolvida por Pitzer (1980);

NRTL

o segundo, G, refere-se a equacdo NRTL, desenvolvida por Renon e Prausnitz (1968),

Bom  refere-se ao termo

para a representacdo das interacdes de curto alcance; e o terceiro, G
de Born (Born, 1920), o qual representa os efeitos de solvatacdo. O entendimento bdsico do
modelo termodindmico é apresentado pelas Equac¢des 15 a 18. Entretanto, para maiores
detalhes, recomenda-se o trabalho de Papaiconomou et al. (2002). A Equagao 15 representa
a energia de Gibbs de excesso do ElecNRTL e as Equagdes 16, 17 e 18 apresentam cada um

dos trés termos.

GEleCNRTL — GPDH + GNRTL + GBorn (15)
GPPH = kp T N M;%° (‘“‘T“”X) In(1 + p I;%%) (16)
GNRTL — RT YN &, %7 1jiGjix) (17)
- L TN Grixk
Born _ e’ 1 1 N Xk ZI% -2
G _RT(ZRBT)(DS DW)(Zk rk)lO (18)

Onde:

e kp: constante de Boltzmann

e T:temperatura absoluta

e N:numero total de particulas

e Mp: peso molecular do solvente

e p:termo relacionado a distancia entre os ions
e [, forgaibnica

e Ay :parametro de Debye-Hiickel

x: fracdo molar da espécie na fase liquida

e T:parametro binario de interacdo entre espécies

G: energia de interagdo entre espécies

R: constante universal dos gases
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e 7:carga elétrica da espécie

e ¢:cargadeum elétron

e Ds : constante dielétrica da mistura de solventes
e Dw: constante dielétrica da dgua

e r:raio de Born da espécie

Esse modelo termodinamico de coeficiente de atividade é aplicavel em diferentes
condicbes: sistemas de eletrdlitos aquosos simples e sistemas de eletrédlitos
multicomponentes em uma ampla faixa de concentracdes e temperaturas. Usando apenas
parametros binarios, a equacdo representa satisfatoriamente as interagOes fisicas de
espécies reais para sistemas eletroliticos infinitamente diluidos (onde é reduzido ao modelo
Debye — Hiickel), sistemas ndo eletroliticos (onde é reduzido ao modelo NRTL) e sais puros

fundidos (Chen et al., 1982).

Outros autores desenvolveram trabalhos com a modelagem termodinamica
ElecNRTL. Segundo o trabalho Kothandaraman (2010), o modelo ElecNRTL é o que melhor
representa sistemas de captura de diéxido de carbono em simulagdes em Aspen Plus, pois
consegue lidar com uma faixa representativa de concentracdo de carbonato em solucdo

aquosa.

Smith et al. (2012) desenvolveram um estudo de validacdo de simulagdo em Aspen
Plus, utilizando o modelo ElecNRTL em comparacdo ao aparato experimental desenvolvido.
Para o processo de absor¢do de didxido de carbono com solugdo de carbonato de potdssio,
obteve-se uma diferenca entre os dados reais de uma unidade de gas de sintese e os
simulados de no maximo 5%. Através desse estudo, foi possivel desenvolver o projeto de um
sistema mais eficiente, operando com temperaturas de gas acima de 120°C, reduzindo assim

os custos energéticos, segundo os autores.

Segundo Esmaeili et al. (2020), ElecNRTL é o modelo mais versatil e adequado para
obtencdo de propriedades eletroliticas de solu¢cdes aquosas que requerem parametros de

componentes puros e interagbes bindrias envolvendo espécies como CO,, H,S e
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hidrocarbonetos. Outra vantagem é os parametros ja estarem disponiveis no banco de

dados do simulador Aspen Plus, facilitando o desenvolvimento da modelagem.

3.3 MODELAGEM RATE-BASED DA ABSORGCAO DE DIOXIDO DE CARBONO

Mumford et al. (2012) realizaram um estudo de modelagem e simula¢cdo em Aspen
Plus do processo de absorcdo de diéxido de carbono de uma unidade termoelétrica que
utiliza uma solucado de carbonato de potdssio. Baseando a simulagdo em uma abordagem de
nao equilibrio (rate-based) e no modelo termodinamico NRTL para eletrélitos (ElecNRTL),

obtiveram uma predicdo dos dados reais de processo com um erro maximo de 5%.

Afkhamipour e Mofarahi (2013) desenvolveram um trabalho de comparacdo entre
simulacBes baseadas em equilibrio e rate-based, ambas validadas com dados industriais de
um sistema de absorgcdo de diéxido de carbono, usando uma solugao organica nitrogenada.
Os resultados mostraram que as predicoes de perfil de temperatura e composicdo da coluna

de absorcao foram mais acuradas para a abordagem rate-based.

Borhani et al. (2014) desenvolveram um trabalho similar ao de Mumford et al. (2012),
realizando uma simulacdo rigorosa e com abordagem rate-based para um sistema de
absorcdo de didxido de carbono com uma solucdo de carbonato. Entretanto, nesse caso,
com aditivos nitrogenados. Como resultado, foram obtidos desvios absolutos médios
inferiores a 1% em comparagdo aos dados experimentais obtidos de uma unidade de

purificacdo de gas natural.

Vazquez et al. (2020) avaliaram as vantagens da modelagem rate-based em
comparacdo ao equilibrio para o processo em escala piloto de destilacdo de uma mistura
etanol e metanol. Mesmo que o processo de destilagdo de etanol e metanol seja diferente
do foco deste trabalho, a andlise comparativa realizada é interessante para o entendimento
de diferencas da modelagem equilibrio e rate-based. Segundo os autores, a abordagem de
nao-equilibrio contempla as taxas de transferéncia de calor e massa, gerando melhores

predicoes das composicdes e perfil de temperatura ao longo da coluna. Como resultado, foi
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obtida uma reducdo de 3,5% no erro de estimativas de composicao em relacdo ao modelo

de equilibrio, como pode ser evidenciado, parcialmente pela Figura 5.

Figura 5 - Comparacgao entre os resultados de composicao por estagio para os modelos rate-based e
equilibrio e dados experimentais
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Fonte: Vazquez et al. (2010).

3.4 ADITIVAGCAO DA SOLUGCAO DE CARBONATO DE POTASSIO

Diversos autores vém realizando trabalhos relativos aos mais variados tipos de
aditivos para o processo de absorcdo de didxido de carbono com solucdo de carbonato de
potassio. A andlise sera focada nos aditivos acido bdrico e pentéxido de vanadio, que sdo os

utilizados na unidade avaliada neste estudo.

3.4.1 Acido Bérico

O acido bdrico é a forma quimica mais comum de insercdo de ions boro como aditivo
nos sistemas de absorcdo de diéxido de carbono com solucdo de carbonato de potassio,
conforme detalhado no capitulo anterior. Guo et at. (2011) estudaram, através de
espectroscopia UV/Visivel e outras técnicas, os mecanismos cinéticos dos ions derivados do

boro no processo de absor¢cdo de didxido de carbono em meio aquoso. Os resultados
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evidenciaram que o ion [B(OH)s]” catalisa a conversdao de diéxido de carbono em HCOs'.

Além disso, neste trabalho foi proposto um mecanismo para essa reacdo, como apresentado
na Figura 6.

Figura 6 - Proposta de Guo et al. (2011) para mecanismo de reacdo entre [B(OH),]” e CO,
W
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Fonte: Guo et al. (2011)

O mecanismo proposto possui uma série de reacGes quimicas, detalhadas pelas
Equacdes 19 a 22, sendo que a Equacdo 22 representa a reacdo global, evidenciando que os

compostos de boro sdo intermediarios quimicos, ndo tomando parte da reacdo global.

B(OH)3 . H,0 ¢ B(OH), + H*

(19)
B(OH)s” + CO,¢> B(OH), CO, (20)
B(OH)4 CO; + H,0 <> B(OH); . H,0 + HCO5 (21)

CO,+ H,0 ¢>HCO; +H' (22)
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Segundo Ahmadi et al. (2008), para as condicdes testadas, com o uso de borato de
potassio (concentracdo 4% molar) o desempenho da remocdo de didxido de carbono foi
aumentado em 40% em comparagdo com a solugao de carbonato de potdssio nao aditivada.
J4 Ghosh et al. (2009) mostraram que o uso de 3% em massa de acido bdrico em solucdo de
carbonato de potassio aumenta em duas vezes a cinética de remogao de didxido de carbono.
Entretanto, Endo et al. (2011) evidenciaram as dificuldades de se obter melhorias na
remocao de didxido de carbono em correntes gasosas, pois experimentos utilizando acido
bdrico entre 3 e 5% (em massa) ndo mostraram aumentos significantes na eficiéncia do
processo. Smith et al. (2012) avaliaram a adicdo de 3% em massa de acido bdrico em solucdo
de carbonato 30% em massa e ndo conseguiram demonstrar ganho mensuravel na
guantidade de didxido de carbono absorvido, sugerindo que a causa provavel seria a

reducdo de pH e a consequente reducdo da taxa da reacgdo principal.

Através de estudo realizado em uma coluna piloto WWC (do inglés wetted wall
column), Thee et al. (2012) evidenciaram o aumento da eficiéncia do processo de absorcdo
aditivado com diferentes concentracdes de acido bodrico (0.2 M, 0.6 M e 1.5 M) a
temperatura de 80°C em 3%, 10% e 29%, respectivamente. Além disso, foi obtida uma série

de dados cinéticos para a reacao.

Adicionalmente, como algumas vantagens do uso do acido bdrico, citam-se a sua
baixa toxidez e sua interacdo praticamente nula com espécies como oxigénio presente na
corrente gasosa efluente do processo de producdo de éxido de eteno, permitindo assim o
uso sinérgico com carbonato de potassio. Segundo Endo et al. (2011), em soluc¢des diluidas,
0 acido borico comporta-se como um acido de Lewis que se ioniza completamente, atuando

como um promotor da remogdo do didxido de carbono da corrente gasosa.

3.4.2 Pentoxido de Vanadio

Nicholas et al. (2014) desenvolveram um estudo experimental com o objetivo de
identificar o mecanismo da interacdo entre o CO, e os ions derivados de vanadio em

solugbes aquosas de carbonato de potassio. Segundo os autores, é bem estabelecido que,
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em solugbes aquosas, o vanadio pode formar uma ampla variedade de ions, de mondémeros
a decameros. Isso se deve a uma complexa interacdo de reacdes de condensacdo entre os
diferentes ions e os respectivos equilibrios dcido-base, como ilustrado na Figura 7. Como as
constantes de reacdo de formacdo para as diferentes espécies sdo semelhantes, a forma
ibnica do vanadio depende fortemente das condi¢cdes da solucdo, do pH, da concentracdo
total de vanddio e da temperatura, todos influenciando a dissociacdo. Segundo o mesmo
estudo, para condicbes de pH acima de 10, como é o caso do processo foco deste trabalho,
ions de menor peso molecular predominam, sendo eles HVO4'2 e HvO,t. A Figura 7
apresenta um diagrama de equilibrio dos ions de vanadio proposto por Nicholas et al.

(2014).

Figura 7 - Diagrama de equilibrio da dissociagdo dos ions de vanadio em meio alcalino
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Fonte: Nicholas et at. (2014).

Em relagdo ao impacto de ions derivados do vanadio no processo de remoc¢do de
diéxido de carbono, Nicholas et at. (2014) concluiram que a adi¢do de pentéxido de vanadio
aumenta a taxa de absor¢do de didxido de carbono, sendo essa melhora comparavel a

proporcionada pela monoetanolamina, um dos aditivos mais comuns para este processo.

Schafer et al. (2012) avaliaram, experimentalmente, a influéncia do uso de pequenas
guantidades de pentéxido de vanadio na solubilidade do diéxido de carbono em solucgdes de

carbonato de potassio. Os resultados revelaram que o pentdxido de vanadio reduz a
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solubilidade do diéxido de carbono, tendo uma influéncia negativa no processo de absor¢ao
de didxido de carbono. Os autores sugerem que esse efeito € minimizado quando o vanadio
é utilizado em conjunto com compostos de boro, o que é tipico na industria. Segundo Hu et
al. (2016), os ions de vanadio tém como funcdo principal ser inibidor de corrosdo no

processo, ndo apresentando impacto relevante na eficiéncia do processo de absorcao.
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4 METODOS

Para representar o sistema de remocdo de didéxido de carbono, o processo foi
modelado no simulador comercial Aspen Plus, versdao 10, com base nos dados de uma
unidade industrial de producdo de 6xido de eteno. Foi definido como volume de controle do
estudo as colunas de absorgao e retificagao de didxido de carbono, além dos equipamentos
auxiliares como a coluna de pré-saturacdo do gas de entrada e a coluna de abatimento de

liquidos do gas de saida.

A seguir, serao detalhadas as etapas do trabalho, bem como os resultados obtidos.
Com o objetivo de facilitar o entendimento da sequéncia légica de estruturacdo da

simulacado, o capitulo serd dividido em:

a) Configuracdo bdsica da simulacdo: componentes, modelo termodinamico e
reacdes quimicas.
b) Configuracdo do fluxograma do processo: dados de equipamentos

¢) Metodologia para obtencdo e uso dos dados de processo

Por motivos de confidencialidade, as informagdes de projeto dos equipamentos,
como dimensdes dos equipamentos, tipos de internos etc. ndo estdo disponibilizadas. Essa
omissao de informacgdes, entretanto, nao prejudica o entendimento do desenvolvimento e a

obtencdo dos resultados deste trabalho.

4.1 CONFIGURACAO BASICA DA SIMULACAO

Neste trabalho, definiu-se a configuracdo bdsica da simulagdo dos itens
desenvolvidos na sec¢do Properties do Aspen Plus, na qual sdo inseridas informacdes sobre
componentes presentes no sistema, modelo termodinamico utilizado e reagdes quimicas

existentes.



4.1.1 Componentes

A Tabela 1 mostra os componentes e ions presentes no sistema.

Tabela 1 — Componentes e ions utilizados na simulagado

Nome Tipo Formula Quimica
Eteno Convencional C,H,
Oxigénio Convencional 0,
Didxido de Carbono Convencional Cco,
Agua Convencional H,O
Nitrogénio Convencional N,
Argbnio Convencional Ar
Metano Convencional CH,4
Carbonato de Potassio Convencional K,CO4
Bicarbonato de Potassio Convencional KHCO;
H;0" Convencional H;0"
K* Convencional K*
OH Convencional OH
HCO5 Convencional HCO5
C05™ Convencional C05™
Acido Bérico Convencional H3BO3
B(OH)4 Convencional B(OH)4
HVO,? Convencional HVO,>
H,VO, Convencional H,VO,
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Moléculas gasosas insolUveis ou com baixa solubilidade seguem o comportamento

expresso pela Lei de Henry, a qual, em linhas gerais, considera que a solubilidade de um gas

dissolvido em um liquido é diretamente proporcional a pressdo parcial do gas acima do

liqguido. Dessa forma, as moléculas gasosas presentes no sistema foram configuradas como

componentes de Henry.

4.1.2 Modelo Termodinamico

Com base na revisdao de

literatura apresentada no capitulo 3, o modelo

termodinamico mais adequado para o processo em estudo é o NRTL para eletrdlitos,

chamado no simulador Aspen Plus de ElecNRTL. No processo, a presenca dos ions na fase



40

liquida torna a interagdo entre as espécies elevada, o que faz com o seu comportamento se
distancie da idealidade. Em relacdo a fase vapor, foi utilizada a equacdo de estado de

Redlich-Kwong para representar o comportamento nao ideal da fase vapor.

Além disso, é necessaria a configuracdo dos componentes eletroliticos como true
component ou apparent component. Configurando como true component, o simulador
apresenta os dados das correntes na forma eletrolitica, j& na abordagem apparent
component os dados sdo apresentados na forma molecular. De acordo com a recomendacado
do simulador Aspen Plus, os eletrélitos foram configurados como true components de modo

a facilitar a convergéncia da simulagao.

4.1.3 Reagdes Quimicas

As reagdes quimicas envolvidas no processo foram detalhadas no capitulo 3, e sao
apresentadas na
Tabela 2. As informacgGes referentes ao tipo de reacdo (dissociacdo, equilibrio e

cinética) também sdo mostradas na Tabela 2.

Tabela 2 — Reacgbes consideradas na simulacao

Ndmero Tipo da reagao Reacgdo
1 Dissociacdo K,CO3 > COs%+2K'
2 Dissociacdo KHCO; = HCO; +K*
3 Dissociac3o KVO; + H,0 = H,VO, +K*
4 Equilibrio 2H,0 & H;0"+OH
5 Equilibrio H,O + HCO; ¢> H;0" + CO;™
6 Equilibrio 2 H,0 + H3BO5 ¢ B(OH), + H;0"
7 Equilibrio H,VO, + CO3™2+ H30" ¢> HVO, + CO, + 2 H,0
8 Cinética CO,+ OH = HCO5
9 Cinética HCO; = CO,+ OH
10 Cinética B(OH), + CO,=> H3BO;+ HCO5
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A Tabela 3 apresenta os parametros para o calculo das constantes de equilibrio das

reacoes.

Tabela 3 — Parametros A, B e C para calculo da constante de equilibrio das reagdes utilizadas na

simulagdo
Reacdo A B C Referéncia
4 132,899 -13445,9 -22,4773 Aspen Plus
5 216,049 -12431,7 -35,4819 Aspen Plus
6 177,6 -10266,5 -28,9 Smith et al. (2012)
7 13,342 3863,57 0 Imle et al. (2013)

As constantes de equilibrio das reacbes 4, 5, 6 e 7 da Tabela 3 sdo calculadas em

funcdo da temperatura por meio da equacdo da constante de equilibrio Equacao (23).
InKeg= A+ Z+CInT (23)

Onde, T é a temperatura dada em Kelvin (K) e A, B e C sdo parametros adimensionais

da constante de equilibrio.

A Tabela 4 apresenta os parametros cinéticos das reagdes.

Tabela 4 - Parametros cinéticos das Reacdes de Cinéticas utilizadas na simulacao

Reacdo K E [J/kmol] Referéncia
8 432x10" 5,547 x 10’ Aspen Plus
9 2,38x10" 1,233x10° Aspen Plus
10 2,20x10 " 6,740 x 10’ Smith et al. (2012)

A taxa de reacdo, r, é calculada em funcdo da temperatura, como pode ser visto na

Equacao 24.

r=k(z) ew[(-3) G-7,)] (24
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Onde:
e k é o parametro pré-exponencial, adimensional
e Té atemperatura, em [K]
e T, é atemperatura de referéncia, em [K]
e né o expoente datemperatura
e Eéaenergia de ativacdo, em [cal-mol™]

e R é aconstante universal dos gases, em [cal-K ™ mol™]

4.2 FLUXOGRAMA DO PROCESSO

Neste trabalho, desenvolveu-se uma simulagdo rigorosa com as colunas modeladas
como RadFrac e baseadas em equacgbes (rate-based). Em linhas gerais, o modelo
matematico utilizado pelo Aspen Plus resolve as equag¢des de balanco material e energia,
transferéncia de massa, transferéncia de calor e equilibrio de fases, para todos os

componentes e estagios. A representacao de um estagio e seus fluxos é mostrada na Figura

8.

Figura 8 - Representacdo do estagio de uma coluna de separagdo na modelagem rate-based
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As Equacodes 25 a 36 representam o balango de massa e energia para cada estdgio, a
Equacdo 37 representa a equacao de equilibrio quimico, as Equacdes 38 até 45 representam
as equacOes para a transferéncia de massa e as Equacoes 46 e 47 representam as equacdes

para a transferéncia de calor do sistema.

Balango material para o bulk liquido Ffx[; + Li_1x;;_1 + N +r5—Lix;; =0  (25)
Balango material para o bulk vapor FVyfi + Viy1yije1 — NY + 1 =Viyi; =0 (26)
Balango material para o filme liquido N} + rifL -N:i=0 (27)
Balango material para o filme vapor Ni‘j + ri?/ - Nl-’j =0 (28)
Balanco de energia para o bulk liquido F/Hf" + L;_{H/, + Q} + q} — L;H} = 0 (29)

Balanco de energia para o bulk vapor FH" + V; . H/\y + Q] —q] —V;H/ =0 (30)

Balanco de energia para o filme liquido g} — g} =0 (31)
Balanco de energia para o filme vapor g} —¢q} =0 (32)
Balanco por componentes Z?zlxl-j —-1=0 (33)
=1y —1=0 (34)
[ 1x -1=0 (35)
ayj—1=0 (36)
Equilibrio de fases na interface vij—Kixl; =0 (37)

Fluxo massico do filme liquido

[T]Cx — ) + 897 (x2;) — [Rf|(N} — N{xg) = 0 (38)
aln(pl
I},Lk,j = (Si,k Xij ok / TP 2 (39)
L __ X P _
Ry ;= 7 5le7”+ Y= 157 szLm; parai= 1,...,n—1 (40)

R%

1 1 _ .
K x--(_ — — T )para1= 1,...,n—1,m #i;i# k (41)
by = Piajkiy;  PjajKin;



Fluxo massico do filme vapor

(5710 =) + R (N = NEy;) = 0

6ln<p}/-

IV =06+ vij—2| 1082

ik,j i,k yU aZij it

Vij n Ymj ;

RV, = =Y 17T v— Pparai=1,...,n-1

Lij = SValkV . m=15V .V

S pjajkin, Pj ajkim,;

RV-=—y--< : - L ) param+i;i=1 n—1;i#k
e = i Tt it e Tl

Fluxo de energia no filme liquido

GfRH(T) ~T) - g + S Nyl = 0

Fluxo de energia no filme vapor

onde:

11,V |4 1 |4 Vvgv _
ajhf (T = T}) — qf + L. NJH =0

F: taxa molar de alimentacdao em [kmol-s™]

V: taxa molar de vapor em [kmol-s™]

L: taxa molar de liquido em [kmol-s™]

N: taxa de transferéncia de massa em [kmol-s™*]
r: taxa de reacdo em [kmol-s™]

x: fracdo molar fase liquida

y: fracdo molar fase vapor

H: entalpia em [J-kmol™]

Q: calor de entrada no estagio em s

g: taxa de transferéncia de calor em s

K: constante de equilibrio quimico

I: matriz de fatores termodinamicos

AgE: forga motriz referente ao potencial elétrico
z: numero de carga elétrica

R: matriz inversa dos coeficientes de transferéncia de massa em [s-kmol™]

6: delta de Kronecker, 1 sei=k, 0 sei # k

(42)
(43)

(44)

(45)

(46)

(47)

44
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¢: coeficiente de fugacidade

e p:densidade molar em [kmol-m™]

e a':areainterfacial para transferéncia de massa em [m?]
e k: coeficiente de transferéncia de massa em [m-s™]

e T:temperatura [K]

e P:pressdo [Pa]

e h: coeficiente de transferéncia de calor em [J-m'Z-K'l-s'l]

onde os subscritos sao:

e i, k, m: componentes

n: ultimo componente

j: estagio

L: liquido

e V:vapor

T: total

e 0s sobrescritos sao:
e F:alimentacdo

f: filme

I: interface

L: liquido

e V:vapor

Entretanto, para obtengao de alguns fatores das equagdes anteriores, como
coeficientes de transferéncia de calor e massa, coeficientes de area interfacial e de holdup
de liquido, é necessario o uso de correlacdes empiricas adicionais. O simulador Aspen Plus

possui em seu banco de dados uma série de correlagdes disponiveis.

Para célculo dos coeficientes de transferéncia de massa (k) e de area interfacial (a’),

foi utilizada as correla¢des desenvolvidas por Bravo et al. (1985), pois sdo as recomendadas
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pelo simulador para colunas de separacdo com internos de recheio estruturado. As Equacdes
48, 49 e 50 sdo usadas para o calculo dos coeficientes de transferéncia de massa por fases e

global. A Equagao 51 é usada para cdlculo da area interfacial para transferéncia de massa.

k =k pa (48)
o
ki =2 n_t: (49)
v DYk 1, 0,8 0333
ki, =0,0338 T’qReV‘ Scyix (50)
a' = a,Ah, (51)

Onde k é o coeficiente de transferéncia de massa em [m-s™], @ é a densidade molar
em [kmol-m™], D é a difusividade em [m-s™], t é o tempo de residéncia em [s], deq € O
diametro equivalente do recheio estruturado em [m], Re é o nimero adimensional de
Reynolds, Sc é o nimero adimensional de Schmidt, a’ é a 4rea interfacial para transferéncia
de massa em [m?], a, € a area especifica do recheio estruturado em [m2m™], A; é a 4rea da
seg¢do transversal da coluna em [m?] e h, é o altura total de recheio estruturado em [m]. Os

simbolos sobrescritos e subscritos se referem aos mesmos ja descritos nesse subcapitulo.

Para obtencdo dos coeficientes de transferéncia de calor (h), foi utilizado o método
de Chilton-Colburn, proposto por Taylor e Krishna (1993), disponivel no simulador, e
representado pelas Equagdes 52 e 53. Esse método utiliza a relacdo chamada analogia de

Chilton-Colburn, representada pela Equacgdo 54.

2/3

- AL
ht = kLpLCFl; (m) (52)
V_ LVEV AV N\
h =kVp'c) (vagBV) (53)

Sty Pr?/3 = StSc?/3 (54)
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Onde h é o coeficiente de transferéncia de calor em [W-m K], k é o coeficiente de
transferéncia de massa médio em [m-s™], C, é o calor especifico molar em [J-kmol™-K™], pé
a densidade molar em [kmol-m™], 1 é a condutividade térmica em [W-m™K], D é a
difusividade em [m-s_z], Sty € o niumero adimensional de Stanton para transferéncia de calor,
St é o numero adimensional de Stanton, Pr é o nimero adimensional de Prandtl, Sc é o
numero adimensional de Schmidt. Os simbolos sobrescritos e subscritos se referem aos

mesmos ja descritos nesse subcapitulo.

A correlacdo de Billet e Schultes (1993) é a utilizada para predizer o holdup de liquido

para colunas de recheio no simulador. A Equagao 55 representa a correlagao.
hL = ht hp A, (55)

Onde hL é o holdup volumétrico de liquido em [m3]; ht é a fragdo de holdup, sendo
esse um numero adimensional dependente da densidade, viscosidade e velocidade de

escoamento do liquido; A; é a area da secdo transversal da coluna em [m?].

Adicionalmente, com o objetivo de facilitar o ajuste do modelo, o simulador Aspen
Plus possui parametros rate-based de sintonia chamados de Tunning Factors. Esses
parametros sdo aplicados diretamente nas equacgbes apresentadas neste subcapitulo, e sdao

multiplicados pelos coeficientes de transferéncia de calor e massa e fator de area interfacial.

Na modelagem desenvolvida ndo houve necessidade de alteracdo dos parametros de
sintonia (Tunning Factors), sendo assim ficaram com valor unitdrio os itens: fator de area
interfacial (interfacial area factor), fator de transferéncia de calor (heat transfer factor),
fator do coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida (liquid mass transfer
coefficient factor), fator do coeficiente de transferéncia de massa na fase vapor (vapor mass
transfer coefficient factor). Essa situacdao deve-se a boa aderéncia dos dados simulados em
relacdo aos dados reais de processo nas etapas de validacdo da modelo, o que sera

apresentado em detalhes no Capitulo 5 deste trabalho.



48

Outra configuragao necessdria para a simulagao rate-based refere-se ao calculo da

resisténcia do filme no liquido e no vapor. As op¢Ges disponiveis no simulador sdo:

e Ignorar filme: sem resisténcia de filme na fase.

e Considerar filme: apresenta resisténcia a difusdo, mas sem presenca de reacdes na
fase.

e Reacdes em filme: apresenta resisténcia a difusdo e com presenca de reacdes na
fase.

e Filme discretizado: apresenta resisténcia a difusdo, com presenca de reacdes na fase
e o filme é discretizado. Para essa opcdo, o numero de discretizacdo deve ser
definido. Assim, as equacoes de balanco de massa e energia e as taxas de reacdo sdo

aplicadas para cada discretizagdo definida.

A definicdo dos parametros de resisténcia do filme foi baseada no trabalho de

Mumford et al. (2011). Assim, a simulacdo foi configurada da seguinte forma:

e Fase liquida

O Resisténcia do filme: filme discreto, dessa forma considera-se que as reagdes
guimicas ocorrem na fase liquida.

0 Numero de pontos de discretizacdo: 5, ou seja, considera-se a fase liquida
dividida em 5 partes sequenciais, viabilizando uma maior quantidade de
pontos de realizacdo das equacdes de balancos sem grande
comprometimento da carga computacional que um nimero de maior ordem
de grandeza geraria.

e Fasevapor

O Resisténcia do filme: considerar filme com resisténcia a difusdo, porém
considera-se um meio sem reacdes, considerando que toda a reacdo quimica

ocorre na fase liquida.

A Tabela 5 apresenta o resumo dos parametros gerais dos principais equipamentos

do processo simulado. As colunas foram nomeadas como coluna de pré-saturagao, coluna de
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absorgdo, coluna de retificagao e coluna de abatimento de liquido. Todas foram modeladas

como tipo RadFrac e possuem alimentagdo de liquido no topo e de gas ou vapor no fundo.

O sistema de remocdo de didéxido de carbono da unidade em estudo, conforme
explicado no capitulo 2, ndo recebe a totalidade do gas circulante na reacdo de producdo de
Oxido de eteno, mas sim, aproximadamente, 25% da vazdao madssica total. Dessa forma, foi
configurado, na simulacdo, um bloco divisor de fluxo para o ajuste da vazdo de gas
alimentado no sistema de remocdo de diéxido de carbono. Além desse, foi incluido outro
bloco de separacdo para representar a purga do sistema de agua de pré-

saturagdo/abatimento que circula entre as colunas de mesmo nome.

Tabela 5 — Informacd@es bdsicas dos equipamentos principais da simulagdo

Pré-saturacao Absorcdo Retificacdo Abatimento
N° de estagios 5 20 11 5
Internos recheio randémico recheio estruturado recheio estruturado pratos
Condensador Nao nao nao nao
Refervedor Nao nao kettle nao
Pressao de
operagao 20-22 20-22 1,2-1,5 20-22
(kgf/cm?)
Temperatura 60— 80 100 - 110 105 - 120 40-80

de operacdo (°C)

Um bloco de mistura foi configurado para agrupar a corrente gasosa de retorno do
sistema de remocdo de didxido de carbono com a corrente principal de circulacdo do
sistema reacional da unidade. Nesse mesmo bloco, foi incluida uma corrente de alimentacao
para representar a reposicdo de gases consumidos na reacdo principal, sendo eles eteno,
oxigénio e metano. Dessa forma, é viavel a comparacdo entre os dados reais e os valores
simulados para a composicdo dessa corrente. Neste ponto do processo real, existe um
analisador de composicdo gasosa online, sendo essa a referéncia para a simulacdo da

composicao do gas purificado, ou seja, a jusante da remogdo do diéxido de carbono.
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Duas bombas foram incluidas na simulagdo de maneira simplificada, apenas
realizando o incremento de pressdo para a corrente de fundo da coluna de retificacdo e para
a corrente de fundo da coluna de abatimento, respectivamente. Dois trocadores de calor
foram configurados de maneira simplificada, para simular a reducdo de temperatura da
corrente de fundo da coluna de retificacdo e da corrente de fundo da coluna de pré-

saturagao, respectivamente.

Existe ainda no sistema, um vaso de separacdo que é alimentado pela corrente de
fundo da coluna de absor¢dao e que, por reducdao de pressdao, separa 0s componentes
gasosos absorvidos fisicamente na coluna de absorc¢do. A corrente gasosa retorna para o gas
de reciclo principal da reacdo de éxido (em um ponto fora do escopo deste trabalho), e a
corrente liquida alimenta a coluna de retificacdo. Os valores de temperatura e pressao do

vaso foram obtidos dos dados reais da unidade industrial para cada caso simulado.

A Figura 9 mostra o diagrama do processo desenvolvido em Aspen Plus. Foram
inseridas cores nas correntes para facilitar o entendimento e visualizacdo do processo. As
linhas de cor azul representam correntes de adgua, as de cor verde referem-se as correntes
de gas de reciclo, e as de cor marrom representam as correntes de solucdo de carbonato de

potassio.

Figura 9 - Diagrama de processo representado no simulador

REP-GAS
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4.3 OBTENGAO DOS DADOS DE PROCESSO

Para aquisicdo dos dados da unidade industrial em estudo, foi utilizado o software
gerenciador de dados de processo, PIMS, em uso na planta. Os dados foram previamente
selecionados, buscando periodos de maior estabilidade da unidade. Dessa forma, foram
selecionados trés conjuntos de dados de processo, sendo um utilizado para configuragao
inicial da simulacao base e dois adicionais utilizados para validagdao da mesma. Os dados
foram selecionados de forma a abranger diferentes faixas de operacao, porém o sistema de
remocgao de diéxido de carbono é um sistema auxiliar na unidade de producao de éxido de
eteno e, consequentemente, nao apresenta grandes variagdes de vazdes de alimentagao. A
Tabela 6 apresenta uma comparacdo relativa dos dados utilizados para a validagdo em

relacdo ao caso base, evidenciando a faixa de variacdao dos dados de processo utilizados.

Tabela 6 — Comparagdo das condi¢Oes de processo simuladas

Varidvel de processo Caso base Validagdo 1 Validagdo 2
Vazao de gas para sistema de remoc¢do de didxido 100% 84.5% 95,8%
de carbono

Vazao de solugdo de carbonato 100% 105,5% 94,7%
Vazdo de vapor vivo (retificagdo) 100% 175% 100%
Vazdo de vapor para o refervedor (retificacdo) 100% 62,7% 59,7%
Teor de didxido de carbono na corrente de 100% 140% 118%

alimentacao

Cada conjunto de dados foi coletado com pontos a cada 5 minutos durante um
periodo de 2 horas de operagdao com carga mais constante possivel e utilizou-se a média dos
valores de cada variavel. O periodo escolhido de duas horas é relativamente curto, porém
optou-se por essa estratégia para minimizar influéncias externas, tais como diferencas de
temperatura entre o dia e a noite que causam variagdes na temperatura da dgua de
resfriamento e na seletividade da reacdo de 6xido de eteno, acarretando maior geracao de
diéxido de carbono e impactando na carga recebida pelo sistema de remocdo de diéxido de

carbono.
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Na Tabela 7, é apresentada a lista das principais varidveis coletadas. As varidveis de
entrada sdo as informacoes fornecidas para a simulagdo e as varidveis de saida sdo os

resultados obtidos.

Tabela 7 - Lista das principais variaveis de processo da simulacao

Varidveis de processo Tipo
Vazdo de gas para o sistema de remocgao de CO, entrada
Vazao de gas de reciclo total entrada
Temperatura do gas de entrada entrada
Pressdo de topo das colunas entrada
Vazao de solucdo de carbonato de potdassio entrada
Vazao de circulacdo de agua entrada
Vazao de vapor para o refervedor saida
Vazao de vapor vivo para a coluna de retificacdo entrada
Vazdo de reposicdo de gas para a reagdo entrada
Composicdo do gds de entrada entrada
Vazdo de gas de saida do sistema de remocdo saida
Temperatura de topo das colunas saida
Temperatura de fundo das colunas saida
Temperatura da alimentag¢do da coluna de retificacao saida
Temperatura de fundo da coluna de retificacao saida
Vazdo de topo da coluna de retificacdo saida
Composicao do gas de saida saida

Além dessas, uma variavel de entrada relevante para a simulacdo é a composicdo da
solucdo de carbonato de potdssio circulante no sistema. Essa informacdo foi obtida a partir
de resultados analiticos da unidade para cada caso simulado, sendo a concentracdo massica
tipica: 70-80% agua, 10-20% carbonato de potassio, 5-15% bicarbonato de potassio, e acido

bdrico e pentdxido de vanadio com teores entre 2 e 3%.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo, os tépicos sdo divididos em quatro partes, abrangendo todas as
analises realizadas. A primeira parte aborda a obten¢do do caso base da simulacdo em Aspen
Plus. A segunda parte apresenta a validacdo da simulagdo para outras duas condi¢Oes de
operacdo. Na sequéncia é apresentada uma andlise de sensibilidade do sistema, em que
foram simuladas diferentes condi¢Ges de operagao para obtengdao de um menor consumo de
vapor. O quarto item refere-se as avalia¢Oes relativas ao uso de aditivos quimicos da solucdo
de carbonato de potassio no processo de remoc¢ao de diéxido de carbono, acido bérico e

pentéxido de vanadio.

5.1 SIMULAGAO DO PROCESSO — CASE BASE

O caso base foi desenvolvido com dados de operacao tipica da unidade de dxido de
eteno, focando no sistema de remocdo de didxido de carbono. Nesse, a carga é relativa a
vazao de alimentacdo de gas para o sistema de remocdo de didxido de carbono. Entretanto,
sabe-se que o teor de diéxido de carbono nessa corrente tem grande influéncia na operacao,
afetando também a carga efetiva do sistema. Além disso, a solucdo de carbonato de potassio
circulante tem forte influéncia na eficiéncia do sistema, sendo fatores criticos tanto a vazio
de solucdo de carbonato potassio quanto sua composicdo. A Tabela 8 mostra a especificacdo
das principais correntes de entrada da simulacdo para esse caso, bem como o resultado das

principais varidveis de saida.
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Tabela 8 - Condicdes de processo das principais correntes na simulagdo do caso base

Corrente 1 Corrente 2 Corrente 3 Corrente 4
Vazdo massica (kg/h) 75500 319369 6532 71182
Fracdo massica
Eteno 0,356 - 0,004 0,375
Oxigénio 0,048 - 0,000 0,051
Dioxido de Carbono 0,050 - 0,493 0,005
Agua 0,011 0,585 0,503 0,002
Nitrogénio 0,110 - 0,000 0,116
Argbnio 0,051 - 0,000 0,054
Metano 0,375 - 0,001 0,397
K* - 0,175 - -
HCO3 - 0,171 - -
Co;” - 0,033 - -
B(OH)s - 0,015 - _
HVO,? - 0,022 - -

Sendo:

Corrente 1: Vazao de entrada de gds no sistema de remocgao de CO,

Corrente 2: Vazdo de entrada de solucdo de carbonato para coluna de absor¢ao

Corrente 3: Vazdo de saida de gas da coluna de retificacdo

Corrente 4: Vazdo de saida de gas no sistema de remocdo de CO,

Na Tabela 9, sdo apresentados os desvios entre os dados reais e os valores simulados,
obtidos na elaborag¢dao da simulagdao do caso base. Para essa etapa, como foi abordado
previamente, no item 4.3, foram utilizados dados de uma condicdo de operacdo com carga
tipica da unidade de 6xido de eteno, e, consequentemente, condig¢des tipicas também para o

sistema de remocdo de didxido de carbono.
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Tabela 9 - Desvios apresentados pela simulagdao do caso base em relagao aos dados reais de operagao
para as principais variaveis de processo

. , . ~ Desvio simulado
Variavel de saida da simulagdo

x real

Vazdo de gas de saida do sistema de diéxido de carbono (t/h) -0,28%
Temperatura de topo coluna de abatimento (°C) -1,30%
Temperatura de topo da coluna de pré-saturagao (°C) 4,60%
Temperatura de fundo da coluna de absorcdo (°C) 2,17%
Temperatura de topo da coluna de absorgao (°C) -0,74%
Vazdo de solugdo de carbonato (t/h) -0,84%
Temperatura de topo da coluna de retificacdo (°C) 0,10%
Temperatura de fundo da coluna de retificagdo (°C) -0,11%
Vazdo topo da coluna de retificagdo (kg/h) -1,04%
Concentragdo no gas de retorno (% molar)

Eteno -2,09%

Oxigénio -4,18%

Dioxido de carbono -1,59%

Nitrogénio -0,45%

Metano -0,97%

Os desvios foram calculados de acordo com a Equagao 56.
Desvio = Dado simulado—Dado real x 100 (56)

Dado real

Como visto na Tabela 9, os resultados obtidos pela simulagdao em relagao aos dados
reais apresentam um desvio baixo, inferior a 5%. Mesmo sendo a simulacdo de um caso
base, a ocorréncia de desvios dessa ordem de grandeza é esperada, pois existem diversos

fatores que sdo fontes de diferencas, como:

e incerteza normal de dados industriais;
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e |ocalizacdo real dos instrumentos de medi¢cdo, ndo necessariamente igual no
processo e na simulagdo;

e complexidade da simulacdo com reciclos, o que dificulta os ajustes pontuais, fazendo
com que um ajuste melhore a aderéncia de um dado, mas prejudique outros;

e desvios dos modelos termodinamicos na representagao dos fen6menos reais.

De maneira geral, um fator importante na validacdo de dados reais é a falta de
precisdo e/ou calibracdo de alguns instrumentos ndo criticos. Por exemplo, instrumentos
como os medidores de pressao de colunas de separagdo exercem uma influéncia muito forte
em resultados de temperatura e composicdo das correntes do sistema. Dessa forma, em
uma coluna, como a de absor¢ao que opera em condi¢des relativamente altas de pressao, na
ordem de 20 bar, desvios de 5% na medicdo de pressao podem gerar um impacto de entre 3

e 5 K no perfil de temperatura obtido na simulacgao.

Outro fator que pode contribuir para as incertezas dos dados reais, e
consequentemente, para os desvios obtidos na simulacdo, é a caracteristica da corrente
liquida dos processos de absor¢cdo e remocdo de dioxido de carbono. O uso de solugdo
aquosa de carbonato de potassio nestas condi¢des, concentracdo de sais acima de 30% em
massa e temperatura em torno de 100°C, é bastante critico para o processo e para o
sistema, no que diz respeito a erosdo dos materiais. Assim, criam-se dificuldades na
manutencdao de instrumentos e equipamentos, como em instrumentos de medicdo e
valvulas de controle, gerando maiores dificuldades na garantia da qualidade das medicdes e

do controle do processo, afetando, consequentemente, a qualidade dos dados obtidos.

Em relacdo aos dados de composicdo, um fator que pode gerar desvios é a frequéncia
da rotina laboratorial de analise da composigao da solugao de carbonato de potassio, a qual
é realizada apenas uma vez por semana na unidade em estudo, o que traz um grau maior de
incerteza nos dados utilizados na simulacdo. Com objetivo de minimizar esse efeito, foram
utilizados dados de periodos menores e de maior estabilidade nas analises de composi¢do da
solucdo de carbonato de potdssio. Embora essa composicdo seja relativamente estavel, pois

o sistema é constituido de um ciclo fechado para a solu¢cdo de carbonato, existem perdas
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normais no processo, principalmente por arraste de vapor e variagdes no equilibrio entre os
fons carbonato e bicarbonato de potdssio. Dessa forma, variagdes na composi¢do da solucdo
tem um impacto na absor¢ao e remogao dos gases na solugdo, afetando a composigao final

do gas de interesse, o que pode explicar parte das diferencas obtidas na composicdo do gas.

5.2 VALIDAGAO DA SIMULAGAO

A simulacdo realizada para o caso base, mostrada no subcapitulo anterior, foi
avaliada com outros dois conjuntos de dados de processo, com vistas a sua validacdo. Nessa
etapa, foram utilizados dados de cargas diferentes do caso base. A Tabela 10 e a

Tabela 11 mostram as especificacdes das principais correntes de entrada da

simulagdo para esses casos, bem como os resultados das principais varidveis de saida.

Tabela 10 — Condig¢Ges de processo das principais correntes na simula¢do do caso 2

Corrente 1 Corrente 2 Corrente 3 Corrente 4
Vazdo massica (kg/h) 66000 338770 6370 59759
Fracdo massica
Eteno 0,358 - 0,003 0,392
Oxigénio 0,057 - 0,000 0,063
Didxido de Carbono 0,066 - 0,484 0,006
Agua 0,032 0,585 0,512 0,003
Nitrogénio 0,072 - 0,000 0,079
Argobnio 0,048 - 0,000 0,052
Metano 0,367 - 0,001 0,404
K* - 0,175 - )
HCOs - 0,171 - -
C05* - 0,033 - -
B(OH), - 0,015 - -

HVO,? - 0,022 - -




Sendo:

e Corrente 1: Vazdo de entrada de gés no sistema de remogdo de CO,
e Corrente 2: Vazdo de entrada de solucdo de carbonato para coluna de absor¢ao
e Corrente 3: Vazdo de saida de gds da coluna de retificacdo

e Corrente 4: Vazado de saida de gds no sistema de remogdo de CO,

Tabela 11 — Condig¢Oes de processo das principais correntes na simulagdo do caso 3

Corrente 1 Corrente 2 Corrente 3 Corrente 4
Vazdo massica (kg/h) 74000 312623 6102 69221
Fracdo mdssica
Eteno 0,355 - 0,030 0,377
Oxigénio 0,027 - 0,000 0,029
Dioxido de Carbono 0,057 - 0,597 0,006
Agua 0,011 0,585 0,359 0,002
Nitrogénio 0,121 - 0,001 0,130
Argodnio 0,058 - 0,000 0,062
Metano 0,370 - 0,013 0,395
K* - 0,175 - -
HCOs - 0,171 - -
Co5* - 0,033 . ]
B(OH)4 - 0,015 - -
HVO,? - 0,022 - .

Sendo:

Corrente 1: Vazdo de entrada de gas no sistema de remocdo de CO,

Corrente 2: Vazao de entrada de solugao de carbonato para coluna de absorgao

Corrente 3: Vazao de saida de gas da coluna de retificagao

Corrente 4: Vazao de saida de gas no sistema de remogao de CO,
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A Tabela 12 apresenta os desvios obtidos para os principais parametros do processo

nos casos avaliados.

Tabela 12 - Desvios entre valores simulados e dados reais para os casos de validacdo

Desvios (simulado x real)

Variaveis de saida

Caso 2 Caso 3
Vazdo de gds de saida do sistema de CO, (t/h) -0,32% 0,53%
Temperatura de topo da coluna de abatimento (°C) 1,63% 0,80%
Temperatura de topo da coluna de pré-saturagao (°C) 2,95% 5,02%
Temperatura de fundo da coluna de absorgao (°C) -2,72% 0,09%
Temperatura de topo da coluna de absorgao (°C) 0,02% -1,45%
Vazdo de solucdo de carbonato (t/h) -0,20% 0,14%
Temperatura de topo da coluna de retificacdo (°C) 2,09% -1,39%
Temperatura de fundo da coluna de retificagdo (°C) 1,85% 3,27%
Vazdo de topo da coluna de retificagdo (kg/h) 1,06% -4,31%
Concentragdo no gas de retorno (% molar)
Eteno -2,27% -1,96%
Oxigénio -4,06% -3,96%
Didxido de carbono -2,11% -2,94%
Nitrogénio -1,52% -0,18%
Metano -1,33% -1,13%

Como podem ser observados, os dados, de maneira geral, tiveram desvios baixos,
inferiores a 5%. Os resultados obtidos para a composicao do gas de retorno para reacao de
Oxido, apds remocao de parte do diéxido de carbono, mostram certo padrao de desvio,
sendo sempre negativo, o que pode representar algum problema de calibracdao do
instrumento analisador de composi¢cdo ou ainda no medidor de vazdo geral do sistema de
gas de reciclo. Observa-se também um maior desvio para a temperatura de topo da coluna

de pré-saturacdo, com padrdo similar ao obtido para o caso base, reforcando a ideia de que
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desvios na calibragao do instrumento de medigao da pressdao de topo da coluna de absorgao

podem gerar tais diferencas.

E possivel afirmar, ainda, que os resultados obtidos apresentam boa coeréncia entre
si e em relacdo aos dados reais, mostrando assim a confiabilidade da simulacdo gerada.
Dessa forma, pode-se afirmar que a simulagao representa de forma satisfatéria a unidade de
remocdao de didéxido de carbono, estando apta a ser utilizada para outras andlises

exploratdrias do processo.

5.3 ANALISE DE SENSIBILIDADE: REDUGCAO DO CONSUMO DE ENERGIA

Com objetivo de reduzir o consumo de vapor total no sistema e, consequentemente,
a energia, um conjunto de testes foi realizado no simulador para diferentes condi¢Oes
operacionais do sistema de remocao de didxido de carbono. Na analise, foram exploradas as
principais variaveis de processo que influenciam o consumo de energia total no sistema e a

eficiéncia da remocao de didxido de carbono, sendo elas:

e Vazdo de gas para o sistema de remogao de didxido de carbono

e Vazdo de solucdo de carbonato de potdssio circulante

Para viabilizar uma comparagdo equivalente entre os diferentes casos, foi
considerado como premissa bdsica manter a concentragdo molar de diéxido de carbono na
vazao de gas de retorno para reacao de oxido de eteno constante (dentro de uma pequena
faixa de variacdo) com o ajuste da vazdo de vapor vivo. Esse é o modo de atuacdo
empregado na operacao desse processo industrial, sendo o vapor vivo a varidvel de “ajuste
fino” do sistema para controle do teor de diéxido de carbono. Importante ressaltar que a
variacdo da vazao de solucgdo circulante ndo afeta significativamente o consumo da solucao,

pois a mesma circula em um ciclo fechado, com baixa incidéncia de perdas.

A Tabela 13 apresenta as dezesseis condicGes de processo testadas na analise de
sensibilidade. Como caso de referéncia para a analise, foi utilizada a simulacdo com o

conjunto de dados do caso 2 (Tabela 10) utilizado na validacdo (vazdes de correntes
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secunddrias, composi¢oes, temperaturas etc.). Dessa forma, foram variadas as condi¢Oes de
entrada de vazdo de gas e vazdo de solucdo de carbonato conforme explicitado pela Tabela

13.

Tabela 13 — Principais condi¢Oes das varidveis avaliadas na analise de sensibilidade do sistema de
remocao de didxido de carbono

Vazdo Sol. Vazdo de Vapor Vapor Vapor Teor de
Teste  Carbonato Gas refervedor vivo total COo,

(t/h) (t/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)  (%molar)
1 300 60 4516 7000 11516 2,04%
2 300 65 4965 5000 9965 2,01%
3 300 70 5718 500 6218 1,98%
4 300 75 5798 100 5898 1,95%
5 320 60 4082 9000 13082 2,06%
6 320 65 4543 6800 11343 2,04%
7 320 70 5722 4520 10242 2,01%
8 320 75 6122 500 6622 2,00%
9 340 60 8879 11500 20379 2,07%
10 340 65 9649 9500 19149 2,04%
11 340 70 11123 5000 16123 2,01%
12 340 75 12098 1500 13598 1,96%
13 280 60 5027 5000 10027 2,04%
14 280 65 5514 1000 6514 2,01%
15 280 70 5683 0 5683 1,98%
16 280 75 5805 0 5805 1,94%

Com base nos testes realizados na simulacdo do conjunto de dados 2, mostrados na
Tabela 13, comparando o teste 7, de condicdes de operacdo similares as tipicas do sistema
(320 t/h de vazdo de solucdo de carbonato e 70 t/h de vazdo de gas), com o teste 15, de
menor consumo de vapor total, observa-se uma reducdao de consumo de vapor de 4559
kg/h. Adicionalmente, observando a Tabela 13, para os testes de igual vazdo de solugdo de
carbonato de potassio circulante, verifica-se a ocorréncia de dois eventos relacionados ao

aumento da vazao de gds para o sistema de remocgao de didxido de carbono:
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1. Aumento do consumo de vapor no refervedor: o aumento da vazdo de gds
proporciona uma maior remoc¢do de calor da solugdo circulante na coluna de
absorcdo, fazendo com que essa perda de calor tenha que ser compensada pelo
vapor do refervedor. Além disso, o efeito redutor de temperatura favorece a
absorgao de didxido de carbono na coluna de absorgdo, pois temperaturas mais
baixas favorecem a reagao de absorcao.

2. Reducdo do consumo de vapor vivo: o aumento da vazdo de gds proporciona um
maior aproveitamento do sistema de remocdo de didxido de carbono, ou seja,
maior uso de sua capacidade, reduzindo, assim, o teor de diéxido de carbono no
gds de retorno da reacdo e viabilizando uma redugao significativa no consumo de

vapor vivo no sistema.

Observando ainda a Tabela 13, para os testes de igual vazao de gas, verifica-se que o
aumento da vazdo de solucdo de carbonato de potdssio circulante causa um incremento na
demanda total de vapor para o sistema de modo a manter o teor de diéxido de carbono
resultante. Isso se deve ao aumento da perda de calor da solucdo de carbonato de potassio
com o aumento de sua vazdao, demandando uma maior quantidade de energia para
manutenc¢do de sua temperatura. Esse efeito evidencia um excesso na vazao de solucdo de
carbonato de potdssio circulante, pois o incremento de vazdo ndo se converte em maior

absorcdo de diéxido de carbono.

A Figura 10 apresenta os resultados da analise realizada, onde é mostrada a relacdo
entre vazao total de vapor utilizada, vazdo de gas e vazdo de solucdo de carbonato de
potdssio circulante. Cada ponto representa um teste simulado e cada curva representa um

conjunto de testes com a mesma vazao de solugao de carbonato de potassio.

Observando o grafico da Figura 10, percebe-se a tendéncia de ponto de minimo na
regido de 75 t/h de vazdo de gas e de 300 t/h de vazdo de solucdo de carbonato de potassio.
Para os casos de maior vazao de gas, percebe-se um menor impacto da vazao de solucdo de
carbonato para a reducdo do consumo de vapor no sistema. Maiores valores de vazao de gas

para o sistema ndo sdo vidveis devido as limitacGes de perda de pressdao, com consequente
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impacto para o compressor da unidade, e a limitacdes do sistema de abatimento de liquidos

da corrente gasosa de saida do sistema.

Figura 10 - Variacdo do consumo de vapor total versus vazao de gas para diferentes vazdes de
solucdo de carbonato de potassio
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5.4 AVALIAGAO DA INFLUENCIA DOS ADITIVOS

Com objetivo de avaliar o impacto do uso dos aditivos quimicos utilizados no
processo industrial, foram realizados testes, no simulador, variando separadamente as
concentragdes do acido bdrico e do pentéxido de vanadio. A influéncia da concentragao de

cada aditivo na eficiéncia do processo é apresentada nas se¢des que seguem.

5.4.1 Acido Bérico

Com o objetivo de avaliar a influéncia da concentragdao do aditivo acido bdrico na
solucdo de carbonato de potassio, foram realizados dois conjuntos de experimentos, via
simulagdo. No primeiro, foi utilizada a simulagdo com o caso base (Tabela 8), variando a
guantidade de acido bdrico na solugcdo de carbonato de potassio, e mantendo os demais

pardmetros constantes. O caso base foi utilizado porque é um caso intermediario em relagdo
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ao consumo de vapor no sistema, o que possibilita maior sensibilidade de resposta das
varidveis de processo em relacdo a variacdo da concentragao de aditivos. Utilizar com vazoes

de vapor muito baixas limitariam a analise.

No segundo conjunto de experimentos, foi utilizada a simulacdo com o caso de
menor consumo de vapor da andlise de sensibilidade (teste 15 da Tabela 13, na sec¢do 5.3),
visando a obtencdo de um ponto 6timo do sistema considerando a anadlise anterior e a

variagao do uso de acido borico.

5.4.1.1 Andlise com os pardametros de processo constantes

Na primeira andlise, o caso base (320 t/h de vazdo de solucdo de carbonato, 71 t/h de
vazdo de gas e 1,5%p acido bdrico na solugdo) detalhado na Tabela 8 da se¢do 5.1, foi
empregado para avaliar o impacto da variacdo da concentracdo de acido bdrico na solucdo
de carbonato de potassio. Foram utilizadas concentracdes massicas entre 0 e 2,8% de acido
bdrico na solucdo de carbonato de potassio e foram mantidas constantes as demais variaveis
de processo. A Figura 11 mostra a relacdo entre a concentracdo massica de acido bérico na
solucdo de carbonato de potdssio e a concentracdo molar de didxido de carbono na corrente

objetivo, referente a corrente de entrada do reator de 6xido de eteno.

Figura 11 - Variacdo da concentragdo molar de didxido de carbono na corrente gasosa de entrada do
reator com o aumento da concentracdo massica de acido bérico na solugdo de carbonato
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Como visto na Figura 11, para concentragdes massicas de acido boérico abaixo de 1%
na solucdo de carbonato de potassio, a concentracdo de didéxido de carbono aumenta de
forma acelerada. Para concentracdes mais elevadas desse aditivo, ocorre uma tendéncia de
estabilizacdo lenta com o aumento da concentracdo. Isso se deve a reducdo da concentragdo
de didxido de carbono na corrente gasosa a ser tratada, reduzindo assim a for¢a motriz do

processo de absorgao, o que é evidenciado na Figura 12.

Figura 12 - Variagdo da concentra¢do molar de didxido de carbono na corrente gasosa da saida do
sistema de remocdo de diéxido de carbono com o aumento da concentragcdo mdssica de acido bérico
na solugdo de carbonato de potassio
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A Figura 12 mostra a concentracdo de didéxido de carbono na corrente de topo da
coluna de abatimento, ou seja, na saida do sistema de remocdo de didxido de carbono. Para
as condic¢Oes de processo simuladas, o aumento da concentracao de acido bdrico acima de
2% causa pequeno impacto na remogdo do didéxido de carbono do sistema, devido a sua

baixa concentracdo e, consequentemente, menor é a for¢ca motriz da reacdo global.
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5.4.1.2 Analise com teor de diéxido de carbono constante na entrada do reator

Utilizando novamente o caso base, apresentada na Tabela 8 da se¢do 5.1, uma
analise complementar foi realizada com o objetivo de quantificar o impacto do aumento da
concentracdo do acido bdérico na demanda de vapor, mantendo a concentracdo de didxido
de carbono no valor objetivo de 2,02% molar, na entrada do reator de oxido de eteno.
Assim, para a construcdo da analise, foram feitos ajustes de vazao de vapor vivo alimentado

na coluna de retificacdo até a obtencao do valor objetivo citado.

A Figura 13 mostra que o uso do aditivo na concentragdo mdssica de 1,5%, no caso
base, gera uma reducdo de cerca de 2000 kg/h na demanda de vapor do sistema em

comparacdo ao caso sem a presenca de acido bérico na solucdo de carbonato de potassio.

Figura 13 - Varia¢do do consumo de vapor total no sistema com o aumento da concentra¢cdo massica
de acido bdrico na solucdo de carbonato de potassio para o caso base
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O mesmo teste foi realizado para o caso de menor consumo de vapor na analise de
sensibilidade, teste 15 da Tabela 13. A Figura 14 evidencia comportamento similar ao obtido
na anadlise anterior em relacdo a reducdo no consumo de vapor. Dessa forma, fica clara a
influéncia positiva do uso de acido bdrico como aditivo para o processo de remogdo de

didxido de carbono.
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Figura 14 - Varia¢do do consumo de vapor total no sistema com o aumento da concentra¢cdo massica
de 4cido bdrico na solugdo de carbonato de potdssio
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ConcentragcGes mais elevadas de acido bodrico na solucdo de carbonato ndo foram
avaliadas porque ndo sdo concentra¢des utilizadas na unidade em estudo. Devido a
solubilidade da solucdo de carbonato de potassio aditivada, a limitacdo da faixa de operacao
de concentracdo visa minimizar o risco de cristalizacdo da solugcdo nos internos dos

equipamentos, principalmente na coluna de absorcao.

5.4.2 Pentoxido de Vanadio

Com o objetivo de avaliar a influéncia da concentracdo do aditivo pentdxido de
vanadio na solucdo de carbonato de potdssio, foram realizados testes no simulador para o
sistema de remoc¢do de didxido de carbono com diferentes concentragdes desse aditivo.
Para a anadlise, foi utilizada a simulacdo com o caso base (Tabela 8), variando a quantidade
de pentdxido de vanadio na solucdo de carbonato de potdssio, e mantendo os demais
parametros constantes. O caso base foi utilizado porque é um caso intermediario em relacdo
ao consumo de vapor no sistema, o que possibilita maior sensibilidade de resposta das

varidveis de processo em relacdo a variacdo da concentracao de aditivos.

A Figura 15 mostra que variagao do teor de pentéxido de vandadio nao exerce

influéncia direta no processo de remoc¢do de didéxido de carbono. Essa observacdo foi
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descrita em trabalhos anteriores, como apresentados no capitulo de revisao de bibliografica.
Isso pode ser explicado pelo fato de o equilibrio quimico da reacdo ser desfavoravel ao

consumo do diéxido de carbono presente no meio.

Figura 15 - Varia¢do da concentracao molar de didxido de carbono na corrente gasosa da saida do
sistema de remocdo de diéxido de carbono com o aumento da concentragdao mdssica de pentdxido
de vandadio na solugdo de carbonato de potdssio
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Conforme abordado anteriormente nos capitulos 3 e 4, o uso do pentdxido de
vanadio como aditivo da solucdo de carbonato de potassio tem um impacto pequeno na
eficiéncia da remocdo de didxido de carbono. Entretanto, o uso do pentdxido de vanadio no
meio apresenta um impacto relevante e positivo na reducdo da corrosdo no sistema,

justificando assim o seu uso.

5.5 RESULTADOS CONSOLIDADOS

Com base na analise dos testes realizados, observa-se um potencial de reducdo de
consumo de energia no sistema em questdo. Os itens listados a seguir apresentaram um

resumo dos resultados principais.
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Reducdo da vazdo de solucdo de carbonato circulante, dentro da faixa avaliada,
reduz o consumo de energia do sistema.

Aumento da vazdo de gas para sistema de remocdo de didxido de carbono,
dentro da faixa avaliada, reduz o consumo de energia do sistema.

Aumento da concentracdo de acido bérico na solucdo de carbonato de potassio,
dentro da faixa avaliada, reduz o consumo de energia do sistema.

Aumento da concentracdo de pentédxido de vanddio na solugdo de carbonato de
potassio, dentro da faixa avaliada, ndo impacta no consumo de energia do

sistema.
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6 REDUGCAO DO IMPACTO AMBIENTAL

A redugdo do impacto ambiental causado pela emissao de diéxido de carbono para a
atmosfera pode ser oriunda de diversas fontes na industria petroquimica. No contexto desse

trabalho, existem duas fontes principais de emissdo de didxido de carbono, sendo elas:

a) A queima de combustivel fossil para geracdo de vapor;

b) A formagao de didxido de carbono subproduto da reagdao de éxido de eteno.

Assim, propdem-se, para analise, duas formas de reduzir a emissdao de didxido de

carbono de uma unidade de 6xido de eteno, sendo elas:

a) Reducdo da emissdo de didxido de carbono pela diminuicdio do consumo de
vapor no processo avaliado neste estudo;
b) Redug¢do da emissdo através do consumo do diéxido de carbono subproduto da

reacao de 6xido de eteno como reagente em outras sinteses quimicas.

A primeira forma de redugao de emissdao de diéxido de carbono sera realizada com
base nas andlises de melhoria operacional das variaveis de processo e de aditivos,
apresentados no Capitulo 5. Para a segunda forma de reducdo, serd apresentado um
descritivo exploratério e qualitativo sobre o potencial do uso de diéxido de carbono como
reagente para sintese de produtos quimicos que tém sinergia com a unidade industrial em
estudo. Ndo serdo realizados estudos de detalhamento técnico-econdmico da aplicagao ou

do processo produtivo, os quais serdo sugeridos como trabalhos futuros.

Uma alternativa vidvel para redugdao da emissao de gases de efeito estufa é a
substituicdo de combustiveis fosseis por biocombustiveis ou biomassa em caldeiras para
geracao de vapor. Entretanto, essa analise ndo faz parte do foco deste estudo e nao sera

apresentada.
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6.1 REDUGAO DA EMISSAO DE DIOXIDO DE CARBONO PELA DIMINUIGAO DO
CONSUMO DE VAPOR

O vapor consumido na unidade de producdo de 6xido de eteno é oriundo da queima
de combustivel fossil em caldeiras. Dessa forma, a redugao da demanda de vapor no sistema
de remocdo de didxido de carbono gera necessariamente uma reducdo da emissdo de gases

de combustdo de caldeira, sendo o diéxido de carbono o foco dessa analise.

Assim, a reducdo de consumo de vapor de 4559 kg/h, obtida na andlise de
sensibilidade apresentada na Tabela 13 da se¢do 5.3, entre o caso tipico (teste 7) e o caso de
menor consumo de vapor (teste 15) pode ser convertida em reducdo de emissdo de didxido
de carbono. Embora na unidade industrial seja utilizado gas natural, para essa andlise,
metano foi considerado como combustivel base para a caldeira. Essa simplificacdo é
justificada pelo fato de o gas natural utilizado ser composto majoritariamente por metano,
de acordo com laudo do fornecedor, sendo a composi¢cdo molar tipica igual a 90% metano,

4% etano, 2% propano e 2% didxido de carbono.

Dessa forma, a reacdo considerada para a geracdo de vapor é a de combustdo

completa do metano, apresentada pela Equagao 57.

CHq+2 0, > CO, + 2 H,0 (57)

Com base na estequiometria da reacdo (Equacdo 57) e na energia necessaria para
geracdo de 4559 kg/h de vapor, é possivel estimar a quantidade de didxido de carbono que
deixa de ser gerada e emitida para a atmosfera devido a reducdo da demanda de vapor no
sistema de remogao de didxido de carbono avaliado. Para converter a redugao da demanda
de vapor do processo em didxido de carbono resultante da reacdo de combustdo, foram

utilizadas as Equacdes 58 a 61.

* Apapor
Q — mvapore p (58)

Qe
AHcomb cHa

Mepy = (59)
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McHa* MMco2

60
MMcya (60)

Mco2 =

Meoy(anual) = meg, * Operacio Anual (61)

Q: energia necessaria para geracdo de vapor.

Myapor: Massa de vapor reduzida, igual a 4559 kg/h.

Avapor: calor latente de vaporizagdo da agua, igual a 2591,6 kJ/kg a 15 kgf/cm?
(Smith, Van Ness e Abbott, 2001).

e: eficiéncia tipica de combustdo de caldeira, igual a 90% (heuristica).

McH4: Massa de metano consumida, em kg.

AH comb cha: entalpia padrdo de combustdo do metano, igual a 55500 kJ/kg (NIST).
Mcoz: Massa de didxido de carbono gerada na combustao.

MMco,: massa molar do didxido de carbono, igual a 44,01 g/mol.

MMcha: massa molar do metano, igual a 16,04 g/mol.

Operacdo anual tipica da unidade industrial de 8200 horas.

Dessa forma, a energia necessaria para gerar 4559 kg/h de vapor seria de 13,12 GJ/h

e a quantidade de CO, gerada na combustdo completa do metano seria de 649,1 kg/h. Como

a quantidade de vapor refere-se a redu¢do no consumo, 5322,4 t por ano de CO, deixariam

de ser gerados e emitidos para a atmosfera.

A reducdo estimada de emissdo de didxido de carbono é potencial e depende das

condi¢des operacionais da unidade. Entretanto, essa andlise mostra a viabilidade e o

impacto da redugdo de consumo de energia em uma unidade de producdo de éxido de

eteno.

Segundo a Agéncia de Protecdo Ambiental dos Estados Unidos (EPA), um veiculo

emite anualmente, em média, 4,6 toneladas de didxido de carbono (premissas: rodagem

18,4 mil quilémetros por ano e um consumo médio de 9,4 quildmetros por litro de gasolina).



73

Ou seja, a redugao potencial de emissao de diéxido de carbono estimada neste estudo

equivale a emissdo de anual de cerca de 1157 carros.

Além disso, a reducdo de consumo de energia, via reducdo da demanda de vapor no
processo produtivo, gera reducdo na emissdo de outros compostos residuais de combustdo
em caldeiras, como 6xidos de nitrogénio (NOx), 6xidos de enxofre (SOx), mondxido de
carbono (CO) e material particulado (MP). Ou seja, além de contribuir para reducdo de gases
de efeito estufa, existem ainda outros impactos positivos relacionados a fendmenos danosos

ao meio ambiente, como chuva acida e poluicdo atmosférica.

6.2 REDUCAO DA EMISSAO DE DIOXIDO DE CARBONO ATRAVES DE SEU USO COMO
MATERIA PRIMA NA SINTESE DE NOVOS PRODUTOS

Um tema de grande interesse por parte da comunidade cientifica nos dias atuais é a
reducdo da emissdo de didxido de carbono para atmosfera através de sua conversao
guimica. Esse conceito consiste em reagir o didxido de carbono com outras moléculas com
objetivo de gerar produtos de maior valor agregado, gerando reducdo no impacto

ambiental.

Diversas rotas de sinteses sdao estudadas por inumeros centros de pesquisa e grupos
industriais, porém com uma quantidade pequena de sinteses com uso em larga escala. Parte
da dificuldade deve-se a alta estabilidade e baixa reatividade do didéxido de carbono, estando

o carbono dessa molécula na sua forma mais oxidada, dificultando sua conversao.

Como apresentado no Capitulo 2, as unidades de producdo de 6xido de eteno geram
didoxido de carbono como subproduto devido as caracteristicas inerentes ao processo, nao
havendo atualmente rotas industriais com geracao zero desse subproduto. Dessa forma, faz-

se necessario avaliar alternativas para o uso do didxido de carbono.

Segundo Pacheco et al. (2019), o uso do diéxido de carbono pode ser dividido em
duas categorias gerais de aplicacdo: uma de uso tecnoldgico em processos fisicos e outra em

processos de conversao, seja ela quimica, bioquimica ou catalitica.



A Figura 16 mostra de forma geral e esquematica as aplicacdes dessa molécula.

Figura 16 - AplicagGes da molécula de diéxido de carbono
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Em geral, parte do didxido de carbono gerado em unidades de oxido de eteno é

comercializada para empresas especializadas na producdo e comercializacdo de gases

industriais. O diéxido de carbono puro €, posteriormente, vendido para diversos segmentos

de mercado, como, por exemplo, alimenticio, medicinal, celulose e metalurgico. Entretanto,

existe um excedente de diéxido de carbono que ndo é absorvido pelo mercado e é emitido

para a atmosfera. Dessa forma, usos mais sustentdveis para o CO2 devem ser estudados.

Segundo Lopes et al. (2020), a conversdo quimica de diéxido de carbono em produtos

pode ser dividida dois grupos:

1. Conversao de didxido de carbono por reducdo, o que requer grande quantidade

de energia e agentes redutores fortes, como hidrogénio, e é usado para sintetizar

produtos como metanol e dcido férmico, entre outros;

2. Conversdo de diéxido de carbono por via ndo redutora, com a manutencdo do
estado de oxidacdao do carbono, seja por reacdes endotérmicas ou exotérmicas, e

é usado para sintetizar produtos como carbonatos, ureia, carboxilatos e

carbamatos.

Para uma avaliacdo exploratdria, buscou-se identificar sinteses que tenham maior

sinergia com as moléculas disponiveis na unidade em estudo, o que proporcionaria um
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maior aproveitamento da estrutura existente. Assim, a analise é focada em sinteses do

segundo grupo.

Ainda segundo Lopes et al. (2020), carbonato de etileno é um dos produtos mais
promissores como consumidor de diéxido de carbono, sendo usado como solvente polar
aprotico de alta temperatura de ebulicdo, lubrificante, eletrélito para baterias de ion litio e
em diversas aplica¢Ges na quimica fina. Além disso, € um produto de baixa toxicidade, baixa
taxa de evaporacdo, alta biodegradabilidade e solubilidade em uma ampla gama de

solventes, atraindo grande interesse.

Carbonato de etileno pode ser produzido por diferentes rotas sintéticas. A Figura 17

apresenta um resumo esquematico das alternativas mais conhecidas.

Figura 17 - Principais rotas de sintese do carbonato de etileno
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Fonte: Lopes et al. (2020).

Dentre o conjunto de opcdes apresentados na Figura 17, trés delas mostram-se
potencialmente atrativas do ponto de vista sinérgico com a estrutura de opera¢do da
unidade de producdo de oxido de eteno, utilizando, como insumos, eteno, 6xido de eteno e
monoetileno glicol, presentes na unidade. Essas rotas serdo descritas comparativamente,

com o objetivo de embasar um maior detalhamento posterior em uma determinada rota.
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6.2.1 Sintese a partir do eteno

Didxido de carbono pode reagir com olefinas, como eteno e propeno, em condicdes
especificas, para formar carbonatos organicos. Segundo Xiaoding e Moulijn (1995), eteno
reage com didxido de carbono, em fase gasosa, sendo catalisado por trietilamina e cloreto

de célcio, em condi¢des de temperatura entre 470 e 480°C.

N3o hd, até o momento, uma quantidade significativa de trabalhos de pesquisas e
nem patentes sobre essa rota, o que indica que tem sido pouco explorada tanto

academicamente quanto industrialmente.

6.2.2 Sintese a partir do monoetileno glicol

Monoetileno glicol (MEG) é um diol formado a partir da reacdo de dxido de eteno
com dagua. Pela tecnologia atual das unidades de producdo 6xido de eteno, MEG é gerado
como subproduto. Além disso, no aspecto comercial, o MEG é um produto com um volume
de producdo elevado mundialmente e costuma apresentar margens baixas e excesso de
oferta em determinados momentos. Nesse contexto, aumenta a importancia de se avaliar

aplicagdes alternativas para esse produto.

A reacdo de MEG com didxido de carbono para producdao de carbonato de etileno é
uma alternativa a ser avaliada, embora, segundo Bobbink et al. (2014), ndo seja
cineticamente favoravel devido a formacao de agua. A reacao é apresentada pela Equacao

62.

CO; + CHgO, > C3H,03+ H,0 (62)

Varios trabalhos tém sido desenvolvidos com o objetivo de avaliar diferentes tipos de
catalisadores, tanto homogéneos quanto heterogéneos, para essa reacdao. Honda et al.
(2014) avaliaram a reagdo com catdlise heterogénea com oéxido de cério e cianopiridina,
mostrando que a reacdo é possivel, mas requer condicdo de elevada pressdo, 50 bar, e

temperatura de 150°C. Ainda segundo Bobbink et al. (2014), diversos catalisadores nao
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metdlicos foram desenvolvidos para essa sintese, com destaque para a DBU (1,8-
diazabicyclo[5.4.0]Jundec-7-ene), uma amidina com dois ciclos, devido ao seu rendimento

mais elevado mesmo para pressao de reagao de 10 bar.

Essa rota apresenta certo grau de avango tecnoldgico em relagdo aos aspectos
reacionais. Entretanto, com base na revisdo da literatura, ndo foi possivel evidenciar maiores
informagdes relativas ao processo em escala industrial ou piloto, principalmente no que se

refere aos equipamentos e operagdes unitdrias necessarias.
6.2.3 Sintese a partir do éxido de eteno

Souza et al. (2013) desenvolveram um trabalho de andlise e simulagcdo em Aspen Plus
para o processo de producdo de carbonato de etileno a partir da reacdo do diéxido de
carbono com d6xido de eteno (Equacgdo 63). O processo de sintese proposto ocorre em reator
de fluxo pistonado (PFR) com pressdo de 39,5 bar, temperatura de 100°C e com excesso de
25% molar de didxido de carbono. A representacdo esquematica do processo pode ser vista
na Figura 18.

CO, + CoH401 = C3H,03 (63)

Figura 18 - Fluxograma de processo de producdo de carbonato de etileno a partir de didxido de
carbono e éxido de etileno
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Fonte: Souza et al. (2013)
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Reagbes com Oxido de eteno, composto altamente reativo e explosivo, devem
ocorrer com essa molécula sendo o reagente limitante para garantir o seu consumo total,
por questdes de seguranca. Apds o sistema reacional, o excesso de didxido de carbono é
separado do carbonato de etileno em um sistema de separacdo baseado na baixa

solubilidade do produto no diéxido de carbono.

Ainda segundo Souza et al. (2013), a reacao apresenta seletividade muito préxima de
100%. Os principais motivos sao:
a) A alta estabilidade e baixa reatividade da molécula de didéxido de carbono.
b) Embora a molécula de éxido de eteno seja muito reativa, nas condi¢cbes do
processo, ndo ocorrem reacdes de isomerizagcdo ou polimeriza¢do, sendo vidvel
apenas a reac¢do rapida com didxido de carbono para gerar o carbonato de

etileno.

A patente US 20100130751A1, depositada pela Shell nos Estados Unidos, em 2008,
registra o processo de producdo de carbonato de etileno a partir da reacdo de d6xido de
eteno e dioxido de carbono, com temperatura entre 100 e 225°C e pressdo de 20 bar em
presenca de catalisador de cloreto de amoénio, bem como o processo de purificacdo
composto por trés separadores. A Figura 19 apresenta o diagrama de blocos apresentado na
patente em questdo, sendo o bloco 10 a representacao do reator e os blocos 20, 30 e 40
uma sequéncia de colunas de separacdo. Detalhes do processo podem ser encontrados na

patente (US 20100130751A1).

Figura 19 - Diagrama de blocos do processo patenteado pela Shell
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Fonte: Shell (US 20100130751A1)
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Dentre as trés rotas descritas sucintamente, a sintese de carbonato de etileno a
partir do oxido de eteno e CO, mostra-se a mais madura, possuindo mais referéncias e
estudos publicados. Dessa forma, recomenda-se um estudo mais aprofundado dessa rota

para um melhor conhecimento de potenciais oportunidades, em curto e médio prazo.

As rotas via monoetileno glicol e eteno também poderdo ser objetos de estudos
exploratdrios, incluindo pesquisas nas dreas de catalise e desenvolvimento de processos,

para melhor avaliagdo de suas viabilidades técnicas, econdmicas e ambientais.

Um estudo envolvendo sintese de processo, com otimiza¢do de superestrutura, seria
uma alternativa para selecio da melhor rota de producdo em funcdo de critérios pré-

definidos.
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7 CONCLUSAO

Com base estudo no realizado, foi possivel obter uma simulagdo representativa do
processo de remocdo de CO, de uma unidade de éxido de eteno, a qual foi validada com
dados industriais para diferentes condi¢des de operacdo. A simulacdo representa o processo
com complexidade adequada, obtendo bons resultados, considerando os desafios impostos
pelo processo, como uso de eletrélitos, reacdes quimicas e modelagem rigorosa dos

equipamentos, além da simulagdo com correntes de processos com reciclo fechado.

A andlise de sensibilidade realizada permitiu mensurar o potencial de otimizacdo e
reducdo do consumo de energia. As varidveis criticas para opera¢do do sistema sdo a vazao
de gas admitida ao sistema de remocgdo de CO,, a vazdo de vapor vivo e a vazdo de solucdo
de solucdo de carbonato de potassio circulante. Além disso, através da ferramenta de
simulacdo desenvolvida, foi possivel quantificar o impacto do uso dos aditivos quimicos
utilizados na solugao de carbonato de potassio, tendo o acido bdrico impacto relevante na

eficiéncia do processo e o pentdxido de vanadio na inibicdo de corrosao.

Adicionalmente, este trabalho apresentou uma estimativa do potencial de reducao
do impacto ambiental de 5322 toneladas de CO, emitidos por ano. Resultado esse
proporcionado pela redugdo de 4559 kg/h no consumo de vapor para o processo através da

reducdo de vazdo de solugdo de carbonato de potdssio em 40 t/h.

Além disso, por meio de analise exploratdria, foram avaliadas rotas de sintese para o
uso do dioxido de carbono excedente gerado na unidade, utilizando a sinergia com os
insumos disponiveis na unidade de producdo. A sintese carbonato de etileno a partir do

oxido de eteno representa uma alternativa atrativa para o consumo do CO,.

Por fim, é urgente a necessidade da industria e centros de pesquisa desenvolverem
alternativas para as emissdes atmosféricas de gases de efeito estufa. Assim, este trabalho
contribuiu para o tema, utilizando um estudo de caso que demostra a viabilidade da redugao

do impacto ambiental em um processo industrial.



81

8 RECOMENDAGCOES PARA TRABALHOS FUTUROS

A partir do trabalho desenvolvido, como temas de trabalhos futuros, sdo sugeridos:

e Andlise da viabilidade técnica e econdmica do aumento da concentracdo de aditivos,
como &acido bdrico e outros alternativos, na solucdo de carbonato de potdssio no
sistema de remocgdo de didxido de carbono em unidades de producdo de 6xido de
etileno, visando reducdo do consumo de vapor e consequente reducdo do impacto

ambiental.

e Andlise da viabilidade técnica e econOmica de uma unidade de producdo de
carbonato de etileno integrada com uma unidade de producdo de 6xido de etileno,

considerando as condi¢cdes do mercado nacional.
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