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No presente trabalho, implementou-se o cilculo da exergia no simulador de pro-
cessos Aspen HYSYS, de modo que se pudesse aplicar a analise exergética ao pro-
cesso de absorcao de C'Oy, melhorando sua eficiéncia. Isto foi feito levando-se em
consideracao somente o consumo de energia no processo, sem levar em consideracao
aspectos como CAPEX e OPEX. Desta forma, primeiramente foi realizada a valida-
¢ao do calculo da exergia implementado no Aspen HYSYS e do consumo de energia
no processo de absorcao a partir da comparacao com dados da literatura. Apos,
determinou-se a temperatura média termodinamica do vapor d’agua.

Realizou-se uma busca por equipamentos do processo de absorcao de C'Oy que
pudessem ser utilizados na anélise exergética. Também buscou-se por indicadores
de eficiéncia apropriados para serem utilizados na aplicacao da anélise exergética
a0 processo. Assim, de posse do indicador escolhido, aplicou-se a anélise exergética
ao processo de absorcao para quatro concentragoes de C'Os no gas a ser tratado,
variando-se doze variaveis operacionais. Isto foi feito com a finalidade de identifi-
car as variaveis mais convenientes a serem ajustadas no processo, tornando-o mais
eficiente.

Realizou-se uma anélise comparativa entre o consumo de energia resultante da
captura de CO,, através do processo de absorcao, na industria do cimento e di-
retamente do ar atmosférico. Isto foi feito de modo a verificar se é vantajosa, do
ponto de vista energético, a aplicacao do processo de absorcao para a captura de
COs do ar. Por fim, foi feito um estudo de caso para a indudstria do cimento, o qual
possibilitou uma elevada eficiéncia de captura de C'O, e uma reducao expressiva do

consumo de energia e da irreversibilidade no processo.
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In this work, exergy calculation was implemented in Aspen HYSYS process sim-
ulator, in order to apply exergy analysis to C'Oy absorption process, improving its
efficiency. This was done considering only energy consumption in the process, not
considering CAPEX and OPEX. This way, firstly validation was done for imple-
mented exergy calculations in Aspen HYSYS and for absorption process energy
consumption by comparison with literature data. After that, water vapor’s thermo-
dynamic average temperature was determined.

A search was done for equipment of COs absorption process which could be used
in exergy analysis. A search was done also for appropriate indicators to be used in the
application of exergy analysis to the process. This way, using the chosen indicator,
exergy analysis was applied to the absorption process for four concentrations of C'O,
in the gas to treat, varying twelve operational variables. This was done in order to
identify the most convenient variables to be adjusted in the process, making it more
efficient.

Comparative analysis was done between energy consumption from C'O; capture,
by absorption process, in the cement industry and directly from atmospheric air.
This was done in order to check if it’s advantageous, from energetic perspective,
absorption process application for the capture of C'O, from air. Finally, a case study
was done for the cement industry, which allowed a high C'O, capture efficiency and

an expressive reduction in the process’ energy consumption and irreversibility.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Importancia do Tema

A energia pode ser utilizada para satisfazer as necessidades humanas e melho-
rar a qualidade de vida, mas geralmente conduz a impactos ambientais [1|. Assim,
com o aumento do consumo de energia em todo o mundo, o consumo excessivo de
combustiveis fosseis tém levado a grandes emissoes de gases do efeito estufa. Tal
fendmeno resulta em problemas ambientais severos, tal como a mudanca climética.
Desta forma, esfor¢os internacionais tém sido realizados para reduzir a emissao de
gases do efeito estufa. Na vigésima primeira Conferéncia para Mudancas Climaticas
das Nagoes Unidas (COP 21), em 2015, 196 paises adotaram o Acordo de Paris
para limitar o aumento da temperatura do planeta a menos de 2°C. Aproximada-
mente 62,89% da capacidade energética global ¢ baseada em combustiveis fosseis.
De acordo com as estatisticas da Agéncia Internacional de Energia (IEA), 46,88%
da emissao total de gases do efeito estufa estd associada com o setor energético,
seguido por 24,45% dos transportes, 18,6% da induastria, dentre outros. Portanto,
matrizes energéticas alternativas sao de fundamental importancia para alcancar um
sistema energético descarbonizado [2|. Entretanto, mesmo nas projecoes mais oti-
mistas tais alternativas constituem solucgoes de longo prazo e os combustiveis fosseis
permanecem relevantes em um futuro préximo [3].

De modo a minimizar as emissoes de C'Oy na atmosfera, pode-se fazer uso de
algumas tecnologias. Com isto, um método para reduzir as emissoes de C'Oy na
atmosfera é a captura e armazenamento de C'O,, que consiste de um conjunto de
tecnologias baseadas em capturar C'O, residual e transporta-lo para um lugar de
armazenamento no qual ocorre a injecao do gas em pocos [4]. A tecnologia de captura
e armazenamento de carbono pode ser uma solucao para absorver as emissoes de
COy e pode ser utilizada em diversas industrias, tais como usinas termelétricas,

cimento, aco, dentre outras. Espera-se que a contribuicao na reducao das emissoes



de C'O, atinja 19% em 2050 se tal tecnologia for implementada adequadamente |5].

H& diversos métodos para capturar C'O,, incluindo adsorcao solida, absorcao
por solvente liquido, membranas, dentre outros. Uma das tecnologias existentes, a
absorcao, ¢ a mais madura e tem sido amplamente empregada na industria, especi-
almente com solugbes quimicas de amina tais como a monoetanolamina (MEA), a
qual possui ampla aplicacao na industria de gés natural. Dentre os solventes de alca-
nolamina utilizados no processo de remocao de C'O, tais como a metildietanolamina
(MDEA) e dietanolamina (DEA), o MEA ¢ considerado o solvente mais conveniente
de ser utilizado [5]. A absor¢ao quimica com MEA ¢ amplamente utilizada devido a
sua rapida taxa de reagao, baixo custo, estabilidade e grande capacidade de recupe-
racao. Entretanto, a alta demanda energética e o problema de erosao sao obstaculos
a serem superados [6].

De modo a melhorar o processo de absorcao com aminas e reduzir seu custo,
trés alternativas sao possiveis. Primeiro, o desenvolvimento de novos solventes com
alta capacidade de absorcao, mantendo boa cinética de absorcao, permite a reducao
significativa da energia de regeneracao do solvente. Segundo, a implementacao de
equipamentos mais eficientes tais como novos contactores gas-liquido ou novos re-
cheios conduz a uma melhoria na performance da absorvedora, o que permite que
o solvente atinja uma quantidade de C'Oy préxima a sua capacidade de absorcao
méxima, reduzindo o CAPEX e o OPEX do processo. Finalmente, o terceiro meio
de melhorar a performance do processo de absorcao é a implementacao de novas
configuragoes do processo de modo a melhorar a integracao energética e reduzir seu
consumo energético [7].

O presente trabalho possui como foco o processo de absorcao, aplicando-se como
solvente uma solucao aquosa de MEA, cuja concentracao méssica de MEA é em
geral de 30% [8]. Assim, um fluxograma do processo de absorcao classico pode ser

conferido na Figura 1.1:
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Figura 1.1: Fluxograma do processo de absorcao classico.

Conforme pode ser visto na Figura 1.1, o processo de absor¢ao cléssico se inicia
em uma coluna de absor¢ao, na qual o solvente entra pelo topo da coluna, enquanto
o gés a ser tratado entra pelo fundo. As correntes sao colocadas em contato dentro
da coluna, e o resultado é uma corrente de gas tratado que deixa a coluna pelo
topo e uma corrente de solvente rica em C'Oy que sai pelo fundo. Em seguida, a
corrente de solvente que deixa a coluna de absorcao vai para um trocador de calor
interno, de modo a ter sua temperatura elevada antes de ser enviada para uma
coluna de destilacao, na qual ocorre a regeneracao do solvente. Isto resulta em uma
corrente gasosa rica em C'O que deixa a coluna pelo topo, e uma corrente de solvente
regenerado que sai pelo fundo. Em seguida, a corrente de solvente que deixa a coluna
de destilacao vai para o trocador de calor mencionado anteriormente, desta vez para
que tenha sua temperatura reduzida antes de ser enviada para um misturador, na

qual é misturada com uma corrente de solvente de reposicao de modo que haja um



ajuste de composicao. Entao, a corrente resultante do misturador é enviada para
um resfriador para que tenha sua temperatura reduzida antes de ser enviada para a
coluna de absor¢ao mencionada anteriormente, reiniciando o processo [9]. Com isto,
0 processo conta com os seguintes equipamentos: 1 coluna de absorcao, 1 coluna de
destilacao, 1 trocador de calor interno, 1 resfriador, 1 misturador e 2 bombas.

Para melhorar a eficiéncia de processos, incluindo o de absorcao, um artificio
disponivel é a andlise exergética [10]. A exergia pode ser compreendida como o
maximo trabalho realizavel ao se conduzir uma certa quantidade de matéria até as
condicoes de equilibrio com o ambiente, sendo tal estado final denominado estado
morto [11]. Assim, a andlise exergética busca avaliar o processo do ponto de vista
da energia tutil, permitindo a identificacao de pontos de ineficiéncia em processos e
a reducao do impacto ambiental por meio do uso mais eficiente da energia, com foco
na sustentabilidade [12].

Outras propriedades termodinamicas também podem ser utilizadas para avaliar
a energia 1til de um dado processo, a exemplo da energia livre de Gibbs e da ener-
gia livre de Helmholtz. No entanto, a energia livre de Gibbs pressupoe condicoes de
temperatura e pressao constantes, enquanto a energia livre de Helmholtz pressupoe
condigoes de temperatura e volume constantes [13]. Tendo isto em vista, a exer-
gia mostra-se uma ferramenta mais versatil, e por este motivo aplicou-se a analise
exergética ao processo de absor¢ao no presente trabalho.

O calculo da exergia no presente trabalho foi realizado no simulador de proces-
sos Aspen HYSYS, o qual é um dos simuladores mais amplamente utilizados [14].
Tal software permite a montagem de fluxogramas de processo, como o da Figura
1.1, e nele é possivel a realizacao de uma anéalise exergética concisa, conduzindo a
conclusoes importantes sobre o processo.

No Capitulo 2 é apresentado o embasamento teorico do presente trabalho. Fala-
se a respeito do fenomeno da absorcao, da irreversibilidade em processos e também
trata-se a respeito do balanco de exergia e da anélise exergética. Além disso, é feito
um detalhamento do calculo da exergia e do pacote termodinamico utilizado nas
simulagoes.

No Capitulo 3 é feita uma revisao de diversos trabalhos da literatura que abordam
o calculo da exergia. Ao final do capitulo, faz-se uma ponderacdo a respeito das
principais observagoes extraidas dos trabalhos analisados.

No Capitulo 4 é feito o detalhamento de como foi implementado o calculo da
exergia no simulador de processos Aspen HYSYS. Além disso, sdo fornecidas as
condigoes operacionais das simulagoes realizadas.

No Capitulo 5 apresenta-se os resultados obtidos nas simulagoes a partir das
condicoes operacionais apresentadas no Capitulo 4, bem como suas respectivas dis-

cussoes. Tais resultados foram gerados levando-se em consideracao somente o con-



sumo de energia no processo de absorcao de C'Os, sem levar em consideragao as-
pectos como OPEX e CAPEX. Assim, primeiramente é feita a validacao do calculo
da exergia implementado no Aspen HYSYS e do consumo de energia no processo.
Apos, determina-se a temperatura média termodinamica do vapor d’agua. Entao, é
escolhido o indicador de eficiéncia a ser utilizado nas anélises exergéticas. De posse
do indicador de eficiéncia escolhido, aplica-se a anélise exergética ao processo de
absor¢ao para quatro concentragoes de C'Os no gas a ser tratado, variando-se doze
variaveis operacionais. Isto foi feito com a finalidade de identificar as varidveis mais
convenientes a serem ajustadas no processo, tornando-o mais eficiente. Além disso,
realiza-se uma anélise comparativa entre o consumo de energia resultante da captura
de C'O,, através do processo de absorcao, na industria do cimento e diretamente do
ar atmosférico. O proposito de tal comparacgao foi verificar se é vantajosa, do ponto
de vista energético, a aplicacao do processo de absorcao para a captura de COy do
ar. Por fim, foi feito um estudo de caso para a industria do cimento, visando um
aumento na eficiéncia de captura de C'O, e uma redugao do consumo de energia e
da irreversibilidade no processo.

No Capitulo 6 sao expostas as principais conclusoes extraidas do presente tra-
balho.

Por fim, no Capitulo 7 sao fornecidas algumas sugestoes para trabalhos futuros

que venham a ser realizados sobre o tema do presente trabalho.

1.2 Objetivos

Este trabalho possui como objetivo geral tornar o processo de absorcao de C'O,
mais eficiente por meio da analise exergética utilizando o simulador de processos

Aspen HYSYS. Assim, como objetivos especificos, é possivel citar:

e Implementar o cilculo da exergia, em linguagem Visual Basic, no simulador
de processos Aspen HYSYS;

e Validar o calculo da exergia implementado no simulador de processos Aspen

HYSYS a partir de comparacao com artigos da literatura;

e Validar, no simulador de processos Aspen HYSYS, o consumo de energia no

processo de absor¢cao de C'O, a partir de comparagao com artigos da literatura;

e Determinar a temperatura média termodinamica do vapor d’agua no simulador
de processos Aspen HYSYS;

e Buscar por equipamentos do processo de absorcao de C'O, para serem utiliza-

dos na analise exergética;



Buscar por indicadores de eficiéncia apropriados para serem utilizados na apli-

cacao da analise exergética ao processo de absorcao de C'Oy;

Verificar a sensibilidade do processo de absor¢ao de C'O, a determinadas va-

ridveis operacionais através da andalise exergética;

Verificar a sensibilidade do processo de absor¢cao de C'O, as referidas variaveis

operacionais para diferentes concentracoes de C'O5 no gas a ser tratado;

Buscar pelas varidveis que mais impactam na energia consumida e na captura

de C'O, provenientes do processo de absor¢ao de COs;

Avaliar o consumo de energia resultante da captura de C'O,, por meio do

processo de absor¢ao, na industria do cimento;

Avaliar o consumo de energia resultante da captura de C'O,, por meio do

processo de absorcao, diretamente do ar atmosférico seco;

Avaliar o consumo de energia resultante da captura de C'O,, por meio do

processo de absorcao, diretamente do ar atmosférico tmido;

Comparar o consumo de energia resultante da captura de C'O,, por meio do
processo de absorc¢ao, na indistria do cimento e diretamente do ar atmosférico

(seco e umido), e verificar se tal diferencga é significativa;

Realizar um estudo de caso para a captura de C'O,, por meio do processo de
absorcao, na industria do cimento, de modo a aumentar a eficiéncia de captura

de C'Oy e reduzir o consumo de energia e a irreversibilidade do processo;

Disponibilizar codigos abertos em linguagem Visual Basic para implementacao

do calculo da exergia no simulador de processos Aspen HYSY'S.



Capitulo 2

Fundamentacao Teoérica

2.1 Fenomeno da Absorcao

A absorcao é um processo fisico-quimico de separacao amplamente utilizado na
industria [15]. Especificamente em relacao a absor¢ao gasosa, esta consiste na trans-
feréncia de massa de um componente (soluto) de uma fase gasosa para uma fase
liquida (solvente). As fases gasosa e liquida geralmente escoam em contracorrente.
A presenca de colunas recheadas serve para promover um contato mais intimo entre
as fases, favorecendo a transferéncia de massa. O diametro de uma coluna de ab-
sor¢ao depende da vazao, das propriedades das correntes liquida e gasosa e do tipo
de recheio utilizado. A altura de uma coluna e o volume total de recheio dependem
da mudanca de concentracao desejada e da taxa de transferéncia de massa por uni-
dade de volume de recheio. No caso em que é possivel escolher o solvente, é mais
conveniente optar por liquidos em que o soluto possua alta solubilidade, uma vez
que uma alta solubilidade minimiza a quantidade de solvente utilizada no processo.
Como caracteristicas desejaveis ao solvente, pode-se citar baixa volatilidade, baixo
custo, nao ser corrosivo, estabilidade, baixa viscosidade e nao ser inflamavel [16].

Pode-se classificar a absorcao em absorcao fisica e absorcao quimica. Em relacao
a absorcao fisica, esta nao envolve reagoes quimicas, sendo dividida em trés etapas:
difusao do gas na direcao da superficie liquida, dissolu¢do do liquido e transporte
do gas dissolvido da superficie ao seio da fase liquida. J& a absor¢ao quimica (caso
do MEA) envolve rea¢oes quimicas, sendo dividida nas seguintes etapas: difusao do
gas do seio da fase gasosa para a interface (em que se considera que o equilibrio
fisico é imediatamente alcancado), difusdo do gas dissolvido da interface para o seio
da fase liquida, difusao do reagente liquido do seio liquido para a interface, reacao
quimica dentro da fase liquida e difusao dos produtos de reacao de dentro para fora
da fase liquida. A reacao atua aumentando a taxa de absor¢ao na fase liquida,

a qual é maior do que nos processos com absorcao fisica. Um dos motivos para



isso é o fato do consumo do gas absorvido pela reacao reduzir a pressao parcial de
equilibrio do gas, aumentando o gradiente de concentracao existente entre a interface
e o seio da fase gasosa. Outro ponto a ser considerado é o aumento do coeficiente

de transferéncia de massa na fase liquida pela ocorréncia da reagao [17].

2.2 Analise Termodinamica de Processos

Ha diferentes formas de se realizar um processo, sendo que ha maneiras menos
dispendiosas, do ponto de vista energético. O aumento de tal dispéndio esta atre-
lado a irreversibilidade do processo. Pode-se definir um processo mecanicamente
reversivel como uma transformacao quase-estatica, cujo sistema se afasta infinitesi-
malmente do equilibrio com a vizinhanca. Assim, um processo reversivel representa
um limite de desempenho para processos reais. As operagoes unitarias reais sao
irreversiveis e, portanto, passiveis de analise termodinamica. Para quantificar esta
irreversibilidade, é preciso utilizar o conceito da fungao de estado entropia [1].

Tendo em vista o uso eficiente da energia, a eficiéncia termodinamica de um pro-
cesso deveria ser a mais alta possivel e a geracao de entropia ou o trabalho perdido,
o menor possivel. Deste modo, a analise termodinamica de um processo especifico
mostra os locais de maiores ineficiéncias, equipamentos ou etapas do processo que
devem ser alteradas ou substituidas para torna-lo melhor. Um escopo adicional para
andlise termodinamica de processos surge na iminente discussao sobre os problemas
relacionados ao meio ambiente, de modo que o projeto final passa a depender tam-
bém das considera¢oes ambientais, o que configura novos desafios de sustentabilidade

energética [1].

2.2.1 Irreversibilidade

O trabalho que é desperdicado como o resultado de irreversibilidades em um
processo é denominado trabalho perdido ou irreversibilidade, e é definido como a
diferenca entre o trabalho real de uma mudanca de estado e o trabalho ideal para a

mesma mudanca de estado [18|. Portanto, por defini¢ao:

I = WS — Wideal (21)

em que [ ¢é a irreversibilidade, em J, Wy é o trabalho real, em J, e W4 € 0 trabalho
ideal, em J.

Em termos de taxas:

j = WS - mdeal (22)



em que ITéa irreversibilidade, em W, Ws 6 a poténcia obtida por trabalho de eixo,
em W, e VVideal é a taxa de trabalho ideal, em W.
A taxa de trabalho real é obtida através do balango de energia, ou seja, da

Equacao 2.3, enquanto a taxa de trabalho ideal é obtida a partir da Equacgao 2.4:

WS—A[<H+%U2+29)M] -Q (2.3)

fs

VVideal =A |:(H + %u2 +z g> m:| -1, A(S m)fs (24)
fs

em que H é a entalpia massica, em J/kg, u é a velocidade, em m/s, z é a elevacao,
em m, g ¢ a aceleragao da gravidade, em m/s?, 1 é a vazdo maéssica, em kg/s, fs
sao as correntes de processo (flowing streams), Q é a taxa de transferéncia de calor,
em W, T, & a temperatura absoluta da vizinhanca, em K e S é a entropia méssica,
em J/(kg K).

Por diferenca, conforme a Equacao 2.2:

I =T, A(S1)p —Q (2.5)

Para o caso de uma temperatura da vizinhanca tinica, como é o caso da tempera-
tura ambiente, T, o balanco de entropia no estado estacionario, ou seja, a Equacao

2.6, se torna a Equacao 2.7:

A(Sm)ge— 3 A= 562 0 (2.6)
Sa = A iy - 1 (2.7)

em que S é a taxa de entropia, em W/ (kg K), m é a massa, em kg, Si € a taxa de
geragao de entropia, em W/K, e Tj é a temperatura ambiente, em K.

A multiplicacao por Tj fornece:

To Se =Ty A(S ) — Q (2.8)

Os lados direitos das Equagoes 2.5 e 2.8 sao idénticos. Logo:

I =T, Sq (2.9)

Como consequéncia da Segunda Lei da Termodinamica, Sz > 0, o que implica
que I > 0. Quando um processo é completamente reversivel, a igualdade se aplica,
e I = 0. Para processos irreversiveis a desigualdade se aplica, e I, isto é, a energia

indisponivel para trabalho, é positiva. Do ponto de vista da engenharia, o que se



pode extrair de tal resultado é que quanto maior a irreversibilidade de um processo,
maior a taxa de geracao de entropia e maior a quantidade de energia que se torna
indisponivel para trabalho. Portanto, minimizar a producao de entropia é essencial

para a conservagao dos recursos naturais [19].

2.3 Balanco de Exergia e Analise Exergética

Diferente do balanco de energia, o qual ¢ deduzido diretamente a partir da Pri-
meira Lei da Termodinamica, o balanco de exergia ¢ deduzido a partir da Primeira
e da Segunda Leis da Termodinamica. Assim, de modo a permitir a avaliacao das
perdas internas e externas devido aos balancos de exergia, primeiramente correntes

de perdas devem ser distinguidas das correntes tteis.

2.3.1 Correntes de Perdas e Correntes Uteis

O sistema genérico ilustrado na Figura 2.1 pode representar uma tinica operacao
unitaria, um fluxograma global ou mesmo parte de um fluxograma. Em tal sistema,
as entradas materiais, de calor e de energia sao convertidas em correntes de saida
por operacoes térmicas e quimicas. Neste sistema, algumas correntes materiais e de
calor ndo sao uteis e podem ser consideradas correntes de perdas (tais como residuos
que precisam ser reciclados). Os balangos de energia e exergia nao consideram estas

correntes de perdas do mesmo modo [3].

Correntes

- entrada + saida  Correntes Materiais
Materiais de B, ] > BM,um de Produto e
Entrada —% Subproduto
. saida
- B> saidade B
Quil  Cal
© ) alor
+ entrada = \ saida
. ontrada § Entrada de BQ & . caiga )
B Calor \___/-——-9 Q _H B Saida de
B wutil  Trabalho
w
_% B saida  Correntes Materiais
Entrada de B\e,ctrada Mperda de Perdas . saida
Trabalho —% perda
. d )
\_/—\9 Bsa‘ ?  Calor Perdido
Q,perda

Figura 2.1: Representacio geral de um processo ou sistema (adaptado de GHAN-
NADZADEH et al. [3]).

Na Figura 2.1, B é a exergia, em W. Em relacio aos sobrescritos, entrada de-
nota as correntes na entrada, enquanto saida denota as correntes na saida. Quanto
aos subscritos, M, ) e W representam as correntes materiais, de calor e de traba-
lho, respectivamente, enquanto util e perda dizem respeito as correntes flteis e as

correntes de perdas, respectivamente. Vale destacar que os simbolos, sobrescritos e
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subscritos definidos neste ponto se aplicam a todas as equagoes ao longo da presente
Secao.

Conforme demonstrado na Equagao 2.10, para balancos de energia deduzidos a
partir da Primeira Lei da Termodinamica, correntes de perdas e correntes tteis nao

precisam ser distinguidas:

Hentrada Qentrada + Wentrada — sazda Qsazda Wsazda (210)

em que H é a taxa de entalpia, em W, ) é a taxa de transferéncia de calor, em W,
eWéa poténcia, em W.

Da mesma forma, para escrever o balanco de exergia, as quantidades totais de
exergia na entrada e na saida equivalem a soma das exergias na entrada e na saida

associadas a matéria, calor e trabalho:

Bentrada Z Bentrada + Z Bentrada + Z Bentrada (211)
N

peaida _ Z sazda + Z Bsazda + Z Bsazda (212)
=1

Nas Equacoes 2.11 e 2.12, os somatorios de 1 até N correspondem as somas das
exergias de um dado tipo na entrada ou na saida. Por exemplo, o primeiro somatorio
da Equacao 2.11 diz respeito a soma das exergias de todas as correntes materiais na
entrada, da primeira (i = 1) até a altima (i = N).

Ao contrario do balanco de energia, o balanco de exergia estima a eficiéncia
exergética do processo classificando as correntes de saida em tuteis ou de perdas.
Como consequéncia, a exergia de correntes de calor e materiais deve ser expressa

conforme segue:

Bsazda _ Bi(/;lggzl + Bf\%ﬁgrda (213)
id Ssaid Ssaid
Bsaz a Bg;,;t(ill + Bg)a,;e?ﬂda (214)

Além disso, como todo o trabalho na saida é considerado ttil, é possivel escrever:

Ba(;,i]iiearda =0 (215)

sazda _ saida
perda E B]W,perd(z,i (216)
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Como consequéncia, o fluxo de exergia na saida total pode ser expresso conforme

segue:

B = ZBzzlsz“ +ZB§;:513U +ZBW 2.17)

Utilizando os cenceitos de correntes tteis e correntes de perdas, o balango de
exergia pode ser escrito. Entretanto, ao contrario do balanco de energia, um outro
termo correspondente & exergia destruida no sistema (devido a irreversibilidade do
processo) deve ser introduzido nos termos de saida [20]. Deste modo, tém-se:

Bentrada _ Bsa?da Bsazda + ] (218)

util perda

saida A : [
em que o termo Bpera corresponde a perda de exergia externa, em W, e I representa

a perda de exergia interna, ou seja, a irreversibilidade, em W.

Finalmente, o balanco exergético resultante pode ser escrito conforme segue:

N
entrada em‘rada em‘rada saida saida
E B]ul +§ B +§ By E BMutzlz+§ BQutzlz

Z BsaZda + Z B}S\;Zggrdaz + I

(2.19)

A Segunda Lei da Termodinamica complementa e reforca o balanco energético
por permitir a avaliacao tanto do valor termodinamico de um portador de energia

quanto das reais ineficiéncias termodinamicas e perdas de processos ou sistemas.

2.3.2 Perdas de Exergia Internas e Perdas de Exergia Exter-

nas

As perdas de exergia podem ser divididas em internas e externas. As perdas
internas (também conhecidas como irreversibilidade ou, ainda, destruigao de exergia)
estao atreladas com as partes internas do sistema, aparecendo dentro do volume de
controle do sistema e podendo ser facilmente calculadas através da Equacao 2.9. Ja
as perdas externas resultam do descarte de residuos do processo no meio ambiente.
A exergia dos residuos é destruida no meio ambiente. Por este motivo, a perda de
exergia externa equivale a exergia dos residuos considerados. O célculo das perdas
de exergia externas através da Equacao 2.9 é dificil, sendo mais facil determina-
las através da exergia dos residuos. As perdas de exergia externas indicam que as
causas primarias das perdas de exergia frequentemente ocorrem longe do local em

que a perda de exergia aparece. Pode ser dificil decidir qual é a causa primaria
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de uma perda de exergia. Por exemplo, a perda de exergia externa que ocorre
quando gases de combustao escoam para fora de uma caldeira pode ser interpretada
como resultado de fenémenos irreversiveis dentro da caldeira ou como resultado da
auséncia de seu uso [11].

As perdas de exergia internas podem ainda ser divididas em técnicas ou estru-
turais. As perdas de exergia técnicas resultam da imperfeicao técnica de partes da
intalacao, e podem ser minimizadas através de melhoria da performance dos compo-
nentes relevantes. Ja as perdas de exergia extruturais nao podem ser minimizadas
de forma significativa sem a mudanca da estrutura ou principio do processo. Por
exemplo, se as capacidades calorificas das correntes de processo em um trocador de
calor diferem umas das outras, a diferenca de temperatura entre tais correntes difere
em cada secao transversal do trocador e nao pode ser eliminada mesmo que uma
area de troca térmica infinita seja utilizada.

A principal tarefa da anélise exergética ¢ detectar e quantificar as causas das
imperfeicoes termodinamicas. Tais causas sao caracterizadas por perdas de exergia

conectadas.

2.3.3 Eficiéncia Exergética

Para realizar uma anélise exergética efetiva, é essencial definir indicadores ca-
pazes de medir a performance exergética de um processo e identificar as operacoes
unitarias que necessitam ser melhoradas. Na literatura, diversas formulacoes foram
propostas para a eficiéncia exergética. A eficiéncia simples corresponde simplesmente
a razao entre todas as entradas de exergia e todas as saidas de exergia [21].

Bsaida I

= Bentrada =1- Bentrada (220)

Na Equacao 2.20, ) é a eficiéncia exergética, adimensional.

Apesar de ser facil de ser calculada, a eficiéncia exergética simples nao fornece
uma visao clara nos casos em que uma quantidade significativa de residuo (ou seja,
perda de exergia externa) é produzida. Assim, tém-se também a eficiéncia racional,
a qual corresponde a razao entre a saida de exergia desejada e a exergia utilizada.
Ela é rigorosa o suficiente para avaliar a performance das operagoes unitarias mais
utilizadas se seu objetivo for definido com precisao e se os diferentes componentes da
exergia das correntes materiais (por exemplo, quimico, térmico e mecénico) forem
conhecidos [3].

B Efeito Exergético Desejado B ABsaida desejada

v (2.21)

FExergia Utilizada N ABum—limda
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Na Equacao 2.21, ¥ é a eficiéncia racional, adimensional. Além disso,
ADBsaida desejada € determinada examinando a funcao do sistema, sem incluir a perda
de exergia externa. Tal termo representa o resultado desejado produzido no sis-
tema. J& AByilizada TEPresenta os recursos liquidos que foram utilizados para gerar
o produto. A maior dificuldade neste tipo de eficiéncia é a avaliacao de ABitizada €
ABgaida desejada- A0 contrario da eficiéncia simples, é necessario definir precisamente
o objetivo da operagao. Algumas vezes é possivel definir tal objetivo de diferentes

formas para uma mesma operacao unitaria.

2.4 Calculo da Exergia

O célculo da exergia no simulador de processos Aspen HYSYS se divide no cdlculo
para correntes materiais e para correntes de energia, uma vez que estas sao as duas
classificacdes de correntes existentes no simulador. Assim, o calculo para correntes
materiais ainda subdivide-se no calculo da exergia fisica e da exergia quimica. Por
fim, a exergia quimica pode ser decomposta nas contribuicoes de mistura e de reacgao,

conforme pode ser verificado na Figura 2.2:

\| Exergia
‘| Fisica
Correntes .
N AN
7| Materiais 7| Mistura
Célculo da | Exergia
Exergia “l Quimica
\| Correntes N -
“| de Energia >| Reacao

Figura 2.2: Fluxograma do célculo da exergia.

No caso das correntes materiais, além das componentes fisica e quimica da exer-
gia, had também as componentes potencial e cinética. Porém, para a maioria das

aplicacOes praticas, as componentes potencial e cinética podem ser desprezadas [22].

2.4.1 Correntes Materiais

Em termodinamica, o estado de referéncia geralmente adotado em funcoes de

estado ¢ gés ideal a temperatura e pressao ambientes. No entanto, no calculo da
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exergia o estado de referéncia adotado é o estado denominado de estado morto,
sendo este nome utilizado devido & impossibilidade de se produzir trabalho a partir
de tal estado de referéncia [23].

O calculo da exergia realizado no presente trabalho baseia-se na metodologia
proposta por ABDOLLAHI-DEMNEH et al. [24], enquanto a referéncia de estado
morto utilizada foi sugerida por SZARGUT et al. [23], podendo esta tltima ser

verificada na Tabela 2.1:

Tabela 2.1: Estado morto de referéncia proposto por SZARGUT et al. [23|

Temperatura (7o) 298,15 K
Pressao (Poo) 99.312 Pa
Componente Pressao parcial [Pal

Ny 75.780
Os 20.390
COs 33,5
H50 2.200
D0 0,342
Ar 906
Xe 0,0087
Ne 1,77
Kr 0,097
He 0,485

O estado morto de referéncia da Tabela 2.1 baseia-se na composicao da atmosfera
terrestre. Desta forma, o procedimento de calculo proposto por ABDOLLAHI-
DEMNEH et al. |24] baseia-se em um método direto, sem loops de programagao, para
o célculo da exergia de correntes de processo, sendo a implementagao realizada em
linguagem de programagao Visual Basic no simulador de processos Aspen HYSYS.

Conforme ja pontuado, os principais componentes da exergia em correntes ma-
teriais sao a exergia fisica e a exergia quimica. A exergia fisica consiste na conducao
da corrente até as condigoes de pressao e temperatura do ambiente, mantendo-se a
composicao constante. Assim, a Equacao 2.22 mostra como é realizado o cédlculo da

exergia fisica:

BF = H(Tl,Pl,ﬂ) - H(To, Po,ﬁ) - T()(S(Tl,Pl,ﬂ) - S(T(), P(),é)) (222)

em que B é a exergia massica, em J/kg, H é a entalpia massica, em J/kg, T é a
temperatura absoluta, em K, P é a pressao absoluta, em Pa, z; é o vetor de fragoes
molares dos componentes da i-ésima corrente, adimensional, Ty é a temperatura

ambiente, em K, P, é a pressao ambiente, em Pa, e S é a entropia maéssica, em

J/ (kg K).
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Em relacao ao cdlculo da exergia quimica, este consiste em conduzir a corrente
até as condigoes de composicao do ambiente, mantendo-se constante a temperatura
e a pressao. Assim, o calculo da exergia quimica pode ser subdividido em quatro

etapas, conforme a seguir:

e Etapa 1: Etapa isotérmica. A corrente passa da pressao ambiente para a
pressao de referéncia do simulador (P, = 101.325 Pa). Condugdo da condi¢ao
de mistura para a condicao de componentes puros e gas ideal. Assim, a equacao

da primeira etapa do calculo da exergia quimica corresponde & Equagao 2.23:

Bg1 = H(Ty, Py, z1) — H(Ty, z1) —

, R " (2.23)
T (S(Tg, Py, z1) — STy, Pon, 21) + W{zl) Z Z ln(%‘))

— =1

em que Py, é a pressao de referéncia do simulador, em Pa, R é a constante
dos gases ideais, em J/(kgmol K), MM é a massa molar, em kg/kgmol e z; é

a fracdo molar do i-ésimo componente, adimensional. Assim:

. 1 " To
HY Ty, ) = ——-— Y 2 (AHTQ" +/ Cpi(T dT) 2.24
( 0_]-) MM(@); fi o, p( ) ( )
TO . .
AH}jgn + / Cpi(T) dT = AH}jg.n + U(Ty) — T Ty,) (2.25)
TOn

Wi(T) = /Cpi(T) dT = MM;(a;+b; T+c; T*+d; T?+e; T*+ f; T°) (2.26)

em que AHJ?(; ¢ a entalpia de formagao do i-ésimo componente na temperatura
de referéncia do simulador, em J/kgmol, Tp, é a temperatura de referéncia do
simulador, em K, Cp; é a capacidade calorifica molar a pressao constante do
i-ésimo componente, em J/(kgmol K), e a, b, ¢, d, e, f e g sdao coeficientes da

expressao da entalpia de gas ideal, adimensionais. Com isto:

n

To
Szd(To, P07L7 Zl Z; < T()n, P()n) / Cp,_lz_(‘ ) dl — R ln(zl))
1

MM Zl Ton

1=

(2.27)

To )
Si(Ton, Pon) + / 2l ar = gi(ry (2.28)

TO n
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, Cpi(T)
E(T) = dT = —R In(Py,) +
/ T (2.29)

3 4 5)

e Etapa 2: Etapa isotérmica e isobarica. Etapa correspondente a reacao quimica.
Conducao da condicao de componentes puros e gas ideal para a condicao de
componentes de referéncia puros. Desta forma, a reagdo quimica corresponde

a Equagao 2.30:

Xi + Vi 02 < Vo COQ + V3 HQO + Vg N2 + Vs Ar + Vig Xe + (2 30)
Vit Ne + vig Kr + vig He + v510 D20 + vinn Ssetido '

em que v, , ¢ o coeficiente estequiométrico do y-ésimo componente na reacao

p, adimensional.

Na Equacao 2.30, X; corresponde a uma substancia de nao referéncia, enquanto
v corresponde aos coeficientes estequiométricos da reacao. Assim, a equacao

da segunda etapa do calculo da exergia quimica corresponde & Equacao 2.31:

n 10
1
Boy= ——— S "2 5 v Gy s 2.31
Q2 MM(ﬂ)lZIZ Zlyj 1 ( )

em que Gy; é a energia de Gibbs molar de formacao ideal do i-ésimo compo-

nente, em J/kgmol.

e Etapa 3: Etapa isotérmica. Conducao da condicao de componentes de refe-
réncia puros para a condicao de mistura. A soma das pressoes parciais dos
componentes da mistura corresponde a pressao do estado morto de referén-
cia. Deste modo, a equacao da terceira etapa do calculo da exergia quimica

corresponde & Equacao 2.32:

n 10
1 POn
Bos =~ % vij RTyl 2.32
Q3 MM(ﬁ)izlzjzlyj °n<P ) (2:32)

em que P,.r; ¢ a pressao parcial do i-ésimo componente no estado morto de

referéncia, em Pa.

Neste ponto, cabe resaltar que os coeficiente estequiométricos possuem valor

negativo para reagentes, e positivo para produtos. Sendo assim, a excegao
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para a Equacao 2.32 é o enxofre sélido rombico, cujo calculo é realizado com

base no ion sulfato dissolvido na 4gua do mar, resultando na Equagao 2.33:

1
Bos=———+—2z v;11 AB 2.33
Q3 MM (ﬁ) Zi Vi1l S ( )
em que:
ABg = 609,6J/kgmol (2.34)
Etapa 4: Etapa isotérmica, com composicoes constantes. Corresponde a cor-

recao da pressao, a qual passa da pressao do estado morto de referéncia para
a pressao do estado morto real. Desta forma, a equagao da quarta etapa do

calculo da exergia quimica corresponde a Equacao 2.35:

Z Prefj
Bos = Z 2 Z vij RTy In ( 7 (2.35)

Um fluxograma ilustrativo das etapas do célculo da exergia quimica pode ser

conferido na Figura 2.3:

Componentes Componentes de
Ambiente puros referéncia puros
Etapa 1 Etapa 2
To,Pon To,Pon
Estado morto Estado morto

de referéncia
£ Etapa 4 Etapa 3 <
N To,Po,zo To,Poo,z00

Figura 2.3: Etapas do calculo da exergia quimica.

em que Py é a pressao no estado morto de referéncia, em Pa, zoy é o vetor de fracoes

molares no estado morto de referéncia, adimensional, e zg é o vetor de fracoes molares

no estado morto, adimensional.

Vale ressaltar que a etapa 1 do calculo da exergia quimica corresponde a con-

tribuicao de mistura, enquanto as etapas 2, 3 e 4 correspondem a contribuicao de

reacao. Com isto, o calculo completo da exergia, incluindo a exergia fisica e as

quatro etapas do célculo da exergia quimica, pode ser representado pela Equacao

2.36:
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B = H(Ty, P, 21) — H(Tb, Po, 1) = To(S(Th, P, 21) = S(To, Py, 1)) +
H(Ty, Py, z1) — H(Tp, 1) —

. R n
T() <S(T0, Pmﬁ) - Szd(T07 POnuﬁ) + Z Zj ln(z») +

MM (z1) =
n 10 10
1 D=1 breri Py
—E Zig vii | RTy In J ’ "l +Gs; +vin AB
MM (2) &~ & ( ’ ( Py Py ) TR

(2.36)

2.4.2 Correntes de Energia

O célculo da exergia de correntes de energia é realizado de forma diferente para
calor e trabalho, ou seja, para trocadores de calor e maquinas de fluxo, respectiva-
mente. No caso do trabalho, o valor da exergia em unidade de poténcia corresponde
simplesmente a taxa de energia da corrente. Ja no caso do calor, a exergia é cal-
culada aplicando uma maquina de Carnot [3]. Para tal, primeiramente calcula-se a
temperatura média termodindmica, com base na fonte quente, conforme a Equacao
2.37:

_JdQ AH
R

T (2.37)
em que T é a temperatura média de operacdo, em K, e Q é o calor, em J.
Apos calculada a temperatura média termodinamica, calcula-se a eficiéncia de
Carnot de acordo com a Equacgao 2.38:
T Ty AS
€ = 1 —_ = = 1 —
T AH

em que € é a eficiéncia de Carnot, adimensional.

(2.38)

Finalmente, multiplica-se a eficiéncia de Carnot calculada pelo valor da energia,

obtendo-se, assim, a exergia para o caso do calor.

2.5 Pacote Termodinamico

Com excecao das simulacoes realizadas na validacao do calculo da exergia apre-
sentada na Secao 4.2, todas as simulagoes realizadas no Aspen HYSYS utilizaram o
pacote termodinamico Acid Gas - Chemical Solvents. Tal pacote é usado no Aspen
HYSYS para simular a remocao de gases acidos tais como sulfito de hidrogénio, di6-

xido de enxofre, mercaptanas e didxido de carbono. Durante a selecao do pacote ter-
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modinamico, o simulador automaticamente seleciona o pacote Acid Gas - Chemical
Solvents caso a lista de componentes inclua um dos seguintes componentes: KoCOs,
DGA, DIPA, MDEA, MEA, PZ, Sul folane—DIPA, Sul folane— M DFEA, TEA,
DFEA e qualquer combinacao das aminas.

O pacote termodinamico Acid Gas - Chemical Solvents é baseado em pesquisa
extensiva sobre a simulacao do processo de absor¢ao quimica e modelos termodina-
micos moleculares para solugbes de amina aquosas [25]. Tal pacote foi desenvolvido
com a equacao de estado de Peng-Robinson para a fase vapor e o modelo NRTL ele-
trolitico para a termodinamica de eletrolitos [26]. O Acid Gas - Chemical Solvents
contém os parametros do modelo eNRTL e outros parametros identificados a partir
da regressao de dados de propriedades termodinamicas e fisicas para solugoes de
amina aquosas [27] [28]. A regressao foi realizada com dados de equilibrio liquido-
vapor e de calor de absorcao para todos os solventes de amina envolvidos, os quais
sao amplamente empregados na industria. O pacote também leva em consideracao
a quimica das solugoes de amina aquosas.

Os modelos matematicos do pacote termodinamico Acid Gas - Chemical Solvents
consideram a termodinamica e a modelagem de processos de gases acidos (C'Oy
e H,S) removidos pela maioria dos solventes de amina tais como MDEA, MEA
ativado, DEA, MEA, DGA e suas combinagoes. Os contaminantes relacionados,
tais como sais, mercaptanas, sulfito de carbonila e dissulfito de carbono também
sao levados em conta. Além disso, os modelos também consideram a modelagem de
gases inertes, componentes de hidrocarbonetos e fracoes de petroleo (componentes
hipotéticos).

Conforme mencionado, o pacote termodinamico Acid Gas - Chemical Solvents
utiliza a equacao de estado de Peng-Robinson para a fase vapor. Tal equacao de
estado, a qual é baseada na equagao de van der Waals, é aplicada como uma equacgao
de gas ideal com termos de corregao para volume e energia [29]. A forma mais comum

da equacao é:

_RT a(T)
P = T T s b —b)

em que P é a pressao absoluta, em Pa, T é a temperatura absoluta, em K, v é o

(2.39)

volume molar, em m3/kgmol, e R é a constante dos gases ideais, em J/(kgmol K),
enquanto que a(7) e b sdo parametros da equagao. Tais parametros sdo dados pelas

equacoes a seguir:

a(T) = aa(T,) (2.40)

a'?=1+k(1-T"?) (2.41)



=Y, + 1 w—U, W ’
k=0,37464 + 1,54226 0, 26992 2.42

R? T2
a(Te) = 457.240 =5 (2.43)

C

RT.

b="77,8 (2.44)

c
em que 7. é a temperatura critica, em K, P, é a pressao critica, em Pa, e T, é a
temperatura reduzida, adimensional. Ja o parametro k, adimensional, é definido em
termos do fator acéntrico w, adimensional.

No tocante a termodinamica de eletrolitos, conforme pontuado anteriormente, o
pacote termodinamico Acid Gas - Chemical Solvents utiliza o modelo NRTL eletro-
litico, o qual pode ser utilizado em concentracoes muito baixas ou elevadas, como
também em sistemas solventes aquosos e misturados [30]. Tal modelo utiliza a so-
lucao aquosa em dilui¢ao infinita como estado de referéncia para ions. Ele adota
a Equacao de Born para contabilizar a transformacao do estado de referéncia de
ions da solucao solvente misturada em diluicao infinita para a solugao aquosa em
dilui¢ao infinita [31]. Assim, no modelo NRTL eletrolitico, a energia livre de Gibbs

de excesso é calculada conforme segue:

Gy, B Ge y () B e e
RT B zk Xk GkB B o Za” Xa” Zk Xk ch,a’c

ZX Z < Xc/ ) Zj Xj Gja,c/a Tja,c'a
o ¢ ZCN Xc” Zk Xk: Gka,c’a

Cl

(2.45)

em que j e k podem ser qualquer forma ionica (a, ¢ ou B).

O coeficiente de atividade da molécula é calculado conforme segue:

I > X; Gjp Tip Xp Gpp ( > w Xk Gep TkB’)
noyg = <~ v BB —

> x Xk Gip = >k Xk Grpr > x Xk G
Xa Xc GBC a’c ( Zk Xk ch a’c Tke a’c)
. TBe,a'c — ; : + (2.46
; ; Za” Xa” Zk: Xk; ch,a’c b Zk Xk ch,a’c ( )
Xc’ Xa G a,c'a X G a,c’'a a,c’a
ZZ e <TBcc’a - Zk b The, Tha, )
o - Zc” Xc” Zk Xk Gka,c’a 7 Zk Xk Gka,c’a

O coeficiente de atividade dos cations é calculado conforme segue:
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1 Xa/ Z Xk Gk ‘e Tke.a!
—l lc: k c,a’c c,a’c
SR -

c ¢ Z " X " Zk Xk ch,a’c
Z XpGep (TB . Zk X, Gip TkB> +
> x Xk Grp > i Xk Gis
Z Z ( c/ ) Xa Gca,c’a (7_ L Zk Xk: Gka,c’a Tka,c’a)
P Zc” Xer Zk Xk Gka,C’a et Zk Xk sza,c’a
(2.47)
O coeficiente de atividade dos anions ¢é calculado conforme segue:
1 XC’ X a,c’a Tka,c'a
—l”%lfzz >k Xk Graca Tha, N
Za Z 1 X 4 Zk Xk: Gka,c’a
Z Xpm Gan (7_ 5 — Zk Xi Gin TkB) +
> Xi Gi S e Xk Grs
Z Z ( a’ ) Xc Gac,a’c <7_ . Zkz Xk: ch,a’c ch,a’c)
c  a Za” Xa” Zk Xk’ GkC,a/C e Zk Xk Gk‘c,a’c
(2.48)
em que:
Xll GCCL
Gep Z“Z ¥ b (2.49)
XC GC(L
Gap ZCZ < g (2.50)
XCL G ca
Ope = Qe Z“Z S (2.51)
XC G ca
OBa = Qup ZCZ < (2.52)
In G,
Tep = — na < (2.53)
cB
rupy = 1 Gap (2.54)
&cB
TBa,ca = TaB — Tca,B + TB,ca (255)
TBec,ac = TeB — Tea,B + TB,ca (256)
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Cada tipo de parametro do modelo NRTL eletrolitico consiste tanto no fator
de nao-aleatoriedade (o) quanto nos parametros de energia (7). Os parametros do
modelo NRTL eletrolitico possuem algumas relagoes de dependéncia com a tempe-
ratura. Dentre tais relacoes, ha os parametros binarios molécula-molécula apresen-

tados a seguir:

By
Tij = Aij + ?3 + Fy In(T) + Gy T (2.57)
a;; = Cyj + Dy (T — 273,15) (2.58)

Outras relagoes de dependéncia com a temperatura dizem respeito aos parame-

tros do par eletrolito-molécula, apresentados a seguir:

Deu B [Tl —T T \]

a,B — Veca : Eca E—— [ p———y 2.
TeaB = Ceap + T + BB T + n(Tref)_ (2.59)
Dp ca [Tref —T T \]

TB,ca = CB,ca + T + EB,ca -T + In (W)_ (260)

Para os parametros do par eletrolito-eletroélito, os eletrolitos devem compartilhar

um cation ou um anion em comum:

Dcla7cl/a Tref — T T

Tc/a,c”a = Cc/a,c”a + T + Ec’a,c”a |:T + ln (Tref)‘| (261)
Dca’ ca’ TTef -T T

Tea! ca’ = Oclzlyca/l —+ T -+ Eca’,ca” [T + n (W)} (262)

em que 77¢ equivale a 298,15 K.

A;; e B;; sao assimétricos, o que significa dizer, por exemplo, que A;; pode nao
ser equivalente a A;;. Os parametros binarios A;;, B;; e Cj; podem ser determinados
a partir de regressao de dados de equilibrio liquido-vapor ou liquido-liquido. Tipi-
camente, valores recomendados de C;; para diferentes tipos de misturas sao 0,3, 0,2
ou 0,47.
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Capitulo 3
Revisao Bibliografica

Ha diversos trabalhos na literatura que abordam o célculo da exergia.
ABDOLLAHI-DEMNEH et al. [24] propuseram um método direto para calculo
das exergias quimica e fisica de correntes materiais. Além disso, o procedimento
proposto para calculo da exergia foi implementado no HYSYS, utilizando quinze
variaveis do usudario principais para correntes materiais. Codigos em linguagem de
programacao Visual Basic necesséarios ao funcionamento de cada variavel do usuario
também foram apresentados no texto.

GHANNADZADEH et al. [3] apresentaram uma metodologia geral para balango
exergético em processos quimicos e térmicos integrados no software ProSimPlus. No
artigo, além do uso de expressoes gerais para correntes de calor e trabalho, todo o
balanco exergético é apresentado em um tnico software de modo a automatizar por
completo a anélise exergética. Além disso, ap6s o balanco exergético, elementos
essenciais tais como fontes de irreversibilidade em andlises exergéticas sao apresen-
tados para auxiliar o usuario em modificacoes tanto de sistemas de processo quanto
de utilidades.

FERRARA et al. [4] desenvolveram uma analise exergética de um processo de
captura de C'O, utilizando absorcao quimica. Um modelo de fluxograma foi cons-
truido para a absorcao quimica com MEA como solvente, utilizando o simulador
de processos Aspen Plus para uma planta termelétrica a base de carvao com uma
taxa de captura de 90%. Os resultados mostraram que as maiores irreversibilidades
ocorreram nas unidades relacionadas a captura quimica de CO, (77% do total) e
no compressor de COy (9% do total). Um melhoramento na planta reduziu o custo
unitario da captura de CO,.

GEUZEBROEK et al. [32] conduziram uma andlise exergética em um processo de
captura de C'O; baseado na tecnologia de absor¢do com monoetanolamina (MEA).
E mostrado que com uma combinacio do Aspen Plus e do ExerCom, é possivel
conseguir um resultado razoavel para a destruicao de exergia por operacao unitaria.

Para permitir isto, algumas modificacoes foram realizadas na termodinamica da
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reacao do COy com MEA. Em tal reacao, espécies ionicas sao formadas e uma
abordagem permitindo o uso de eletrolitos é necessaria. Os resultados mostraram
que as maiores fontes de destruicao de exergia sao a absorvedora, o tanque de flash
e o soprador de gas de combustao.

AMROLLAHI et al. [33] analisaram e compararam diversas configuragoes do
processo de captura de C'Oy por absorcao quimica de acordo com suas destruicoes
de exergia associadas. A demanda de trabalho total foi reduzida de 1,39 MJ/kg
de C'Oy na configuracao do processo de absorcao quimica utilizada como caso base
para 1,23 MJ/kg de C'O; na configuragao do processo de absor¢ao quimica modifi-
cada correspondente a recompressao de vapor regenerado com interresfriamento da
absorvedora (melhor caso). Considerando a demanda de trabalho minima de pro-
cessos de separacao, a eficiéncia exergética de plantas de captura e compressao foi
aumentada de 31,6% no processo de absor¢ao quimica utilizado como caso base para
35,6% no melhor caso. Respectivamente, irreversibilidades foram reduzidas de 1,6
MJ/kg de C'O4 no caso base para 1,29 MJ/kg de CO; no caso com interresfriamento
da absorvedora e recompressao de vapor regenerado. A eficiéncia racional da planta
termelétrica a base de gas natural com captura e compressao de C'Oy mostrou um
aumento de 48,5% na configuracao do processo de absor¢ao quimica utilizada como
caso base para 49,5% no melhor caso.

YU et al. 6] propuseram, com base na integracio energética, um processo aco-
plado, o qual incluiu absorcao com MEA de COy e SO,, e a recuperacao de calor
da unidade de recuperacao de calor perdido do gas de combustao e da unidade de
resfriamento interestigio do compressor. Comparando o processo modificado com o
original, 9% da energia térmica pode ser reduzida no novo fluxograma. Enquanto
isso, a descarbonizacao e a dessulfurizacao puderam ser realizadas simultaneamente
na absorvedora sem o sistema de dessulfurizagao de gas de combustao usual. Um
modelo de analise exergética foi estabelecido e validado a partir de dados da lite-
ratura com um desvio inferior a 5,4%. Os resultados de exergia indicaram que a
destrui¢cao de exergia do processo modificado foi entre 15,48 e 20,75% inferior a do
original, o que provou que o processo modificado era razoavel e efetivo da perspectiva
do uso de energia.

WANG et al. |34] estudaram a recuperacao de CO, a partir dos processos de
absor¢ao com monoetanolamina (MEA) e carbonato de potassio quente (K;CO3) em
uma planta termelétrica com o proposito de desenvolver uma tecnologia de controle
de gases do efeito estufa. Com base na anélise energética e exergética de ambos os
sistemas, op¢oes de melhoramento foram fornecidas de modo a reduzir o consumo
energético na separagao de C'O,. Nas opgoes de melhoramento, o consumo energético
da separacao de C'O, é reduzido em torno de 32%. Como resultado, a eficiéncia

térmica do sistema foi aumentada em 2,15 pontos percentuais no sistema de absorcao
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com MEA, e em 1,56 pontos percentuais no sistema de absorcao com K,COs.

ROCHELLE et al. [35] apresentaram um novo processo que utiliza piperazina
8m (40% em massa) com regeneracio a 150°C em um flash de dois estagios. E
mencionado que os dados de performance do sistema da piperazina nao possuem
proprietario e estao disponiveis para comparacao. Assim sendo, a demanda ener-
gética esperada para a piperazina ou outros processos de separacao por amina é
de 220 kWh/tonelada de C'O; removida. O trabalho minimo desta separacio é de
113 kWh/tonelada. As maiores destruicoes de exergia (kWh/tonelada de C'O;) no
processo da piperazina sao: condensador, 34; trocador de calor, 25; compressor,
22; absorvedora, 14. Devido ao fato de a compressao mecéanica adiabatica possuir
uma eficiéncia termodinamica geral entre 55 e 60%, a separacdo por amina com
regeneracao de balanco térmico fornece melhor performance energética com maior
calor de absorcao de C'Oy e maxima temperatura de regeneragao. A piperazina pode
ser utilizada em uma temperatura de 150°C sem degradacao térmica significante.
Isto permite melhor performance energética e minimiza os impactos dos produtos
de degradagao. O solvente de piperazina é resistente a degradacao oxidativa, possui
volatilidade inferior & do MEA e nao corréi aco inoxidavel. Também é adequado
para recuperacao por destilacao e outros métodos ja comercializados pela indtstria
de tratamento de gases.

VALENTT et al. [36] acoplaram um modelo aproximado do sistema COy-H50-
NHj3; com um processo proposto para avaliar as vazoes massica, energética e de
entropia. Para cada kg de C'Oy capturado, a simulacao fornece uma extracao de
vapor de 0,59 kg, equivalente a um excesso de carga térmica de 1,5 MJ e uma perda
de geragao de aproximadamente 0,1 kWh, um consumo auxiliar de 0,1 kWh e uma
diferenca de quase 0,18 kWh com relacao ao caso ideal. Assumindo um custo da
eletricidade de 7 ¢€/kWh, a operagao do sistema de captura totaliza 14 € /tonelada
de CO,.

ZHANG et al. [37] analisaram o mecanismo e potencial de poupar energia no
processo de captura de C'Oy por meio da absor¢ao quimica, e dois métodos de
recuperacao de calor perdido no processo de captura de C'O, foram propostos, como
um esforco para minimizar a perda de eficiéncia devido a captura de CO, em plantas
termelétricas a base de carvao. Um modelo termodinamico do processo de captura
de C'O, foi desenvolvido, através do qual as distribuicoes da destruicao de exergia
foram analisadas e o potencial evitavel de destruicao de exergia foi quantificado. A
otimizacao de parametros e a recuperacao de calor perdido no processo de captura
de C'O, indicaram possuir significante potencial para poupar energia. No caso da
recuperacao de calor perdido, dois métodos foram propostos: introducao de um ciclo
de poténcia organico e compressao de uma corrente para preaquecimento de agua e

geracao de vapor. Simulagoes utilizando Aspen Plus demonstraram que o consumo
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de trabalho equivalente foi reduzido em 9,32% com o primeiro método e em 8,71%
com o segundo método em comparacao ao caso base. As perdas de eficiéncia para o
primeiro método e para o segundo método na planta termelétrica a base de carvao
foram de 9,39% e 9,45%, respectivamente, 0,97% e 0,91% inferiores aquele do caso
base. Quando considerou-se o efeito da condensacao do vapor nas caracteristicas
do escoamento na turbina, as perdas de eficiéncia foram de 10,57% com o primeiro
método e de 10,28% com o segundo, os quais sdo, respectivamente, 0,97% e 1,26%
inferiores aquele do caso base. A recuperacao de calor perdido indicou possuir um
papel fundamental na reducao do consumo energético adicional devido & captura
de CO,, e 0s métodos propostos forneceram efetivos meios de recuperacao de calor
para plantas termelétricas a base de carvao com captura de COs.

FEYZI e BEHESHTI [38] aplicaram o método da anélise exergética para avaliar
a performance da coluna de destilacao reativa no processo de producgao de acido
acético, no qual acido acético é produzido através da reagao entre mondxido de car-
bono e metanol com um sistema catalisador soliivel composto de complexo de rédio
(catalisador) e iodeto de metila-iodeto de hidrogénio (promotor). Em tal coluna,
a pureza desejada do produto é obtida através da reacao entre metanol e iodeto
de hidrogénio. Os efeitos de diferentes parametros operacionais na separacao e nas
eficiéncias exergéticas da coluna foram avaliados através de andlise de sensibilidade,
e finalmente o método da superficie de resposta foi aplicado para modelagem e mi-
nimizagao da destruicao de exergia. A adequacao do modelo desenvolvido para as
destruicoes de exergia na coluna de destilacao reativa foi avaliada utilizando anali-
ses de variancia. O resultado do estudo da anélise de variancia demonstrou que os
parametros operacionais mais efetivos sao a temperatura da carga, a razao de boilup
e a razao de refluxo. Como resultado desta otimizagao, as destruicoes de exergia e o
consumo energético da coluna de destilagio reativa foram reduzidos em 28% e 12%,
respectivamente. Tal estudo mostrou que o método da superficie de resposta somado
ao conceito de exergia poderia ser uma ferramenta apropriada para a otimizacao de
sistemas de destilacao reativa complexos e intensivos em energia.

EBRAHIMI et al. [39] desenvolveram uma estrutura integrada inovadora para
a cogeracao de biometano e dioxido de carbono liquido por biogas nao-refinado e
fumaca de escapamento de plantas termelétricas. O processo de biogas criogénico e
o ciclo de captura de C'O, sao utilizados para o tratamento de biogés nao-refinado e
da fumaca de escapamento das plantas termelétricas, respectivamente. O processo
de refrigeracao baseado em absorcao-compressao e as unidades de geracao de energia
baseadas no ciclo Rankine /Kalina utilizando energia geotérmica sdo utilizados para
fornecer refrigeracao e energia. O processo integrado em questao gera 0,8434 kg/s
de biometano e 2,631 kg/s de CO, liquido através do recebimento de 2,368 kg/s de
biogas nao-tratado, 21,32 kg/s de gas de combustao, e 7.922 kW de carga térmica
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advinda de energia geotérmica. As eficiéncias térmica e exergética total do sistema
hibrido atigiram 59,94% e 73,1%, respectivamente. A analise exergética aponta que
os trocadores de calor (4.043 kW) e as colunas de destilagao (1.857 kW) possuem as
maiores destrui¢oes de exergia, representando 39,12% do total. A avaliacdo econd-
mica ilustra que o periodo de retorno e o custo priméario do produto sao equivalentes
a 4,45 anos e 0,8189 US$/m?3 de biometano, respectivamente. A analise de sensibi-
lidade ilustra que a eficiéncia térmica total aumenta por volta de 72,5% e a carga
térmica proveniente de energia geotérmica é reduzida para 7.808 kW com o aumento
da composicao do metano no biogéis nao-tratado de 0,55 para 0,75, em base molar.
O periodo de retorno aumenta para em torno de 2,235 anos e o beneficio anual li-
quido diminui para 16,73 MMUS$/ano quando o custo do biometano diminui de 2,5
US$/m? para 0,5 US$/m?>.

ESMAEILI e MEHRPOOYA [40] modelaram um sistema condicionador de ener-
gia baseado em tiristor, o qual utiliza um conversor de seis pulsos, para um sistema
de armazenamento de energia magnético supercondutor. O foco principal da pes-
quisa é a geragao de hélio necessario para o armazenamento de energia magnético
supercondutor porque, para que a bobina seja submetida a temperatura supercon-
dutora, ela precisa sempre estar imersa em hélio liquido. Na simulacao conduzida,
o sistema de producao de hélio forneceu certa quantidade de hélio, em que primei-
ramente a temperatura do hélio gasoso foi reduzida em trocadores de calor internos
e entao, apos a subita queda de pressao, o gés se tornou liquido. O efeito dos vérios
angulos de queima foi investigado, e descobriu-se que em angulos inferiores a 90°, em
um angulo especifico, a corrente de saida se intensifica com o tempo. Em um angulo
de 909, tal corrente permanece constante, e em angulos superiores a 90°, a corrente
de saida dimunui com o tempo. A porcentagem de fluxos que entram nos expansores
é investigada para encontrar a maxima taxa de produgao de hélio liquido em relagao
ao hélio gasoso. A taxa desviada de vazao méssica via expansor 1 e expansor 2 foi
de 0,46 e 0,35, respectivamente. O uso de trabalho do sistema da rede, e a producao
de hélio liquido foram de 67,18 MW e 12,7 kg/h. Além disso, a anélise exergética foi
realizada e os resultados demonstraram 35,7% de eficiéncia exergética. A eficiéncia
da producao de hélio possui uma relacao direta com a vazao massica de nitrogénio
liquido. Entretanto, devido a elevada quantidade de energia demandada para se
produzir nitrogénio liquido, com incremento na taxa da vazao massica, a eficiéncia
total do sistema foi reduzida. Os resultados foram avaliados com Aspen HYSYS,
Aspen Energy Analyser e MATLAB. O trabalho especifico obtido da anélise foi de
290,097 (kW s)/kg, o que indica um menor consumo de energia em comparacao
com o0s outros métodos de produgao de hélio, resultando em economia de energia e

menores custos com eletricidade.
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HAJIALIGOL et al. [41] investigaram diferentes configuragoes de ciclos de Ran-
kine organicos combinados com um ciclo de Brayton através da realizacao de analises
termodinamica, exergética e exergoeconomica. A energia térmica do ciclo é produ-
zida por meio da queima de metano gasoso gerado via gaseificacdo de biomassa.
Uma anélise sistematica de tais configuracoes é conduzida de modo a aumentar a
eficiéncia exergética dos ciclos. Além disso, o reuso da energia térmica que seria des-
perdi¢ada no ciclo de Brayton contribui para um aumento significativo na eficiéncia
térmica global do ciclo combinado. Uma faixa de fluidos de trabalho, sendo eles
m-xileno, o-xileno, p-xileno, tolueno, e etilbenzeno, foram analisados para o ciclo
de Rankine organico. Previsoes utilizando uma rede neural artificial (fun¢ao base
radial) também foram realizadas. Os resultados indicam que o p-xileno aumenta a
eficiéncia exergética mais do que os demais fluidos de trabalho. Adicionalmente, o
ciclo de Rankine organico melhorado mitiga a destruicao de exergia em 10%. Apesar
de a aplicacao de evaporadores de flash duplos melhorar a eficiéncia exergética em
3%, ela eleva o custo unitario da energia gerada em mais de 10%. Pouco investigou-se
a respeito da aplicagao de um modelo baseado em dados para prever varias configu-
racoes do ciclo de Rankine organico combinado com um ciclo de Brayton alimentado
por biomassa.

Finalmente, SEZER ¢ OZVEREN [42] aplicaram um modelo de rede neural ar-
tificial (ANN), na forma de um método de machine learning, para investigar o valor
da exergia de gas de sintese, em que o conteido de hidrogénio no gas de sintese
atingiu um méximo na gaseificadora de leito fluidizado de bolhas, sendo o desen-
volvimento no Aspen Plus e a validacao com dados experimentais da literatura. O
algoritmo de Levenberg-Marquardt foi utilizado para treinar o modelo de ANN, no
qual os contetidos de oxigénio, hidrogénio e carbono foram selecionados como para-
metros de entrada do modelo. Além disso, quatro diferentes amostras de biomassa,
as quais nao haviam sido utilizadas no treinamento e teste, foram usadas para criar
uma segunda validacdo. A fracdo molar de hidrogénio do gas de sintese também foi
avaliada em diferentes razoes vapor/combustivel e também estimou-se, com baixo
valor de erro relativo, a temperatura de gaseificacdo e o valor da exergia do gés
de sintese no ponto no qual o conteiido de hidrogénio no gas de sintese atingiu um
maximo.

Apobs a andlise dos trabalhos presentes na literatura, foi possivel constatar que
a analise exergética é uma ferramenta bastante aplicada na deteccao de pontos
de ineficiéncia em processos, permitindo alteracoes que os tornem mais eficientes.
Observou-se também que tal andlise é amplamente empregada no processo de ab-
sorcao, sendo a absorvedora, a coluna de destilacao e os trocadores de calor os
equipamentos que geralmente apresentam maiores destruicoes de exergia. Ainda

em relacao ao processo de absorcao, verificou-se a aplicacao da analise exergética
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em processos que utilizam outros solventes que nao o MEA. Também constatou-se o
amplo uso de outras ferramentas além do Aspen HYSYS no calculo da exergia, como
outros simuladores de processos, a exemplo do Aspen Plus, ou mesmo linguagens de
programacao, tal como o MATLAB. Por fim, observou-se a crescente aplicagao de
inteligéncia artificial na anélise exergética de processos, sendo esta uma ferramenta

cada vez mais utilizada nas mais diversas areas.
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Capitulo 4
Metodologia

No presente capitulo, primeiramente é feito o detalhamento de como foi imple-
mentado o calculo da exergia no simulador de processos Aspen HYSYS. Entao, sao
fornecidas as condigoes operacionais para a validacao do calculo da exergia imple-
mentado no simulador, bem como do consumo de energia no processo de absor¢ao
de C'O,. Apo6s, mostra-se como foi feita a determinacao da temperatura média
termodinamica do vapor d’agua.

Sao apresentados alguns indicadores de eficiéncia a serem testados para as anali-
ses exergéticas do processo de absor¢ao de C'Os, bem como as condigoes operacionais
para a realizacao de tais testes. Entao, sao fornecidas as condi¢oes operacionais para
a aplicacao da analise exergética ao processo de absorcao utilizando-se quatro con-
centragoes de C'Oy no gas a ser tratado e variando-se doze variaveis operacionais.
Isto foi feito com a finalidade de identificar as variaveis mais convenientes a serem
ajustadas no processo, tornando-o mais eficiente.

Sao disponibilizadas as condicoes operacionais, assim como as meétricas utili-
zadas, para a realizagao de uma analise comparativa entre o consumo de energia
resultante da captura de C'O,, através do processo de absor¢ao, na industria do
cimento e diretamente do ar atmosférico. Isto foi feito de modo a verificar se é
vantajosa, do ponto de vista energético, a aplicacao do processo de absorcao para
a captura de COy do ar. Por fim, mostra-se como foi feito o estudo de caso para a
induastria do cimento, visando um aumento na eficiéncia de captura de COy e uma

reducao do consumo de energia e da irreversibilidade no processo.

4.1 Implementacao do Calculo da Exergia

Nas simulacoes realizadas no Aspen HYSYS, primeiramente implementou-se o
calculo da exergia no simulador. Desta forma, foram criadas propriedades do usuario
e entao, de posse de tais propriedades, implementou-se o calculo da exergia na forma

de variaveis do usudario, em linguagem de programacao Visual Basic.
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4.1.1 Propriedades do Usuario

As propriedades do usuario criadas no simulador de processos Aspen HYSYS
correspondem aos coeficientes estequiométricos da reagao quimica correspondente a
Equacao 2.30. Um exemplo do funcionamento das propriedades do usuario pode ser

conferido na Tabela 4.1:

Tabela 4.1: Exemplo de propriedades do usuario (adaptado de ABDOLLAHI-
DEMNEH et al. |24]).

Propriedades e seus respectivos coeficientes

Substancia 0O2Demand GenCO2 GenH20 Outros

141 Vy V3 Vy... V11
Nitrogénio 0 0 0 0
Dioxido de carbono 0 0 0 0
Metano 2 1 2 0
Etano 3,5 2 3 0
Propano 5 3 4 0
i-Butano 6,5 4 > 0
n-Butano 6,5 4 5 0
i-Pentano 8 5 6 0
n-Pentano 8 5 6 0
n-Hexano 9,0 6 7 0
Benzeno 7,5 6 3 0
Metilciclopentano 9 6 6 0
Ciclohexano 9 6 6 0
n-Heptano 11 7 8 0

Na Tabela 4.1, O2Demand corresponde aos coeficientes estequiométricos relati-
vos ao consumo de oxigénio na Equacao 2.30, enquanto Gen diz respeito aos coe-
ficientes estequiométricos referentes a geracao de espécies de referéncia na reacao.
Por exemplo, na reacao do metano, para cada mol de metano consumido, sao con-
sumidos 2 mols de Oy, gerando 1 mol de C'O5 e 2 mols de HyO, sendo o valor para
as demais espécies de referéncia equivalente a 0, uma vez que nao participam da

reacao.

4.1.2 Variaveis do Usuario

As variaveis do usuario criadas no simulador de processos Aspen HYSYS
dividem-se nas variaveis para correntes materiais e para correntes de energia. Assim,

a Tabela 4.2 mostra as varidveis do usuério relativas as correntes materiais:
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Tabela 4.2: Variaveis do usuério referentes ao calculo da exergia em correntes ma-

teriais.
Nome Significado Valor Unidade
Ambient Temperature Temperatura ambiente 25 °C
Ambient Pressure Pressao ambiente 101, 325 kPa
Pressao parcial de
Amb. Xe Partial Pres. xenodnio no estado 8,7.1076 kPa
morto de referéncia
Pressao parcial de
Amb. O2 Partial Pres. oxigénio no estado 20,39 kPa
morto de referéncia
Pressao parcial de
Amb. Ne Partial Pres. neénio no estado 1,77.1073 kPa
morto de referéncia
Pressao parcial de
Amb. N2 Partial Pres. nitrogénio no estado 75,78 kPa
morto de referéncia
Pressao parcial de
Amb. Kr Partial Pres. criptonio no estado 9,7.107° kPa
morto de referéncia
Pressao parcial de
Amb. He Partial Pres. hélio no estado 4,85.10~* kPa
morto de referéncia
Pressao parcial de
Amb. H20 Partial Pres. agua no estado 2,2 kPa
morto de referéncia
Pressao parcial de
Amb. D20 Partial Pres. | oxido de deutério no estado | 3,42.10~* kPa
morto de referéncia
Pressao parcial de
Amb. CO2 Partial Pres. | gés carbonico no estado | 3,35.1072 kPa
morto de referéncia
Pressao parcial de
Amb. Ar Partial Pres. argodnio no estado 0,906 kPa
morto de referéncia
Physical Exergy Exergia fisica * kW
Chemical Exergy Exergia quimica * kW
Miz Exergia quimica de mistura * kW
Reaction Exergia quimica de reagao * kW
Mass Physical Exergy Exergia fisica massica * kW
Mass Chemical Ezerqy Exergia quimica massica * kW
Exerqgy Exergia * kW

Os codigos das varidveis do usuéario listadas na Tabela 4.2 encontram-se nos

apéndices do presente trabalho.
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O algoritmo de calculo da variavel do usuario Exergia Fisica Massica (Mass

Physical Exergy), em J/kg, pode ser conferido na Figura 4.1:

T,P,z
T0. Po
v
?}IDFLT" MM=Stream.MolecularWeight.GetValue()
v
Obter H=Stream.MolarEnthalpy.GetValue("J/kgmole")
HeS S=Stream.MolarEntropy.GetValue("J/kgmole-K")
v
Atribuir Stream.Temperature.SetValue(TO,"K")
Toe PO Stream.Pressure.SetValue(P0O,"N/m2")
v
Flash Stream.TPFlash()
v
Obter HO=Stream.MolarEnthalpy.GetValue("J/kgmole")
Ho e So S0=Stream.MolarEntropy.GetValue("J/kgmole-K")
v
%ée'%“F'O MassPhysicalExergy.SetValue((H-HO-T0*(S-S0))/MM,"J/kg")
N
BF

Figura 4.1: Algoritmo de calculo da variavel do usuario Exergia Fisica Massica.

Ja o algoritmo da variavel do usuério Exergia Quimica Massica (Mass Chemical

Ezergy), em J/kg, pode ser conferido nas Figuras 4.2, 4.3 e 4.4:
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T,P,z
To, Po

Atribuir Stream.Temperature.SetValue(T0,"K")
Toe Po Stream.Pressure.SetValue(P0,"N/m2")

Flash Stream. TPFlash()

Para
cada
fase

For Each hyPhase In hyPhases

Obter
fracédo
molar

Stream.Phase.MolarFeedFraction.GetValue()

Obter Stream.Phase.MolarEnthalpy.GetValue("J/kgmole")
Ho e So Stream.Phase.MolarEntropy.GetValue("J/kgmole-K")

N/

Calculo
de Hid, DE=(HO0-Hid)-T0*(S0-Sid)

Sid e DE

N/

Préxima?

A\

Calculo
de EChem1=mLL*DELL+mLW*DELW+(1-mLL-mLW)*DEV

EChem1

EChem1

Figura 4.2: Algoritmo de calculo da variavel do usuério Exergia Quimica Massica -

parte a.
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TP,z
To, Po, z0

Calculo da energia livre de
Gibbs das espécies de
referéncia

Para cada espécie quimica da
corrente - calculo da variagao
da energia livre de Gibbs

v

E uma espécie de referéncia?

N N
Sim Nao
N
Calculo do AG devido a Obter os coeficientes de
mudanca de pressao para Po Gibbs da espécie

v

Calculo da energia livre de
Gibbs da espécie

Obter os coeficientes
estequiométricos das reacbes
de conversao

Célculo do AG devido a
reacéo e a mudanca de
pressao do estado para P0

Préximo?

Calculo de Bg234

Bq234

Figura 4.3: Algoritmo de calculo da variavel do usuario Exergia Quimica Maéssica -
parte b.
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EChem1,

EChem234
N
Obter MM MM=Stream.MolecularWeight.GetValue()
N
Caleulo EChem1=EChem1/MM
de B EChem234=EChem234/MM
q ChemicalExergy.SetValue(EChem1+EChem234,"J/kg")
Bq

Figura 4.4: Algoritmo de célculo da variavel do usuario Exergia Quimica Maéssica -
parte c.

Outras variaveis do usuario que foram programadas incluem as variaveis extensi-
vas Exergia Fisica (Physical Exergy) e Exergia Quimica (Chemical Exergy), ambas
em kW. A variavel do usuario Exergia corresponde simplesmente a soma das contri-
buicoes fisica e quimica.

No tocante as variaveis do usuario implementadas para o calculo da exergia
em correntes de energia, estas podem ser conferidas na Tabela 4.3. Tal calculo é

realizado por uma variavel do usuario contida na operacao unitaria em questao.
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Tabela 4.3: Variaveis do usuério para o calculo da exergia em correntes de energia.

Nome Variavel Significado Valor
Variavel do trocador de calor *
que calcula e apresenta
Mean Thermo Temp Tmean/ a temperatura média
TmeanStream termodinamica e realiza

o calculo da exergia
da corrente de energia

Ezergy in Energy Ezergy in Variavel de maquinas de fluxo -
Stream Calculator | Energy Stream | que realiza o calculo da exergia
Calculator em correntes de energia
Heat or Work HW Identificacao do tipo Heat/
de corrente de energia Work
Ezergy in Energy EzxergyEnergy Exergia em correntes *
Stream de energia

*Variaveis calculadas.

No caso da energia em forma de trabalho, ou seja, no caso das maquinas de
fluxo, ha somente uma rotina, denominada FEzxergy in Energy Stream Calculator,
a qual atribui o valor da poténcia calculada pelo simulador a varidvel exergia da
corrente de energia em questao.

Calcula-se a variavel do usuario Ezergy in Energy Stream, ou seja, exergia em
correntes de energia, em kW, por meio da rotina de calculo da temperatura média
termodinamica, denominada Mean Thermo Temp, a qual é implementada nos tro-
cadores de calor. Tal rotina identifica o tipo de corrente de energia em questao, de

acordo com o algoritmo da Figura 4.5:

38



T1, P1,
T2, P2,
z, To
N
Obter H1=activeobject FeedStream MassEnthalpyValue
H1 Hz S1=activeobject. FeedStream _MassEntropyValue
S ’ Szg H2=activeobject. ProductStream.MassEnthalpyValue
' S2=activeobject.ProductStream.MassEntropyValue
'
Obter E E=activeobject.EnergyStream.HeatFlow.GetValue("kJ/s")
N
Calculo Tmean.SetValue((H2-H1)/(S2-S1),"K")
deT
N
T
N
Verifica se
a corrente If UCase(HW)="HEAT" Then
de energia
é calor
N
B=E*(1-TO/TmeanStream)
Sim Set X=activeobject. EnergyStream GetUserVariable("ExergyEnergy")
X Variable SetValue(B,"kW")

N
B
B=E
Nao Set X = activeobject.EnergyStream.GetUserVariable("ExergyEnergy")
X Variable.SetValue(B,"kW")
B

Figura 4.5: Algoritmo de célculo da variavel do usuario Temperatura Média Termo-
dinamica e Exergia de correntes de energia.
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4.2 Validacao das Simulacoes

4.2.1 Calculo da Exergia

Para validar o calculo da exergia no simulador de processos Aspen HYSY'S, foram
utilizados os dados de ABDOLLAHI-DEMNEH et al. [24], mais especificamente das
correntes exemplo 1 e 2. Os resultados de tal artigo também foram obtidos utilizando
o simulador em questao. Desta forma, as Tabelas 4.4 e 4.5 mostram as condi¢oes

da corrente exemplo 1 e da corrente exemplo 2, respectivamente:

Tabela 4.4: Condigoes da corrente exemplo 1 [24].
Temperatura K] 423,15
Pressao [kPa| 101,325
Vazao molar [kgmol/h| | 3.600
Fracao molar

Componente Valor
H,0 0,22
No 0,75
CO, 0,02
NO 0,005
coO 0,005

Tabela 4.5: Condigoes da corrente exemplo 2 [24].

Temperatura K] 303,15
Pressao [kPa] 6.200
Vazao molar [kgmol /h] 500

Fragao molar

Componente | Valor | Componente | Valor
N, 0,001 1 — CyHyp 0,0059
HQS 0,01544 n — C4H10 0,003
COq 0,02835 | i — Cs5Hyg 0,001
CH4 0,8982 n— C5H10 0,0005
CyHg 0,03098 H>O 0,00086
C5Hg 0,01479

Assim, os componentes selecionados no simulador foram: H,O, nitrogénio, C'O,,
metano, etano, propano, i-butano, n-butano, i-pentano, n-pentano, n-hexano, ben-
zeno, metilciclopentano, ciclohexano, n-heptano, NO, CO, HyS, Oy e enxofre rom-
bico. Ja o pacote termodinamico selecionado foi 0 SRK. Com isto, os valores das
propriedades do usuério para cada componente selecionado podem ser conferidos
nas Tabelas 4.6 a 4.10:
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Tabela 4.6: Coeficientes estequiométricos referentes ao consumo de oxigénio na

Equacao 2.30.
02Demand
Componente | Valor Componente Valor Componente Valor

H,O 0 Propano ) n-Hexano 9,5
Nitrogénio 0 i-Butano 6,5 Benzeno 7,5
COq 0 n-Butano 6,5 | Metilciclopentano 9
Metano 2 i-Pentano 8 Ciclohexano 9
Etano 3,5 n-Pentano 8 n-Heptano 11
NO -0,5 cO 0,5 H,S 0,5

Oxigénio 0 Enxofre rombico 0

Tabela 4.7: Coeficientes estequiométricos referentes a geracao de dgua na Equacao

2.30.
GenH20
Componente | Valor Componente Valor Componente Valor
H50 0 Propano 4 n-Hexano 7
Nitrogénio 0 i-Butano 5 Benzeno 3
COq 0 n-Butano 5 Metilciclopentano 6
Metano 2 i-Pentano 6 Ciclohexano 6
Etano 3 n-Pentano 6 n-Heptano 8
NO 0 cO 0 H>S 1
Oxigénio 0 Enxofre rdmbico 0

Tabela 4.8: Coeficientes estequiométricos referentes a geragao de gas carbonico na

Equacao 2.30.

GenCO2
Componente | Valor Componente Valor Componente Valor
H,O 0 Propano 3 n-Hexano 6
Nitrogénio 0 i-Butano 4 Benzeno 6
CO, 0 n-Butano 4 Metilciclopentano 6
Metano 1 i-Pentano 5 Ciclohexano 6
Etano 2 n-Pentano 5 n-Heptano 7
NO 0 cO 1 HyS 0
Oxigénio 0 Enxofre rombico 0
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Tabela 4.9: Coeficientes estequiométricos referentes a geracao de nitrogénio na Equa-
cao 2.30.

GenN2
Componente | Valor Componente Valor Componente Valor
H50 0 Propano 0 n-Hexano 0
Nitrogénio 0 i-Butano 0 Benzeno 0
COq 0 n-Butano 0 Metilciclopentano 0
Metano 0 i-Pentano 0 Ciclohexano 0
Etano 0 n-Pentano 0 n-Heptano 0
NO 0,5 cO 0 HyS 0
Oxigénio 0 Enxofre rombico 0

Tabela 4.10: Coeficientes estequiométricos referentes a geracao de enxofre sélido na
Equacao 2.30.

GenS
Componente | Valor Componente Valor Componente Valor
H,O 0 Propano 0 n-Hexano 0
Nitrogénio 0 i-Butano 0 Benzeno 0
CO, 0 n-Butano 0 Metilciclopentano 0
Metano 0 i-Pentano 0 Ciclohexano 0
Etano 0 n-Pentano 0 n-Heptano 0
NO 0,5 cO 0 H,S 1
Oxigénio 0 Enxofre rémbico 0

Vale ressaltar que os coeficientes estequiométricos ausentes nas Tabelas 4.6 a

4.10 equivalem a zero.

4.2.2 Consumo de Energia no Processo

Para validar o consumo de energia no processo, foram utilizados os dados de
GERVASI et al. [8], mais especificamente a energia fornecida pelo refervedor e a
energia retirada no consensador. Os resultados de tal artigo também foram obtidos
utilizando o simulador de processos Aspen HYSYS. Além disso, os valores de ener-
gia apresentam-se na forma intensiva, ou seja, sao as respectivas taxas de energia
divididas pela vazao de C'O, capturado (C'O, presente no destilado da retificadora).
Com isto, os componentes selecionados no simulador foram: MEA, Ny, COy, HO
e Oy. J& as condicoes da coluna de absorcao e da coluna de destilacao podem ser

conferidas na Tabela 4.11 e na Tabela 4.12, respectivamente:
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Tabela 4.11: Condigoes da coluna de absorcao para a validacao do consumo de
energia no processo (adaptado de GERVASI et al. [8])

Varidvel Valor
Tipo de pratos |-] Borbulhadores

Numero de pratos [-| 8
Diametro [m] 6

Espago entre pratos [m] 0,6096

Volume dos pratos [m?] 17,24

Nivel de liquido [m] 0,0508
Pressao de operagao [bar] 1,2

Tabela 4.12: Condic¢oes da coluna de destilacao para a validagao do consumo de
energia no processo (adaptado de GERVASI et al. [8])

Variavel Valor
Tipo de pratos |- Borbulhadores
Nimero de pratos |- 7
Diametro |m] 5,5
Espago entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m?] 14,48
Nivel de liquido |m] 0,0508
Pressao de operagao |bar] 1,9
Temperatura de entrada da dgua de resfriamento [°C]| 20
Temperatura de saida da dgua de resfriamento [°C| 25
Temperatura de entrada do vapor d’agua [°C] 175
Temperatura de saida do vapor d’agua [°C| 174
Tipo de condensador [-] Full reflux
Tipo de vapor d’agua [-] Média pressao

Nas Tabelas 4.11 e 4.12, o nivel de liquido corresponde a altura de liquido nos
pratos. Quanto a 4dgua de resfriamento e ao vapor d’agua, estes dizem respeito as
utilidades usadas no condensador e no refervedor da coluna de destilagao, respec-
tivamente. No tocante ao tipo de condensador, o condensador full reflur condensa
parte da corrente gasosa que entra nele, resultando em uma corrente de saida liquida
e uma corrente de saida gasosa. Por fim, em relacao ao tipo de vapor d’agua, o vapor
de média pressao consiste no vapor cuja pressao se encontra entre 10 e 12,5 kgf/cm?.

Vale destacar que os valores especificados na coluna de destilacao foram a fracao
molar de C'O; no destilado, correspondendo a 0,98, e a vazao de C'O, no destilado,
sendo equivalente a 68.285 kg/h. Desta forma, informagoes adicionais podem ser
verificadas na Tabela 4.13:
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Tabela 4.13: Informacoes adicionais para a validacao do consumo de energia no
processo (adaptado de GERVASI et al. [8])

Variavel Valor
Fragao massica de MEA no solvente que entra na coluna de absor¢ao [-| 0,28
Fragao massica de CO; no solvente que entra na coluna de absor¢ao [-| 0,0605
Vazao molar de solvente que entra na coluna de absor¢ao [kgmol/h] 74.397,49
Temperatura da carga da coluna de destilagao [°C| 101,90
Prato de carga da coluna de destilagdo a partir do topo [-| 1
Pressdo na saida das bombas [bar] 2
Eficiéncia adiabatica das bombas [%] 75
Pressao nas saidas do trocador de calor interno |bar] 2
Temperatura na saida do resfriador |°C]| 40
Pressdo na saida do resfriador [bar| 200
Vazao méssica de MEA no solvente de reposi¢ao |kg/h] 12
Vazao maéssica de dgua no solvente de reposi¢ao |kg/h| 9.224

Por fim, as condicoes do gas que entra na coluna de absor¢ao podem ser verifi-
cadas na Tabela 4.14:

Tabela 4.14: Condic¢oes do gas que entra na absorvedora para a validacao do consumo
de energia no processo (adaptado de GERVASI et al. [8])

Variavel Valor Componente Fracao molar
Temperatura [°C] 40 Ny 0,6971
Pressao [kPa] 120 COy 0,2375
Vazao [kgmol/h]  7.907 H>,O 0,0416
O, 0,0238

4.3 Determinacao da Temperatura Média Termodi-
namica do Vapor d’Agua

Conforme mencionado na Se¢ao 2.4.2, o calculo da temperatura média termodi-
namica é sempre aplicado a fonte quente em trocadores de calor. Assim, no caso
de trocadores de calor que utilizam utilidades frias, a fonte quente corresponde a
corrente de processo, e o calculo da temperatura média termodinamica pode ser
feito sem problemas através da varidavel do usuéario Mean Thermo Temp, uma vez
que o simulador de processos Aspen HYSYS fornece facil acesso as propriedades
das correntes de processo. No entanto, no caso de trocadores de calor que utilizam
utilidades quentes, a fonte quente corresponde a utilidade, o que implica em proble-
mas no calculo da temperatura média termodinamica, visto que é dificil o acesso as
propriedades das correntes de utilidade no simulador. Especificamente no tocante

ao processo de absorcao de C'Os, isto impossibilita o calculo da irreversibilidade da
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coluna de destilacao, pois, nao sendo possivel o calculo da temperatura média termo-
dinamica do vapor d’agua utilizado no refervedor, torna-se impossivel o calculo de
sua exergia e, como consequéncia, torna-se impossivel o calculo da irreversibilidade
da retificadora. Deste modo, surge a necessidade do célculo da temperatura média
termodinamica das utilidades quentes a partir de correntes materiais.

Para o calculo da temperatura média termodinamica por meio de correntes de
processo, utilizou-se, no Aspen HYSYS, um resfriador, uma vez que é possivel, em tal
equipamento, o cédlculo da temperatura média termodinamica diretamente através
das variaveis do usuario. Deste modo, configurou-se o resfriador de modo a nao
possuir queda de pressao. A corrente material consiste de vapor d’agua (simulando
vapor de média pressdo), cujas temperaturas de entrada e de saida sdo de 175°C e
de 174°C, respectivamente, e cuja vazao massica é de 20 kg/s. Vale ressaltar que
a temperatura média termodinamica independe da vazao. No tocante a utilidade,
esta consiste de dgua de resfriamento, cujas temperaturas de entrada e de saida sao
de 20°C e de 25°C, respectivamente. Nao ha mudanca de fase em relagao a utilidade.

Como nao se sabia a pressao do vapor d’agua utilizada no simulador de processos
Aspen HYSYS, testou-se diferentes valores de pressao na faixa de 100 a 800 kPa para
o calculo da temperatura média termodinamica. E preciso frisar que, aps a pressao

de 800 kPa, ocorre formacao de liquido, devendo tais valores de pressao ser evitados.

4.4 Escolha dos Indicadores de Eficiéncia

Apos a implementacgao do calculo da exergia de correntes materiais e de energia,
¢ preciso a escolha de indicadores que possam ser utilizados na andlise exergética
de processos. Assim, a presente secao trata dos indicadores que foram aplicados na
andlise exergética do processo de absorcao.

A coluna de absorcao e a coluna de destilacdo consisterm nas maiores fontes de
irreversibilidade do processo de absorgao [4]. Deste modo, torna-se mais conveniente
que a analise exergética do processo tenha como foco tais equipamentos, uma vez
que suas variaveis operacionais tendem a possuir maior impacto sobre a eficiéncia
do processo do que as variaveis das demais operacoes unitarias. Devido a isto, tais
equipamentos foram selecionados para os testes dos indicadores de eficiéncia.

Nas simulacoes referentes aos testes dos indicadores, os componentes selecionados
no simulador foram: MEA, Ny, COy, HyO, Oy ¢ Ar. Em relacao as condicoes da
coluna de absor¢ao e da coluna de destilacao, estas podem ser conferidas na Tabela

4.15 e na Tabela 4.16, respectivamente:
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Tabela 4.15: Condicoes da coluna de absorcao para a testagem dos indicadores
propostos (adaptado de HASSAN [43])

Varidvel Valor
Tipo de pratos |-] Borbulhadores

Numero de pratos [-| 20
Diametro [m] 6

Espago entre pratos [m] 0,6096

Volume dos pratos [m?] 17,24

Nivel de liquido [m] 0,0508
Pressao de operagao [bar] 1,2

Tabela 4.16: Condigoes da coluna de destilacao para a testagem dos indicadores
propostos (adaptado de HASSAN [43])

Variavel Valor
Tipo de pratos |- Borbulhadores
Nimero de pratos |- 8
Diametro |m] 5,5
Espago entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m?] 14,48
Nivel de liquido |m] 0,0508
Pressao de operagao |bar] 1,9
Temperatura de entrada da dgua de resfriamento [°C]| 20
Temperatura de saida da dgua de resfriamento [°C| 25
Temperatura de entrada do vapor d’agua [°C] 175
Temperatura de saida do vapor d’agua [°C| 174
Tipo de condensador [-] Full reflux
Tipo de vapor d’agua [-] Média pressao

Vale destacar que os valores especificados na coluna de destilacao foram a fracao
molar de C'O, no destilado, correspondendo a 0,98, e a fracao méssica de MEA no
solvente regenerado, sendo equivalente a 0,3. Desta forma, informacoes adicionais

podem ser verificadas na Tabela 4.17:
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Tabela 4.17: Informacoes adicionais para a testagem dos indicadores propostos
(adaptado de HASSAN [43])

Variavel Valor
Fragao massica de MEA no solvente que entra na coluna de absor¢ao [-] 0,3
Vazao molar de solvente que entra na coluna de absor¢ao [kgmol/h| 79.000
Temperatura da carga da coluna de destilagao [°C] 100
Prato de carga da coluna de destilagdo a partir do topo [-| 4
Pressdo na saida das bombas [bar] 2
Eficiéencia adiabatica das bombas [%] 75
Pressao nas saidas do trocador de calor interno [bar| 1,9
Temperatura na saida do resfriador [°C] 40
Pressao na saida do resfriador [bar| 1,2
Fragao massica de MEA no solvente de reposi¢ao [-| 0,3
Fragao maéssica de dgua no solvente de reposigao [-| 0,7

Quanto as condigoes do gés que entra na coluna de absorcao, estas podem ser

conferidas na Tabela 4.18:

Tabela 4.18: Condigoes do gas a ser tratado para a testagem dos indicadores pro-
postos (adaptado de HASSAN [43])

Variavel Valor Componente Fracao molar
Temperatura [°C|] 40 Ny 0,6971
Pressao [kPa] 120 COy 0,2375
Vazao [kgmol/h]  7.900 H>,O 0,0416
0, 0,0238

Desta forma, para os testes dos indicadores propostos para a coluna de absorcao
e a coluna de destilagao, a variavel escolhida foi a fragao méssica de C'O, no solvente
que entra na absorvedora. Tal variavel foi escolhida por estar intrinsecamente re-
lacionada & irreversibilidade da coluna de destilagao, a qual, conforme mencionado
anteriormente, ¢ um dos equipamentos que mais contribuem para a irreversibilidade
do processo de absor¢ao. Assim, quanto menor a quantidade de energia consumida
no refervedor, além da irreversibilidade da coluna de destilacao dimunuir, a concen-
tracao de C'Oy no solvente regenerado aumenta, o que faz com que elevadas fragoes
molares de C'Oy no solvente regenerado sejam um indicativo de baixas irreversibi-
lidades na retificadora. Assim, nas simulagoes feitas, a fracdo méssica de CO, no
solvente que entra na absorvedora variou entre 0,01 e 0,05, com um intervalo de

0,005 entre as simulagoes.

4.4.1 Coluna de Absorcao

A Figura 4.6 representa a operagao unitaria coluna de absor¢do em fluxograma

de processos:
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OIN OJEN

Figura 4.6: Operagao unitaria coluna de absorcao representada em fluxograma de
processos.

Na Figura 4.6, a corrente 1 representa a corrente de solvente que entra no topo
da coluna de absorcao. Ja a corrente 2 representa a corrente gasosa rica em C'O,
que entra no fundo da coluna (gas a tratar). Quanto & corrente 3, esta representa
a corrente gasosa que sai no topo da coluna (gas tratado). Por fim, a corrente
4 diz respeito a corrente de solvente rica em C'Oy que sai no fundo da coluna.
Assim, um dos indicadores de eficiéncia testados para a coluna de absorcao foi a

irreversibilidade, a qual pode ser conferida na Equacao 4.1:

f= Byt By By — By (4.1)

em que [ é a irreversibilidade, em W, e B ¢ a exergia, em W.
Outro indicador testado para a coluna de absorcao foi a eficiéncia exergética, a

qual corresponde & Equacao 4.2:
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n_Bg+B4
By + B,

em que 7 é a eficiéncia exergética, adimensional.

(4.2)

Alguns outros indicadores relativos a coluna de absorcao que foram testados no
presente trabalho foram propostas por MOHAMADI-BAGHMOLAEI et al. [44].
Um desses indicadores corresponde a uma forma alternativa do calculo da irreversi-

bilidade, a qual pode ser conferida na Equacgao 4.3:

1o

Tmédz’a

[ = By 4 Byt Qperiit (1 - ) BB, (43)

em que Q é a taxa de transferéncia de calor, em W, T, é a temperatura ambiente,
em K, e T' é a temperatura absoluta, em K.
O outro indicador proposto por MOHAMADI-BAGHMOLAEI et al. [44] foi uma

forma alternativa da eficiéncia exergética, a qual pode ser verificada na Equacao 4.4:

BS —+ B4 - Qpe'rdido (1 - %)
Bl + BQ

Na Equacao 4.3 e na Equagao 4.4, é aplicada uma méaquina de Carnot a coluna de

n= (4.4)

absorcao, considerando-se o calor perdido pela mesma e tomando-se a temperatura
ambiente como a da fonte fria e a temperatura média da coluna como a da fonte
quente. Deste modo, tais equacoes foram testadas de duas formas: aplicando-se a
maquina de Carnot a cada prato da coluna e aplicando-se a maquina de Carnot para
a coluna como um todo.

Finalmente, o altimo indicador testado para a coluna de absorcao foi outra forma
alternativa da eficiéncia exergética, a qual foi proposta por EBRAHIMI et al. [39] e

que pode ser conferida na Equacao 4.5:

Bs+ B, — B
nN=——"r——

5 (4.5)

4.4.2 Coluna de Destilacao

A Figura 4.7 representa a operacao unitaria coluna de destilacao em fluxograma

de processos:
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Figura 4.7: Operacao unitaria coluna de destilagao representada em fluxograma de
Processos.

Na Figura 4.7, a corrente 1 representa a carga da coluna de destilagao. Ja
a corrente 2 representa a corrente de destilado rica em C'O5 que sai no topo da
coluna. Quanto & corrente 3, esta diz respeito a corrente de solvente regenerado
que sai no fundo da coluna. Por fim, as correntes ADR e VAP representam a agua
de resfriamento utilizada no condensador e o vapor d’agua utilizado no refervedor,
respectivamente. Assim, um dos indicadores de eficiéncia testados para a coluna de

destilacao foi a irreversibilidade, a qual pode ser conferida na Equacao 4.6:

. . . . ) T, . T,
I =By — By — B3+ |Qrer| (1—— 0 > — |Qconp] (1—— 0 ) (4.6)
Tvap Tcepp
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em que QREF é a taxa de transferéncia de calor do refervedor, em W, Ty p é
a temperatura média de operacao do vapor d’dgua, em K, Qconp € a taxa de
transferéncia de calor do condensador, em W, e Topp é a temperatura média de
operacgao da corrente de processo do condensador, em K.

O outro indicador testado para a coluna de destilacao foi a eficiéncia racional, a
qual foi proposta por GHANNADZADEH et al. |3], sendo representada pela Equacao
4.7:

Bz—i-Bs—Bl—i‘\QCOND’(l— — >

Tcopp
U =

|QrEr] (1 — = )

Tvap

(4.7)

em que ¥ é a eficiéncia racional, adimensional.

Conforme mencionado na Secao 2.3.3, a eficiéncia racional corresponde & razao
entre a saida de exergia desejada e a exergia utilizada. Assim, o teste de tal indi-
cador torna-se conveniente por ele fornecer uma visao clara nos casos em que uma
quantidade significativa de perda de exergia externa é produzida, sendo rigoroso o
suficiente para avaliar a performance das operacoes unitarias mais utilizadas se seu
objetivo for definido com precisao e se os diferentes componentes da exergia das

correntes materiais forem conhecidos.

4.5 Anilise Exergética da Captura de Gas Carbo-

nico para Diferentes Concentracoes do Gas

De posse do indicador de eficiéncia escolhido a partir das condicoes da Secao 4.4,
aplicou-se a anélise exergética ao processo de absorcao para diferentes concentracoes
de C'Oy no géas que entra na absorvedora. Isto foi feito com o intuito de verificar as
variaveis mais convenientes a serem ajustadas nas proximas secoes. Deste modo, os
componentes selecionados no simulador foram: MEA, Ny, COy, H3O e O,. Ja as
fragoes molares de COs no gas que entra na coluna de absor¢ao, para as simulagoes
realizadas, foram: 0,05, 0,1, 0,15 e 0,2375.

Conforme pontuado na Secao 4.4, a coluna de absorcao e a coluna de destilacao
consistem nas maiores fontes de irreversibilidade do processo de absor¢ao [4]. Deste
modo, torna-se mais conveniente que a anélise exergética do processo tenha como
foco tais equipamentos, uma vez que suas variaveis operacionais tendem a possuir
maior impacto sobre a eficiéncia do processo do que as variaveis das demais operacoes
unitarias. Devido a isto, tais equipamentos foram selecionados para as andlises
exergéticas da presente secao.

Para cada fracao molar de CO; mencionada anteriormente, as variaveis analisa-

das relacionadas com a coluna de absor¢ao foram: razao L/G (liquido/gas), fracdo
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méssica de CO; no solvente, temperatura do solvente, pressao de operacao, nimero
de pratos, diametro e fracdo de MEA no solvente. Quanto as varidveis analisadas
relacionadas com a coluna de destilacao, estas foram: pressao de operacao, tempe-
ratura da carga, prato de carga, niimero de pratos e diametro. Desta forma, para
as quatro fracoes molares de C'O, no gas a ser tratado, a Tabela 4.19 apresenta as
condigoes da coluna de absorcao, enquanto a Tabela 4.20 apresenta as condigoes da

coluna de destilagao:

Tabela 4.19: Condicoes da coluna de absorcao para as quatro fracoes molares de
CO; no gés a ser tratado (adaptado de HASSAN [43])

Variavel Valor

Tipo de pratos |-] Borbulhadores
Espago entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m?] 17,24
Nivel de liquido |m] 0,0508

Tabela 4.20: Condigoes da coluna de destilacdao para as quatro fracdes molares de
CO4 no gés a ser tratado (adaptado de HASSAN [43])

Variavel Valor
Tipo de pratos |- Borbulhadores
Espago entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m?] 14,48
Nivel de liquido |m] 0,0508
Temperatura de entrada da dgua de resfriamento [°C]| 20
Temperatura de saida da dgua de resfriamento [°C] 25
Temperatura de entrada do vapor d’agua [°C| 175
Temperatura de saida do vapor d’agua [°C] 174
Tipo de condensador |-] Full reflux
Tipo de vapor d’agua [-] Média pressao

Vale destacar que os valores especificados na coluna de destilacao foram a fracao
molar de C'O, no destilado, correspondendo a 0,98, e a fracdo méassica de MEA no
solvente regenerado, sendo equivalente a fracao de MEA no solvente que entra na
absorvedora. Também é importante frisar que a fracao massica de MEA no solvente
de reposicao foi ajustada, nas simulagdes, como sendo igual a fracdo massica de
MEA no solvente que entra na absorvedora. Desta forma, informagoes adicionais

podem ser verificadas na Tabela 4.21:

52



Tabela 4.21: Informacoes adicionais para as quatro fragoes molares de C'Oy no gas
a ser tratado (adaptado de HASSAN [43])

Variavel Valor
Pressao na saida das bombas |bar| 2
Eficiéncia adiabatica das bombas [%] 75
Pressao nas saidas do trocador de calor interno [bar] 1,9
Pressdo na safda do resfriador |bar] 1,2

No tocante as condicoes do gas que entra na coluna de absorcao, estas podem

ser conferidas na Tabela 4.22:

Tabela 4.22: Condigoes do gés que entra na coluna de absor¢ao (adaptado de HAS-
SAN [43])

Variavel Valor Componente Fragao molar
Temperatura [°C| 40 H,0 0,0416
Pressao [kPa] 120 Oy 0,0238

Vazao [kgmol/h]  7.900

Conforme é possivel observar na Tabela 4.22, as fracoes molares de Hy0O e Oy
permaneceram constantes para todas as simulacoes realizadas, enquanto que, con-
forme aumentava-se o valor da fracao molar de C'O,, tal aumento era compensado
com a reducao da fracao molar de N,, de modo que a soma das fracoes molares dos
componentes fosse 1. Com isto, para as simulacoes referentes a cada concentracao
de C'Oy no gas que entra na coluna de absorcao, utilizou-se o caso base apresentado
na Tabela 4.23:

Tabela 4.23: Caso base utilizado para as quatro fracoes molares de CO; no géas a
ser_tratado

Coluna de absorcao Coluna de destilacao
Variavel Valor Variavel Valor
Temperatura do solvente [°C]| 40 Temperatura da carga [°C] 100
Pressao de operagao [kPa) 120  Pressdo de operagao [kPa] 190
Vazdo de solvente [kgmol/h|  79.000  Prato de carga a partir 4
do topo [-]
Fracao massica de C'Oy 0,01 Nuamero de pratos |- 8
no solvente [-|
Niamero de pratos |- 20 Diametro |m]| 5,5
Diametro [m]| 6
Fracao méassica de MEA 0,3

no solvente [-|

Para cada valor da fragao molar de C'Oy no gés que entra na absorvedora, as
simulacoes foram realizadas de modo que, para cada variavel da Tabela 4.23, tal

variavel era variada enquanto as demais eram mantidas fixas, analisando, desta
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maneira, a sensibilidade do processo de absorcao & variavel em questao. Assim, o
fluxograma montado no simulador de processos Aspen HYSYS para as simulacoes

referentes a presente se¢ao pode ser conferido na Figura 4.8:
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Figura 4.8: Fluxograma construido no simulador Aspen HYSYS para as analises
exergéticas.

4.6 Avaliacao da Captura de Gas Carbonico do Ar

Atmosférico

Foi realizada uma anélise comparativa entre o consumo de energia proveniente
da captura de C'Oy, por meio do processo de absorcao, na indistria do cimento
e diretamente do ar atmosférico. Isto foi feito com a finalidade de verificar se é
vantajosa, do ponto de vista energético, a aplicacao do processo de absorcao para
a captura de C'Oy do ar. Assim, os componentes selecionados no simulador Aspen
HYSYS foram: MEA, Ny, COs, HyO, Oy e Ar.

As simulagoes foram realizadas utilizando trés casos base. O primeiro deles
diz respeito a captura de C'Oy na industria do cimento. O segundo é relativo a
captura do ar atmosférico seco. Por fim, o tultimo caso base consiste na captura
do ar atmosférico saturado em agua. A escolha da industria do cimento como
caso base se justifica porque os gases de combustao provenientes de tal industria,
diferentemente do ar atmosférico, apresentam elevada concentracao de C'O,. Assim,
isto permite o estabelecimento de uma comparagao entre o consumo de energia
resultante da captura de C'O,, por meio do processo de absorcao, tendo-se um gés a

tratar concentrado no referido componente e tendo-se um gés a tratar diluido. Em
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relagao ao ar atmosférico, este foi dividido em seco e imido de modo a verificar se
a umidade do ar impacta de forma significativa o consumo de energia no processo.
Para todos os casos em analise, a Tabela 4.24 apresenta as condigoes da coluna

de absorcao, enquanto a Tabela 4.25 apresenta as condigoes da coluna de destilagao:

Tabela 4.24: Condigoes da coluna de absor¢ao para os trés casos base (adaptado de
HASSAN [43])

Variavel Valor
Tipo de pratos |-] Borbulhadores

Niamero de pratos |- 20
Diametro [m] 6

Espago entre pratos [m] 0,6096

Volume dos pratos [m?| 17,24

Nivel de liquido |[m] 0,0508
Pressdo de operagao [bar] 1,2

Tabela 4.25: Condigoes da coluna de destilagdo para os trés casos base (adaptado
de HASSAN [43])

Varidvel Valor
Tipo de pratos |-] Borbulhadores
Numero de pratos [-| 8
Diametro |m]| 5,5
Espago entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m?] 14,48
Nivel de liquido |m] 0,0508
Pressao de operagao [bar] 1,9
Temperatura de entrada da agua de resfriamento [°C]| 20
Temperatura de saida da agua de resfriamento [°C] 25
Temperatura de entrada do vapor d’agua [°C] 175
Temperatura de saida do vapor d’agua [°C| 174
Tipo de condensador |-] Full reflux
Tipo de vapor d’agua [-] Média pressao
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Informagoes adicionais podem ser verificadas na Tabela 4.26:

Tabela 4.26: Informacoes adicionais para os trés casos base (adaptado de HASSAN
[43])

Variavel Valor
Fracao massica de MEA no solvente que entra na coluna de absor¢ao [-| 0,3
Vazao molar de solvente que entra na coluna de absor¢ao [kgmol/h| 79.000
Temperatura da carga da coluna de destilagao [°C] 100
Prato de carga da coluna de destilagao a partir do topo [-] 4
Pressao na saida das bombas [bar] 2
Eficiéencia adiabatica das bombas [%] 75
Pressdo nas saidas do trocador de calor interno [bar| 1,9
Temperatura na saida do resfriador [°C] 40
Pressao na saida do resfriador [bar] 1,2

Vale ressaltar que, no caso base da industria do cimento, o solvente que entra na
coluna de absorcao possui uma fracao massica de COy de 0,01, enquanto nos casos
relativos ao ar atmosférico o solvente é isento de CO,. Tal diferenca se deve & baixa
concentracao de C'Os no ar atmosférico, pois a concentracao de C'O, no solvente nao
pode ser superior a concentracao de C'Os no gas a tratar. Também é importante
frizar que, no caso base da industria do cimento, os valores especificados na coluna de
destilacao foram a fracao molar de CO; no destilado, a qual foi equivalente a 0,98, e
a fracdo méassica de MEA no solvente regenerado, correspondendo a 0,3. Ja nos casos
relativos ao ar atmosférico, os valores especificados na coluna de destilacao foram
a vazao de destilado, a qual foi equivalente a 25.000 kgmol /h, e a razao de refluxo,
sendo igual a 500. Porém, como o caso base da industria do cimento é utilizado
apenas como referéncia de comparacao, tal diferenca entre os valores especificados
nao representa um problema.

As condicoes do gas de combustdao na industria do cimento, do ar atmosférico
seco e do ar atmosférico imido podem ser verificadas na Tabela 4.27, na Tabela 4.28

e na Tabela 4.29, respectivamente:

Tabela 4.27: Condigoes do gas de combustao na industria do cimento (adaptado de
HASSAN [43])

Variavel Valor Componente Fracao molar
Temperatura [°C] 40 Ny 0,6971
Pressao [kPa] 120 CO, 0,2375
Vazao [kgmol/h]  7.900 H,O 0,0416
O, 0,0238
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Tabela 4.28: Condigoes do ar atmosférico seco (adaptado de YOUNG et al. |45])

Variavel Valor Componente Fracao molar
Temperatura [°C|] 20 N, 0,7808
Pressao [kPa] 120 O, 0,2095
Vazao [kgmol/h]  7.900 Ar 0,0093
CO, 0,0004

Tabela 4.29: Condig¢oes do ar atmosférico amido (adaptado de YOUNG et al. [45])

Variavel Valor Componente Fragao molar
Temperatura [°C] 20 Ny 0,7662
Pressao [kPa] 120 CO; 0,0004
Vazao [kgmol/h]  7.900 H>,O 0,0186
Os 0,2056
Ar 0,0091

As condigoes da Tabela 4.27 (industria do cimento) correspondem, na Sec¢ao 4.5,
a maior das quatro concentragoes de C'O, no géas a ser tratado. Quanto as métricas
utilizadas para comparacao dos trés casos base, a primeira delas foi a eficiéncia de

captura de C'O,, calculada de acordo com a Equacao 4.8:

NCO, destilad
EC = Oz destilad (4.8)
nCOg,gds a tratar

em que EC é a eficiéncia de captura de C'O,, adimensional, e 7, ; é a vazao molar
do componente i na corrente j, em kgmol/s. Em relacdo aos subscritos, destilado
corresponde a corrente de destilado da coluna de destilagao. Neste ponto, destaca-
se que o COy presente na corrente de destilado equivale ao COy capturado. Ja
o subscrito gas a tratar diz respeito a corrente gasosa que entra na coluna de
absor¢ao. Sendo assim, outra métrica utilizada diz respeito a fracao molar de C'O,
no gas tratado, ou seja, no gas que deixa a coluna de absorcao. Por fim, a tltima
métrica utilizada foi o consumo de energia no processo, calculada de acordo com a

Equagao 4.9:

O — Ebomba 1+ Ebomba 2+ Erefervedm"

(4.9)

Nco, ,destilado

em que C' é o consumo de energia no processo, em J/kgmol, e E; é a energia consu-
mida no equipamento i, em W. Quanto aos subscritos, bomba 1 e bomba 2 denotam

as bombas, enquanto refervedor denota o refervedor da coluna de destilacao.
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4.7 Estudo de Caso para a Industria do Cimento

Visando reduzir o consumo de energia e a irreversibilidade do processo de ab-
sor¢ao para o caso base da industria do cimento da Secao 4.6, bem como melhorar
a eficiéncia de captura de C'O,, foi realizado um estudo de caso para tal industria.

Para isto, o ajuste das varidveis operacionais foi realizado sem reciclo, conforme

pode ser visto na Figura 4.9:
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Figura 4.9: Fluxograma construido no simulador Aspen HYSYS para a realizac¢do
do estudo de caso relativo a indastria do cimento.

Assim, somente apos todos os ajustes das variaveis operacionais implementou-se
o reciclo no processo.

Os componentes selecionados no simulador para a realizacao do estudo de caso
foram: MEA, Ny, COy, H,O e Oy. Em relacao as condicoes da coluna de absor¢ao
e da coluna de destilacao, estas podem ser conferidas na Tabela 4.30 e na Tabela

4.31, respectivamente:



Tabela 4.30: Condicoes da coluna de absorcao para a realizacao do estudo de caso
relativo & industria do cimento (adaptado de HASSAN [43])

Varidvel Valor
Tipo de pratos |-] Borbulhadores
Diametro [m] 6
Espago entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m?] 17,24
Nivel de liquido |[m] 0,0508
Pressdo de operagao [bar] 1,2

Tabela 4.31: Condigoes da coluna de destilacao para a realizacao do estudo de caso
relativo & industria do cimento (adaptado de HASSAN [43])

Varidvel Valor
Tipo de pratos |-] Borbulhadores
Numero de pratos [-| 20
Diametro |m] 5,5
Espago entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m?] 14,48
Nivel de liquido |m] 0,0508
Pressao de operagao [bar] 1,9
Temperatura de entrada da dgua de resfriamento |°C]| 20
Temperatura de saida da agua de resfriamento [°C] 25
Temperatura de entrada do vapor d’agua [°C] 175
Temperatura de saida do vapor d’agua [°C| 174
Tipo de condensador |-] Full reflux
Tipo de vapor d’agua [-] Média pressao

Informagoes adicionais podem ser verificadas na Tabela 4.32:

Tabela 4.32: Informacoes adicionais para a realizacao do estudo de caso relativo a
industria do cimento (adaptado de HASSAN [43])

Variavel Valor
Fragao massica de MEA no solvente que entra na coluna de absor¢ao -] 0,3
Fragao massica de C'O, no solvente que entra na coluna de absor¢ao [-] 0,01
Temperatura da carga da coluna de destilacao [°C] 100
Prato de carga da coluna de destila¢ao a partir do topo [-] 1
Pressao na saida das bombas |bar]| 2
Eficiéncia adiabatica das bombas [%] 75
Pressao nas saidas do trocador de calor interno |bar| 1,9
Temperatura na saida do resfriador [°C] 40
Pressao na safda do resfriador |bar] 1,2

Desta forma, as condigbes do gas que entra na coluna de absorcao podem ser
verificadas na Tabela 4.33:
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Tabela 4.33: Condigoes do gas que entra na coluna de absor¢ao para a realizagao do
estudo de caso relativo a industria do cimento (adaptado de HASSAN [43])

Variavel Valor Componente Fracao molar
Temperatura [°C|] 40 Ny 0,6971
Pressao [kPa] 120 COy 0,2375
Vazao [kgmol/h]  7.900 H>,O 0,0416
0, 0,0238

Quanto ao consumo de energia no processo, este ¢ calculado por meio da Equacao

4.9. Ja a irreversibilidade total do processo ¢ calculada por meio da Equacao 4.10:

f o Iabsorveduru + Ibomba 1+ ]t'rocador interno T Iretificadm"a + Ibomba 2

: (4.10)
NCO,,destilado

em que I é a irreversibilidade total do processo, em J /kgmol, I; é a irreversibilidade
no equipamento i, em W, e n,; ¢ a vazao molar do componente i na corrente j,
em kgmol/s. Em relagdo aos subscritos, absorvedora denota a coluna de destilagao,
bomba 1 e bomba 2 denotam as bombas, trocador interno denota o trocador de calor
interno, retificadora denota a coluna de destilacao e destilado denota a corrente
de destilado da coluna de destilacao. Neste ponto, destaca-se que o C'O, presente
na corrente de destilado equivale ao C'O, capturado.

Na Equacao 4.10, a irreversibilidade da absorvedora e da retificadora sao calcu-
ladas através das Equacoes 4.1 e 4.6, respectivamente. Quanto & irreversibilidade
das bombas, a Figura 4.10 representa a operacao unitidria bomba centrifuga em

fluxograma de processos:
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Figura 4.10: Operacao unitaria bomba centrifuga representada em fluxograma de
processos.

Na Figura 4.10, a corrente 1 e a corrente 2 representam a corrente que entra na
bomba e a corrente que sai da bomba, respectivamente. J4 a corrente Wy representa
a poténcia obtida por trabalho de eixo da bomba. Com isto, a irreversibilidade em

bombas centrifugas pode ser calculada de acordo com a Equacgao 4.11:

I =B +|Ws| - B, (4.11)

em que B ¢ a exergia, em W, e Ws é a poténcia obtida por trabalho de eixo, em
W. J& em relagao a irreversibilidade do trocador de calor interno, a Figura 4.11

representa a operagao unitaria trocador de calor em fluxograma de processos:
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Figura 4.11: Operacao unitaria trocador de calor representada em fluxograma de
processos.

Na Figura 4.11, as correntes C1 e C2 representam a corrente fria na entrada e na
saida do trocador de calor, respectivamente. Ja as correntes H1 e H2 representam a
corrente quente na entrada e na saida do trocador de calor, respectivamente. Deste
modo, a irreversibilidade em trocadores de calor pode ser calculada de acordo com

a Equacao 4.12:

j - BHl + BC’l — BHZ - BCQ (412)

Vale frisar que, devido as simulacoes serem realizadas sem reciclo em um primeiro
momento, as contribui¢oes do misturador e do resfriador nao sao contabilizadas na
Equacao 4.10. Porém, devido ao fato de as maiores fontes de irreversibilidade serem
a coluna de absorc¢ao e a coluna de destilagao, tal consideracao nao impacta de forma

significativa a irreversibilidade total do processo.



Capitulo 5
Resultados e Discussoes

No presente capitulo, apresenta-se os resultados obtidos nas simulacoes a partir
das condicoes operacionais apresentadas no Capitulo 4, bem como suas respecti-
vas discussoes. Tais resultados foram gerados levando-se em consideracao somente o
consumo de energia no processo de absor¢ao de C'O,, sem levar em consideragao as-
pectos como OPEX e CAPEX. Assim, primeiramente é feita a validagao do calculo
da exergia implementado no Aspen HYSYS e do consumo de energia no processo.
Apos, determina-se a temperatura média termodinamica do vapor d’agua.

E feita a escolha do indicador de eficiéncia a ser utilizado nas analises exergéticas.
Entao, de posse do indicador de eficiéncia escolhido, aplica-se a andlise exergética
ao processo de absorcao para quatro concentracoes de C'Os no gas a ser tratado,
variando-se doze variaveis operacionais. Isto foi feito com a finalidade de identifi-
car as variaveis mais convenientes a serem ajustadas no processo, tornando-o mais
eficiente.

Realiza-se uma andlise comparativa entre o consumo de energia resultante da
captura de C'O,, através do processo de absor¢ao, na indistria do cimento e direta-
mente do ar atmosférico. Isto foi feito de modo a verificar se é vantajosa, do ponto
de vista energético, a aplicacao do processo de absor¢ao para a captura de C'Oy do
ar. Por fim, é feito um estudo de caso para a industria do cimento, visando um
aumento na eficiéncia de captura de C'O, e uma redugao do consumo de energia e

da irreversibilidade no processo.

5.1 Validacao das Simulacoes

5.1.1 Calculo da Exergia

Os valores de exergia retirados de ABDOLLAHI-DEMNEH et al. [24] e aqueles
obtidos no presente trabalho através do algoritmo implementado no simulador de

processos Aspen HYSY'S, para a corrente exemplo 1, podem ser conferidos na Tabela
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5.1:

Tabela 5.1: Resultados para a corrente exemplo 1 retirados de ABDOLLAHI-
DEMNEH et al. [24] e obtidos no presente trabalho.

Variavel ABDOLLAHI-DEMNEH et al. [24] Presente trabalho
Exergia fisica [kW]| 1.287,40 1.288,11
Exergia quimica [kW]| 2.446,30 2.448,65
Exergia [kW] 3.733,70 3.736,77

Pode-se observar, pela Tabela 5.1, que no caso da corrente exemplo 1 os valores
das varidveis obtidos no presente trabalho se mostraram semelhantes aqueles extrai-
dos do artigo. O valor de exergia fisica do presente trabalho apresentou um erro de
0,06% em relacao ao valor do artigo. Quanto a exergia quimica, verificou-se um erro
de 0,1% do valor relativo ao presente trabalho em relacdo ao valor do artigo. J& o
valor de exergia do presente trabalho apresentou um erro de 0,08% em relacao ao
valor do artigo.

No tocante a corrente exemplo 2, seus valores de exergia retirados do artigo e
aqueles obtidos no presente trabalho por meio do simulador podem ser conferidos
na Tabela 5.2

Tabela 5.2: Resultados para a corrente exemplo 2 retirados de ABDOLLAHI-
DEMNEH et al. [24] e obtidos no presente trabalho.

Variavel ABDOLLAHI-DEMNEH et al. [24] Presente trabalho
Exergia fisica [kW| 1.376,50 1.372,57
Exergia quimica [kW]| 118.437,10 118.458,72
Exergia [kKW] 119.813,60 119.831,28

Tal como ocorreu para o caso da corrente exemplo 1, verifica-se na Tabela 5.2
que, no caso da corrente exemplo 2, os valores das varidveis obtidos no presente
trabalho apresentaram semelhanca com aqueles retirados do artigo. O valor de
exergia fisica do presente trabalho mostrou um erro de 0,28% em relacao ao valor
do artigo. Quanto a exergia quimica, o valor relativo ao presente trabalho mostrou
um erro de 0,02% em relagao ao valor do artigo. Ja o valor de exergia do presente
trabalho mostrou um erro de 0,01% em relagao ao valor do artigo.

Tendo em vista que, tanto para a corrente exemplo 1 quanto para a corrente
exemplo 2, os resultados nao apresentaram um erro relativo expressivo, foi possivel

validar o calculo da exergia implementado no simulador.

5.1.2 Consumo de Energia no Processo

Os valores do consumo de energia no processo de absor¢ao de C'O,, além de outros

valores, que foram retirados de GERVASI et al. [8] e aqueles obtidos no presente
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trabalho por meio do simulador de processos Aspen HYSYS podem ser conferidos
na Tabela 5.3:

Tabela 5.3: Resultados retirados de GERVASI et al. |8] e obtidos no presente tra-
balho.

Variavel GERVASI et al. [8] Presente
trabalho
Fracao molar de C'O; no gés que deixa a 0,044 0,050
coluna de absorcao [-|
Fracao molar de Ny no gés que deixa a 0,865 0,864
coluna de absor¢ao ||
Fracao molar de O, no gas que deixa a 0,030 0,030
coluna de absor¢ao [-|
Fracao molar de H>O no gés que deixa a 0,061 0,057
coluna de absorgao [-|
Fracao molar de M E'A no gas que deixa a 1,97.107* 0
coluna de absor¢ao ||
Fragao molar de C'Oy no gas que deixa a 0,980 0,980
coluna de destilagao [-|
Fracao molar de Ny no gés que deixa a 2,92.10~* 3,00.10~*
coluna de destila¢ao |-|
Fracao molar de O, no gas que deixa a 1,85.107° 0
coluna de destilagao [-|
Fracao molar de H>O no gés que deixa a 0,019 0,020
coluna de destilagao [-|
Fracao molar de M E'A no gas que deixa a 2,03.1077 0
coluna de destilagao [-|
Fracao massica de M E A no solvente que 0,283 0,269
deixa a coluna de absorcao [-|
Razao molar entre o COy e 0 MEA 0,496 0,496

presentes no solvente que deixa a
coluna de absor¢ao ||

Temperatura do solvente que deixa a 55,5 61,1
coluna de absorgao [°C]
Fracao massica de M E'A no solvente que 0,294 0,280
deixa a coluna de destilagao [-|
Razao molar entre 0 CO;, e 0 MEA 0,307 0,302

presentes no solvente que deixa a
coluna de destilagao [-|

Temperatura do solvente que deixa a 116.,8 116,2
coluna de destilagao [°C]
Energia retirada no condensador |GJ/t de 1,19 1,17
C'Oy capturado|
Energia fornecida pelo refervedor [GJ/t de 3,71 3,92

C'Oy capturado|

Conforme pode ser observado na Tabela 5.3, os valores das variaveis obtidos no

presente trabalho se mostraram semelhantes aqueles retirados de GERVASI et al. [8].
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Especificamente em relacao ao consumo de energia no processo, o valor do presente
trabalho para a energia retirada no condensador apresentou um erro de 1,68% em
relacao ao valor retirado do artigo, enquanto que, para a energia fornecida pelo
refervedor, tal erro foi de 5,66%. Com isto, constata-se que os erros relativos para a
validacao do consumo de energia foram consideravelmente superiores aos erros para
a validacao do calculo da exergia, os quais foram todos inferiores a 1%. Isto se
justifica porque, no caso do célculo da exergia, as simulagoes envolveram somente
correntes de processo. J& no caso do consumo de energia, as simulagoes envolveram
o processo como um todo, havendo uma maior quantidade de condi¢des operacionais
envolvidas, o que resulta em um erro relativo maior. No entanto, tendo em vista
que os resultados nao apresentaram um erro relativo expressivo, foi possivel validar

o consumo de energia do processo nas simulacoes.

5.2 Determinacao da Temperatura Média Termodi-
namica do Vapor d’Agua

A Figura 5.1 mostra os graficos da temperatura média termodinamica e da efi-

ciéncia de Carnot do vapor d’agua em funcao da pressao:
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Figura 5.1: Temperatura média termodinamica e eficiéncia de Carnot do vapor
d’agua em funcao da pressao.

Constata-se, pela Figura 5.1, que a temperatura média termodinamica e a efi-
ciéncia de Carnot do vapor d’dgua praticamente nao sofrem alteracoes na faixa de
pressao adotada. Assim, devido & baixa sensibilidade da temperatura média termo-
dinamica em relacao a pressao, ¢ possivel adotar para a mesma um valor constante

e equivalente a 447,65 K para as condi¢oes adotadas, sendo este o valor da tem-
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peratura média termodinamica utilizado em todos os trocadores de calor que usam
vapor d’dgua de média pressao como utilidade no presente trabalho. Deste modo,
foi possivel contornar o problema de nao haver acesso as propriedades das correntes

de utilidade no simulador de processos Aspen HYSYS.

5.3 Escolha dos Indicadores de Eficiéncia

5.3.1 Coluna de Absorc¢ao

A Figura 5.2 mostra a irreversibilidade da coluna de absor¢ao em funcao da

fracdo massica de C'O, no solvente que entra na absorvedora:
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Figura 5.2: Irreversibilidade da coluna de absorcao em funcao da fracao maéssica de
CO5 no solvente que entra na absorvedora.

Precebe-se, pela Figura 5.2, que a irreversibilidade da absorvedora diminui con-
forme se aumenta a fracao massica de C'Os no solvente, apresentando elevada sen-
sibilidade & referida variavel operacional e, portanto, mostrando-se um indicador de

eficiéncia adequado a ser utilizado nas andlises exergéticas.
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Quanto & Figura 5.3, esta mostra a eficiéncia exergética da coluna de absorcao

em funcao da fracao méssica de C'O, no solvente que entra na absorvedora:
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Figura 5.3: Eficiénca exergética da coluna de absor¢ao em funcao da fracao massica
de CO5 no solvente que entra na absorvedora.

E possivel verificar, na Figura 5.3, que a eficiéncia exergética da coluna de absor-
¢ao permanece estagnada em um valor proximo a 1 em toda a faixa de variacao da
fracao méssica de C'O; no solvente. No entanto, isto nao significa que a coluna esta
operando de forma eficiente. Assim, para encontrar a razao para que isto ocorra,
tomou-se o valor da fragdo méssica de C'O; no solvente igual a 0,01 e, para tal valor,
dividiu-se a exergia das correntes da absorvedora nas contribuicoes fisica, quimica

de mistura e quimica de reagao, obtendo-se o grafico da Figura 5.4:
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Solvente que entra Gas que entra Gés que sai Solvente que sai
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Figura 5.4: Grafico de barras representativo dos componentes da exergia das cor-
rentes relativas a coluna de absorcao.
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Percebe-se, na Figura 5.4, que os maiores valores de exergia correspondem as
exergias quimicas das correntes de solvente que entra e que deixa a coluna de absor-
¢ao, sobretudo no que se refere & contribuicao de reacao. Desta forma, constata-se
que a explicacao para a eficiéncia exergética ser sempre proxima de 1 é que as exer-
gias quimicas das correntes liquidas possuem valores elevados e semelhantes, o que
inviabiliza o uso da eficiéncia exergética como indicador de eficiéncia para a analise
exergética.

No tocante a Figura 5.5, esta mostra a irreversibilidade e a eficiéncia exergética
da coluna de absorcao, em suas formas alternativas propostas por MOHAMADI-
BAGHMOLAEI et al. [44], em func¢ao da fragdo méssica de COs no solvente que
entra na absorvedora. Tal figura foi gerada aplicando-se a maquina de Carnot a

cada prato da coluna.
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Figura 5.5: Irreversibilidade e eficiéncia exergética da coluna de absor¢ao, em suas
formas alternativas propostas por MOHAMADI-BAGHMOLAEI et al. [44], em fun-
¢ao da fracao massica de C'Oy no solvente que entra na absorvedora (aplicagao da
maquina de Carnot a cada prato da coluna).

Constata-se, na Figura 5.5, que a irreversibilidade da coluna de absor¢ao atinge
valores negativos e a eficiéncia exergética da coluna atinge valores superiores a 1 para
maiores valores da fracao massica de CO5 no solvente, o que nao faz sentido, uma vez
que a exergia é sempre destruida em processos. Assim, tém-se que os indicadores de
eficiéncia propostos por MOHAMADI-BAGHMOLAEI et al. [44] ndo sao adequados
para analise exergética se a maquina de Carnot for aplicada a cada prato da coluna
de absorcao.

Em relacao a Figura 5.6, esta também mostra a irreversibilidade e a eficién-

cia exergética da coluna de absor¢ao, em suas formas alternativas propostas por
MOHAMADI-BAGHMOLAEI et al. [44], em fungao da fragao méassica de CO no
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solvente que entra na absorvedora. Porém, tal figura foi gerada aplicando-se a ma-

quina de Carnot a coluna como um todo.

=2 4000

0.010 0.015 0.020 0.025 0.030 0.035 0.040 0.045 0.050
Fragdo massica de CO2 no solvente

Figura 5.6: Irreversibilidade e eficiéncia exergética da coluna de absor¢ao, em suas
formas alternativas propostas por MOHAMADI-BAGHMOLAEI et al. [44], em fun-
¢ao da fracao massica de C'Oy no solvente que entra na absorvedora (aplicagao da
maquina de Carnot a coluna como um todo).

Percebe-se, pela Figura 5.6, que a irreversibilidade da coluna de absorcao apre-
sentou comportamento semelhante ao da Figura 5.2, enquanto a eficiéncia exergética
da coluna apresentou comportamento semelhante ao da Figura 5.3. Isto se deve ao
fato de que o valor de exergia relacionado a perda de calor da coluna de absorcao é
desprezivel se comparado aos valores de exergia das correntes de processo.

Finalmente, a Figura 5.7 mostra a eficiéncia exergética da coluna de absorcao,
em sua forma alternativa proposta por EBRAHIMI et al. [39], em funcao da fracao

massica de C'Oy no solvente que entra na absorvedora:
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Figura 5.7: Eficiéncia exergética da coluna de absor¢ao, em sua forma alternativa
proposta por EBRAHIMI et al. [39], em fungao da fragao massica de C'Oq no solvente
que entra na absorvedora.

Verifica-se, na Figura 5.7, alguma sensibilidade da eficiéncia exergética da coluna
de absor¢ao a variacao da fracao massica de C'Oy no solvente. No entanto, tal
sensibilidade é insuficiente para que este indicador de eficiéncia seja utilizado em
analises exergéticas.

Apos o teste dos indicadores de eficiéncia propostos para a coluna de absorcao,
escolheu-se a irreversibilidade para ser o indicador utilizado nas anéalises exergéti-
cas, desconsiderando-se as perdas de calor da coluna para fins de simplificacao de
calculo. Assim, a irreversibilidade da absorvedora foi calculada no simulador de
processos Aspen HYSYS por meio de varidveis do usuéario, sendo a programacao
de tal variavel realizada através de spreadsheet, as quais correspondem a planilhas
disponibilizadas pelo simulador para calculos. As variaveis podem ser importadas e

exportadas usando tal ferramenta.

5.3.2 Coluna de Destilacao

A Figura 5.8 mostra a irreversibilidade da coluna de destilacao em funcao da

fracao méassica de C'O, no solvente que entra na absorvedora:
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Figura 5.8: Trreversibilidade da coluna de destilacao em funcao da fracao massica
de C'O5 no solvente que entra na absorvedora.

Verifica-se, na Figura 5.8, que a irreversibilidade da coluna de destilagdo diminui
conforme de aumenta a fracao massica de C'O, no solvente. Isto acontece porque,
ao se permitir que o solvente regenerado possua uma maior concentracao de C'Os, o
refervedor da coluna de destilacao precisa fornecer menos energia para regeneracao
do solvente, fazendo com que a irreversibilidade da coluna diminua. Assim, observa-
se que a irreversibilidade da retificadora apresenta elevada sensibilidade a fracao
méssica de CO;y no solvente, mostrando-se um indicador de eficiéncia adequado a
ser utilizado nas analises exergéticas.

Quanto a Figura 5.9, esta mostra a eficiéncia racional da coluna de destilacao

em funcao da fragao méssica de C'Oy no solvente que entra na absorvedora:
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Figura 5.9: Eficiéncia racional da coluna de destilacao em funcao da fragao massica
de C'O5 no solvente que entra na absorvedora.

Observa-se, na Figura 5.9, que a eficiéncia racional da coluna de destilacao possui
certa sensibilidade em relacao a fracao massica de C'Oy no solvente. Porém, tal
sensibilidade é insuficiente para que este indicador de eficiéncia seja utilizado em
analises exergéticas.

Apos os testes dos indicadores de eficiéncia propostos para a coluna de destilacao,
escolheu-se a irreversibilidade para ser o indicador utilizado nas analises exergéticas.
Assim, a irreversibilidade da retificadora foi calculada no simulador de processos
Aspen HYSYS por meio de variaveis do usuéario, sendo a programacao de tal varidvel
realizada através de spreadsheet, tal qual ocorreu pro caso da absorvedora. Devido
ao fato de nao ser possivel programar variaveis do usuario para o condensador e
o refervedor da coluna de destilagao no simulador de processos Aspen HYSYS, o
calculo das exergias das correntes de energia para tais equipamentos também teve

de ser feito no spreadsheet.

5.4 Analise Exergética da Captura de Gas Carbo-

nico para Diferentes Concentracoes do Gas

De posse dos resultados obtidos na Se¢ao 5.3, o indicador de eficiéncia utilizado
nas anélises exergéticas da presente secao foi a irreversibilidade. Tal indicador foi
utilizado em sua forma intensiva, correspondendo & irreversibilidade total em um
dado equipamento dividida pela vazao molar de C'Oy capturado. Isto foi feito com
o intuito de verificar se o aumento da captura de COy compensa o aumento da

irreversibilidade em uma dada operacao unitaria.
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5.4.1 Efeito da Razao L/G

A razao L/G corresponde a razao entre liquido e gas na coluna de absorcao, ou
seja, ¢ a razao entre a vazao de solvente e a vazao de gas que entram na absorvedora,
em base molar. Assim, a vazao do gas foi mantida fixa, variando-se somente a vazao
de solvente. Deste modo, a Figura 5.10 apresenta a irreversibilidade da coluna de
absor¢ao em fungao da razao L/G, para as diversas concentracoes de CO, no gas

que entra na absorvedora:
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Figura 5.10: Trreversibilidade da coluna de absor¢ao em funcao da razao L/G, para
as diferentes fracoes molares de C'Os,.

Na Figura 5.10 observa-se que, para as fracoes molares de 0,05 e 0,1, a irrever-
sibilidade da absorvedora aumenta conforme se aumenta a razao L/G até um valor
de 45, havendo uma oscilagao da irreversibilidade a partir de tal valor. Constata-
se também que tais fracoes molares apresentaram o maior intervalo de variacao da
razao L/G. No tocante a fragao molar de 0,15 verifica-se, de um modo geral, que a
irreversibilidade da absorvedora aumenta ao se aumentar a razao L/G. Por fim, no
tocante a fracdo molar de 0,2375, esta apresenta o menor intervalo de variacao da
razao L/G, havendo um minimo de irreversibilidade em uma razao equivalente a 11.

As oscilagoes observadas na Figura 5.10 possuem como provéavel causa o fato de as
exergias das correntes liquidas possuirem uma ordem de grandeza significativamente
superior as exergias das correntes gasosas. Assim, tomando-se a fracao molar de 0,05,

tal discrepancia pode ser ser observada no grafico semilogaritmico da Figura 5.11:
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Figura 5.11: Irreversibilidade da absorvedora e exergias de suas correntes em funcao
da razao L/G.

Conforme é possivel perceber na Figura 5.11, as exergias das correntes liquidas
posstem uma ordem de grandeza que varia entre 10 e 107, enquanto as correntes
gasosas possuem uma ordem de grandeza em torno de 10°. Com isto, as exergias
das correntes liquidas impactam de forma mais expressiva a irreversibilidade da
absorvedora, e como a irreversibilidade consiste simplesmente na diferenca entre a
exergia na entrada e a exergia na saida, tal subtragao entre valores tao altos de
exergia tende a provocar oscilacoes na irreversibilidade.

Em relacao a coluna de destilacao, a Figura 5.12 mostra a irreversibilidade da
coluna em fun¢do da razdo L./G para as diversas concentracoes de COq no gés que

entra na absorvedora:
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Figura 5.12: Irreversibilidade da coluna de destilagao em fun¢io da razao L /G, para
as diferentes fracoes molares de C'Os.

Nota-se, pela Figura 5.12, um aumento de irreversibilidade da coluna de des-
tilacdo conforme se aumenta a razdo L/G, para todas as fragdes molares. Isto se
deve ao fato de que, ao se aumentar a razdo L/G, ou seja, ao se aumentar a vazao
de solvente que entra na absorvedora, mais energia o refervedor deve fornecer para
regenerar o solvente na retificadora, resultando em um aumento da irreversibilidade
da coluna. Além disso, verifica-se também que as fragoes molares de 0,05 e 0,1
apresentam o maior intervalo de variacao da razao L/G, enquanto a fracdo molar de

0,2375 apresenta o menor.

5.4.2 Efeito da Fragao Massica de Gas Carboénico no Solvente

Outra variavel analisada foi a fracao massica de C'O; no solvente que entra na
absorvedora. Assim, a Figura 5.13 mostra a irreversibilidade da coluna de absorcao
em funcao da fragdo méssica de C'O, no solvente para as diversas concentracoes de

C'O; no gas que entra na absorvedora:
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Figura 5.13: Trreversibilidade da coluna de absorcao em funcao da fracao massica
de C'O5 no solvente, para as diferentes fracoes molares de C'Os.

Percebe-se, pela Figura 5.13, que a irreversibilidade da coluna de absor¢ao dimi-
nui conforme se aumenta a fracao massica de C'O, no solvente, para todas as fracoes
molares de C'O, no gés que entra na absorvedora. Também ¢é possivel observar que
as fragoes molares de 0,1, 0,15 e 0,2375 apresentam os maiores intervalos de variagao
da fracao méssica de C'Oy no solvente, sendo que o menor intervalo corresponde a
fracao molar de 0,05.

Quanto a coluna de destilacao, a Figura 5.14 apresenta a irreversibilidade da co-
luna em funcao da fragao massica de C'Oy no solvente, para as diversas concentragoes

de C'Oy no gas que entra na absorvedora:
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Figura 5.14: Irreversibilidade da coluna de destilacao em func¢ao da fracao massica
de COs no solvente, para as diferentes fracoes molares de C'Os.
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E possivel observar, na Figura 5.14, uma reducio da irreversibilidade da coluna
de destilacao conforme se aumenta a fracao massica de C'Oy no solvente, para todas
a fracoes molares de C'O; no gés que entra na absorvedora. Isto se deve ao fato de
que, a0 se permitir uma maior concentragao de C'O, no solvente regenerado, menos
energia o refervedor da retificadora precisa fornecer para regenerar o solvente, resul-
tando em uma menor irreversibilidade da coluna. Além disso, observa-se também
que as fracoes molares de 0,1, 0,15 e 0,2375 apresentam o maior intervalo de variagao
da fracao massica de CO; no solvente, enquanto a fracao molar de 0,05 apresenta o

menor.

5.4.3 Efeito da Temperatura do Solvente

Uma outra varidvel analisada foi a temperatura do solvente que entra na absor-
vedora. Desta forma, a Figura 5.15 mostra a irreversibilidade da coluna de absor¢ao
em funcao da temperatura do solvente para as diversas concentragoes de C'Oy no

gas que entra na absorvedora:
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Figura 5.15: Irreversibilidade da coluna de absorcao em funcao da temperatura do
solvente, para as diferentes fracoes molares de COs.

Constata-se, pela Figura 5.15, que a irreversibilidade da coluna de absorcao
diminui conforme se aumenta a temperatura do solvente para as fragoes molares
de 0,05, 0,1 e 0,15. J& para a fracao molar de 0,2375, observa-se um minimo de
irreversibilidade em uma temperatura de 47°C. Além disso, as fracoes molares de
0,1, 0,15 e 0,2375 apresentaram o maior intervalo de variacao da temperatura do
solvente, enquanto a fracao molar de 0,05 apresentou o menor.

No tocante & coluna de destilacao, a Figura 5.16 mostra a irreversibilidade da

coluna em funcao da temperatura do solvente para as diversas concentracoes de C'O,
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no gas que entra na absorvedora:
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Figura 5.16: Irreversibilidade da coluna de destilacao em fungao da temperatura do
solvente, para as diferentes fragoes molares de C'O,.

Verifica-se, na Figura 5.16, que a irreversibilidade da coluna de destilacao di-
minui com o aumento da temperatura do solvente para todas as fracoes molares,
com destaque para a fracao molar de 0,15, na qual ocorre queda abrupta da irre-
versibilidade na temperatura de 47°C. Tal queda abrupta se deve a reducao brusca
na quantidade de agua que entra no refervedor, conforme sera melhor detalhado na
Secao 5.4.11. Além disso, o menor intervalo de variacao da temperatura do solvente

corresponde a fracao molar de 0,05.

5.4.4 Efeito da Pressao da Absorvedora

Analisou-se também o efeito da pressao da coluna de absorcao. Para isto,
desprezou-se a queda de pressao na coluna. Assim, a Figura 5.17 mostra a irre-
versibilidade da coluna de absorcao em funcao de sua pressao de operacao para as

diversas concentracoes de C'Oy no géas que entra na absorvedora:
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Figura 5.17: Trreversibilidade da coluna de absorcao em funcao de sua pressao de
operacao, para as diferentes fracoes molares de C'Os.

Precebe-se, pela Figura 5.17, uma reducao da irreversibilidade da coluna de ab-
sor¢cao conforme se aumenta sua pressao de operagao, para todas as fracoes molares
de COy. Isto ocorre porque uma das maiores fontes de irreversibilidade em ope-
racoes unitirias é a diferenca de pressao. Desta forma, uma menor diferenca de
pressao entre a coluna de absorcao e suas correntes de entrada leva a uma reducao
da irreversibilidade na coluna. Além disso, observa-se também que o maior intervalo
de variacao da pressao de operacao da absorvedora corresponde as fragoes molares
de 0,1 e 0,15, enquanto o menor corresponde a fracao molar de 0,05.

Quanto a coluna de destilacao, a Figura 5.18 apresenta a irreversibilidade da
coluna em func¢ao da pressao de operacao da absorvedora para as diversas concen-

tracoes de C'O, no gas que entra na coluna de absorcao:
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Figura 5.18: Trreversibilidade da coluna de destilagao em fungao da pressao de ope-
racao da coluna de absorcao, para as diferentes fracoes molares de C'Os.

E possivel observar, pela Figura 5.18, um aumento da irreversibilidade da coluna
de destilacao conforme se aumenta a pressao de operacao da coluna de absorcao,
para todas as fracoes molares de C'O,, com destaque para a fracao molar de 0,15, na
qual ocorre aumento brusco de irreversibilidade em uma pressao equivalente a 105
kPa. Tal aumento brusco se deve ao aumento abrupto na quantidade de dgua que
entra no refervedor, conforme serd melhor detalhado na Secao 5.4.11. Além disso,
o intervalo de variacao da pressao de operacao da absorvedora foi maior para as

fragoes molares de 0,1 e 0,15, e menor para a fracao molar de 0,05.

5.4.5 Efeito do Numero de Pratos da Absorvedora

A Figura 5.19 mostra a irreversibilidade da coluna de absorcao em funcao do
seu nimero de pratos para as diversas concentracoes de C'O, no gas que entra na

absorvedora:
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Figura 5.19: Trreversibilidade da coluna de absor¢dao em funcdo do seu nimero de
pratos, para as diferentes fracoes molares de C'O,.

Observa-se, na Figura 5.19, uma reducao da irreversibilidade da coluna de absor-
cao conforme se aumenta o seu nimero de pratos, para todas as fracoes molares de
COs. Isto se deve ao fato de que um aumento do ntimero de pratos da absorvedora
leva a um aumento da captura de C'O,. Assim, como a irreversibilidade intensiva
corresponde simplesmente & irreversibilidade total em um dado equipamento divi-
dida pela vazao molar de C'O, capturado, um aumento na captura de CO, leva a
reducao da irreversibilidade intensiva da absorvedora.

Quanto a coluna de destilacao, a Figura 5.20 apresenta a irreversibilidade da
coluna em funcao do namero de pratos da absorvedora para as diversas concentracoes

de C'Oy no gas que entra na coluna de absor¢ao:
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Figura 5.20: Irreversibilidade da coluna de destilacao em fungao do niimero de pratos
da coluna de absorcao, para as diferentes fragoes molares de C'O,.

Na Figura 5.20 verifica-se, para a fracdo molar de 0,05, que a irreversibilidade
da coluna de destilagao diminui conforme se aumenta o ntimero de pratos da coluna
de absorcao. Quanto a fracao molar de 0,1, nota-se uma reducao da irreversibili-
dade da retificadora até um nimero de pratos da absorvedora equivalente a 20, nao
havendo mudancas significativas na irreversibilidade apos tal valor. No tocante a
fracao molar de 0,15, a irreversibilidade da coluna de destilacao nao se altera de
forma expressiva até um ntmero de pratos da coluna de absorcao equivalente a 10,
ap6s o qual hda um aumento até um ntmero de pratos igual a 15, nao havendo
alteracoes significativas na irreversibilidade apo6s tal valor. Por fim, em relacao a
fracao molar de 0,2375, constata-se um aumento da irreversibilidade da retificadora
até um numero de pratos da absorvedora equivalente a 10, nao havendo alteracoes

expressivas na irreversibilidade apoés tal valor.

5.4.6 Efeito do Diametro da Absorvedora

A Figura 5.21 mostra a irreversibilidade da coluna de absor¢ao em funcao de seu

diametro para as diversas concentragoes de C'O; no gas que entra na absorvedora:
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Figura 5.21: Irreversibilidade da coluna de absorcao em funcao de seu diametro,
para as diferentes fracoes molares de C'Os.

Pode-se constatar, pela Figura 5.21, que a irreversibilidade da coluna de absor-
¢ao diminui conforme se aumenta seu diametro, para todas as fracoes molares de
COs. Isto se deve ao fato de que um aumento do didmetro da absorvedora leva a
um aumento da captura de C'O,. Assim, como a irreversibilidade intensiva corres-
ponde simplesmente a irreversibilidade total em um dado equipamento dividida pela
vazao molar de C'O, capturado, um aumento na captura de COy leva a reducao da
irreversibilidade intensiva da absorvedora.

Em relagao a coluna de destilacao, a Figura 5.22 apresenta a irreversibilidade
da coluna em funcao do diametro da absorvedora para as diversas concentracoes de

C'O4 no gas que entra na coluna de absorcao:
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Figura 5.22: TIrreversibilidade da coluna de destilacdo em funcao do diametro da
coluna de absorcao, para as diferentes fracoes molares de C'Os.

Na Figura 5.22 nota-se, para a fracao molar de 0,05, que a irreversibilidade da
coluna de destilagao diminui conforme se aumenta o didmetro da coluna de absorcao.
Em relacao a fracao molar de 0,1, observa-se que a irreversibilidade da retificadora
diminui até um diametro da absorvedora equivalente a 4 metros, nao havendo mu-
dancas significativas na irreversibilidade ap6s tal valor. No tocante a fracao molar
de 0,15, percebe-se que a irreversibilidade da coluna de destilacao diminui até um
diametro da coluna de absorcao igual a 2 metros, no qual ocorre um minimo de
irreversibilidade. Apos isso, a irreversibilidade aumenta até um diametro de 4 me-
tros, nao havendo alteracoes expressivas na irreversibilidade apoés tal valor. Por
fim, quanto a fracao molar de 0,2375, constata-se que a irreversibilidade da retifica-
dora aumenta até um diametro da absorvedora equivalente a 2 metros, nao havendo

alteracoes significativas na irreversibilidade apés tal valor.

5.4.7 Efeito da Fragao Massica de MEA no Solvente

Verificou-se também o efeito da fracao massica de MEA no solvente que entra
na absorvedora. Deste modo, a Figura 5.23 mostra a irreversibilidade da coluna
de absorcao em funcao da fracdo massica de MEA no solvente para as diversas

concentracoes de C'Osy no gés que entra na absorvedora:

85



~ 20000

o}

© 17500/

Q

(@]

£ 15000

[@)]

X 125001

~ 10000

7500/

5000

2500
0

k]

= Fracdo molar de CO2 = 0,05

= Fracao molar de CO2 =0,1
Fracao molar de CO2 = 0,15

=== Fracao molar de CO2 = 0,2375

005 010 015 020 025 030 035 0.40
Fracdao massica de MEA no solvente

Irreversibilidade

Figura 5.23: Trreversibilidade da coluna de absorcao em funcao da fracdo massica
de MEA no solvente, para as diferentes fracoes molares de C'O,.

E possivel observar, na Figura 5.23, um aumento da irreversibilidade da coluna
de absorcao conforme se aumenta a fracdo méassica de MEA no solvente, para todas
as fragoes molares de C'Os.

No tocante & coluna de destilagao, a Figura 5.24 apresenta a irreversibilidade da
coluna em funcao da fracdo massica de MEA no solvente para as diversas concen-

tracoes de C'O; no gas que entra na coluna de absorcao:
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Figura 5.24: Trreversibilidade da coluna de destilacao em func¢ao da fragdo massica
de MEA no solvente, para as diferentes fracoes molares de C'O,.

E possivel constatar, na Figura 5.24, um aumento da irreversibilidade da coluna
de destilacao conforme se aumenta a fracao massica de MEA no solvente, para todas

as fracoes molares de C'O,. Isto se deve ao fato de que, quanto maior a concentracao
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de MEA no solvente, mais energia o refervedor precisa fornecer para regenerar o

solvente na retificadora, resultando em uma maior irreversibilidade na coluna.

5.4.8 Efeito da Pressao da Retificadora

Foi analisado também o efeito da pressao da coluna de destilacao. Tal qual
ocorreu para o caso da absorvedora, desprezou-se a queda de pressao da coluna.
Desta forma, a Figura 5.25 mostra a irreversibilidade da coluna de absor¢ao em
funcao da pressao de operacao da coluna de destilacao para as diversas concentragoes

de C'Oy no gas que entra na absorvedora:
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Figura 5.25: Irreversibilidade da coluna de absorcao em funcao da pressao de ope-
racao da coluna de destilacao, para as diferentes fracoes molares de C'Os.

E possivel perceber, na Figura 5.25, que a irreversibilidade da coluna de absorcao
praticamente permanece inalterada conforme se aumenta a pressao de operacao da
coluna de destilacao, para todas as fracoes molares de C'O,. Observa-se, também,
que o intervalo de variacao da pressao de operacao da retificadora diminui conforme
se aumenta a fracao molar de C'Oy no gas que entra na absorvedora.

Quanto a coluna de destilacao, a Figura 5.26 apresenta a irreversibilidade da
coluna em funcao de sua pressao de operacao para as diversas concentracoes de C'O,

no gas que entra na absorvedora:
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Figura 5.26: Trreversibilidade da coluna de destilacdo em funcao de sua pressao de
operacao, para as diferentes fracoes molares de C'Os.

E possivel observar, na Figura 5.26, uma reducao da irreversibilidade da coluna
de destilacao conforme se aumenta sua pressao de operacao, para todas as fracoes
molares de C'O,. Isto ocorre porque uma das maiores fontes de irreversibilidade em
operacoes unitarias é a diferenca de pressao. Desta forma, uma menor diferenca de
pressao entre a coluna de destilacao e sua carga leva a uma reducao da irreversibili-
dade na coluna. Além disso, nota-se, também, uma reducao do intervalo de variagao
da pressao de operacao da retificadora conforme se aumenta a fracao molar de C'O,

no gas que entra na absorvedora.

5.4.9 Efeito da Temperatura da Carga

A temperatura da carga da coluna de destilacao foi outra variavel analisada.
Assim, a Figura 5.27 mostra a irreversibilidade da coluna de absor¢ao em funcao da
temperatura da carga para as diversas concentracoes de C'O; no gés que entra na

absorvedora:
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Figura 5.27: Trreversibilidade da coluna de absorcao em funcao da temperatura da
carga da coluna de destilacao, para as diferentes fragoes molares de C'Os.

Verifica-se, na Figura 5.27, que a irreversibilidade da coluna de absorcao pra-
ticamente permanece inalterada conforme se aumenta a temperatura da carga da
coluna de destilacao, para todas as fragoes molares de C'O,. Observa-se, também,
uma reducao do intervalo de variacao da temperatura da carga conforme se aumenta
a fracao molar de C'O5 no gas que entra na absorvedora.

Em relacao & coluna de destilacao, a Figura 5.28 apresenta a irreversibilidade da
coluna em funcao da temperatura de sua carga para as diversas concentracoes de

COs no gas que entra na absorvedora:
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Figura 5.28: Irreversibilidade da coluna de destilacao em funcao da temperatura de
sua carga, para as diferentes fracoes molares de C'O,.

89



Nota-se, na Figura 5.28, que para as fracoes molares de 0,05 e 0,1 ocorre reducao
da irreversibilidade da coluna de destilacao conforme se aumenta a temperatura de
sua carga, enquanto que, para as fracoes molares de 0,15 e 0,2375, a irreversibili-
dade da coluna praticamente permanece inalterada ao se aumentar a temperatura
da carga. Isto indica que, quanto maior a concentracao de C'Oy no gas que en-
tra na absorvedora, menor é a sensibilidade da retificadora a temperatura de sua
carga. Assim, nos casos de maior sensibilidade, o comportamento observado se jus-
tifica porque, quanto maior a temperatura da carga da retificadora, menos energia
o refervedor precisa fornecer para regenerar o solvente, resultando em uma menor
irreversibilidade na coluna. Além disso, quanto maior a fracao molar de C'O,, menor

o intervalo de variacao da temperatura da carga.

5.4.10 Efeito do Prato de Carga

O efeito da localizacao do prato de carga da coluna de destilacao também foi
analisado. Vale ressaltar que a contagem dos pratos se inicia a partir do topo da
coluna. Com isto, a Figura 5.29 mostra a irreversibilidade da coluna de absorcao
em funcao da localizacao do prato de carga para as diversas concentragoes de C'O,

no gas que entra na absorvedora:
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Figura 5.29: Irreversibilidade da coluna de absorcao em funcao da localizacao do
prato de carga da coluna de destilacao, para as diferentes fracdes molares de C'Os.

Verifica-se, na Figura 5.29, que a irreversibilidade da coluna de absorcao prati-
camente permanece inaltarada conforme se altera a localizagao do prato de carga
da coluna de destilagao, para todas as fracoes molares de C'Os.

Quanto a coluna de destilacao, a Figura 5.30 apresenta a irreversibilidade da

coluna em funcao da localizacao de seu prato de carga para as diversas concentracoes
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de C'Oy no gas que entra na absorvedora:
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Figura 5.30: Irreversibilidade da coluna de destilacao em funcao da localizacao de
seu prato de carga, para as diferentes fracoes molares de C'Os.

Observa-se, na Figura 5.30, que quanto mais alto o prato de carga da coluna de
destilagao, menor é sua irreversibilidade para todas as fracoes molares de CO, no gas
que entra na absorvedora. Isto se deve ao fato de que, quanto mais alto o prato de
carga, maior o tempo de residéncia da carga dentro da coluna de destilagao. O maior
tempo de residéncia, por sua vez, leva a uma melhor separacao dentro da retificadora,
resultando em menos energia sendo consumida no refervedor e consequentemente em

uma menor irreversibilidade na coluna.

5.4.11 Efeito do Nuimero de Pratos da Retificadora

A Figura 5.31 mostra a irreversibilidade da coluna de absorcao em funcao do
numero de pratos da coluna de destilacao para as diversas concentracoes de C'Os no

gas que entra na absorvedora:
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Figura 5.31: Irreversibilidade da coluna de absorcao em funcao do nimero de pratos
da coluna de destilacao, para as diferentes fracoes molares de C'Os.

Percebe-se, na Figura 5.31, que a irreversibilidade da coluna de absorcao prati-
camente permanece inalterada conforme se aumenta o nimero de pratos da coluna
de destilacao, para todas as fracoes molares de C'O,. Além disso, verificam-se os
maiores intervalos de variacao do ntiimero de pratos da retificadora para as fragoes
molares de 0,1 e 0,15.

Em relacao a coluna de destilagao, a Figura 5.32 apresenta a irreversibilidade da
coluna em funcao do seu ntimero de pratos para as diversas concentracoes de C'O,

no gas que entra na absorvedora:
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Figura 5.32: Irreversibilidade da coluna de destilacao em func¢ao do seu ntiimero de
pratos, para as diferentes fracdes molares de C'O,.
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Observa-se, na Figura 5.32, uma reducao da irreversibilidade da coluna de desti-
lacao conforme se aumenta seu ntumero de pratos, para todas as fracoes molares de
CO5 no gas que entra na absorvedora. Verifica-se também uma queda abrupta na
irreversibilidade da coluna a partir de um ntimero de pratos equivalente a 18 para
a fracao molar de 0,2375. Tal comportamento se justifica porque, quanto maior o
numero de pratos da retificadora, maior o contato entre as fases liquida e vapor
dentro da coluna. O maior contato entre as fases, por sua vez, leva a uma melhor
separacao, resultando em menos energia sendo consumida no refervedor e conse-
quentemente em uma menor irreversibilidade na coluna. Além disso, nota-se que os
maiores intervalos de variacao do nimero de pratos da retificadora correspondem as
fracoes molares de 0,1 e 0,15.

Algo que é possivel perceber, a partir das variaveis analisadas até este ponto, é
que a irreversibilidade da coluna de absorcao dimunui conforme se aumenta a fragao
molar de C'O; no gas que entra na absorvedora, o que nao ocorre no caso da coluna
de destilacao. Isto se deve ao fato de que, tanto no caso da coluna de absor¢cao quanto
da coluna de destilagao, a irreversibilidade extensiva, ou seja, a irreversibilidade total
do equipamento aumenta conforme se aumenta a fracao molar de COy no gas que
entra na absorvedora, como pode ser observado na Figura 5.33, para a absorvedora,

e na Figura 5.34, para a retificadora:
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Figura 5.33: Irreversibilidade extensiva da coluna de absor¢ao em fungao do niimero
de pratos da coluna de destilacao, para as diferentes fracoes molares de C'O,.
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Figura 5.34: Irreversibilidade extensiva da coluna de destilacao em funcao de seu
numero de pratos, para as diferentes fracoes molares de C'Os.

Algo que também aumenta ao se aumentar a fragao molar de C'Oy no gas que
entra na absorvedora ¢ a vazao de C'O, capturado, conforme pode ser visto na Figura
0.35:
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Figura 5.35: Vazao de C'O, capturado em func¢ao do ntmero de pratos da coluna de
destilacao, para as diferentes fracoes molares de C'O,.

Assim, ao se aumentar a fracao molar de C'O, no gas que entra na absorvedora, a
vazao de C'Oy capturado sofre um aumento mais significativo do que a irreversibili-
dade extensiva da coluna de absorcao. Isto faz com que a irreversibilidade intensiva
possua comportamento oposto a extensiva ao se aumentar a fracdo molar de C'O,,
no caso da absorvedora. No entanto, devido a elevada irreversibilidade extensiva da

coluna de destilacao, tal fenébmeno nao é observado no equipamento.
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Outro ponto importante a ser frisado é que, conforme observado na Equagao 4.6,
a irreversibilidade da coluna de destilacao estd instrinsecamente ligada a energia

consumida no refervedor da coluna, o que pode ser confirmado pela Figura 5.36:
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Figura 5.36: Energia consumida no refervedor da coluna de destilagao em funcao do
seu numero de pratos, para as diferentes fracoes molares de C'Os.

A semelhanca entre a Figura 5.34 e a Figura 5.36 se deve a dependéncia da irre-
versibilidade da coluna de destilacao em relacao a energia consumida no refervedor
da coluna. Ja a energia consumida no refervedor, por sua vez, esta fortemente re-
lacionada & vazao de agua que entra no refervedor, o que pode ser confirmado pela
Figura 5.37:
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Figura 5.37: Vazao de dgua que entra no refervedor da coluna de destilagao em
funcao do seu numero de pratos, para as diferentes fracoes molares de C'Os.



A similaridade entre a Figura 5.36 e a Figura 5.37 ocorre devido a dependéncia
da energia consumida no refervedor da retificadora em relacao a vazao de agua que
entra no refervedor. Para corroborar este fato, tomou-se o caso base da Tabela 4.23
e a fracao molar de C'O, no gés a ser tratado como sendo 0,2375. Assim, tomou-
se como valores especificados na coluna de destilagao a razao de refluxo e a vazao
molar de destilado, de modo que, gradativamente, reduziu-se a razao de refluxo
para diminuir a quantidade de dgua que entra no refervedor, enquanto a vazao de
destilado era reduzida para assegurar que a corrente possuisse uma fracao molar de
C' Oy de no minimo 98% em base molar. Este ajuste foi realizado sem que o processo
tivesse reciclo, e os valores de vazao de destilado, razao de refluxo e fracao molar de

CO5 no destilado podem ser conferidos na Tabela 5.4:

Tabela 5.4: Valores registrados de vazao de destilado, razao de refluxo e fragao molar
de CO4 no destilado.
Vazio de destilado [kgmol/h] Razao de refluxo [-| Fragao molar de CO,
no destilado |-]

1,86.10° 145 0,98
1,85.103 140 0,98
1,84.103 135 0,98
1,82.103 130 0,98
1,81.103 125 0,98
1,80.10° 120 0,98
1,78.103 115 0,98
1,77.103 110 0,98

Ja a Figura 5.38 mostra a vazao de dgua que entra no refervedor em funcao da

razao de refluxo:

400000
350000

£

E 300000

2250000

< 200000

T

< 150000

o

‘R 100000

©

>
50000

0 110 115 120 125 130 135 140 145

Razao de refluxo

Figura 5.38: Vazao de agua que entra no refervedor em funcao da razao de refluxo.
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Nota-se, na Figura 5.38, que a vazao de agua que entra no refervedor dimunui
conforme se reduz a razao de refluxo. Quanto a Figura 5.39, esta mostra a energia

consumida no processo em funcao da razao de refluxo:
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Figura 5.39: Energia consumida no processo em funcao da razao de refluxo.

Observa-se, na Figura 5.39, que a energia consumida no refervedor também di-
minui conforme se diminui a razao de refluxo. Logo, constata-se que a energia
consumida no refervedor da retificadora diminui conforme se reduz a vazao de agua
que entra no refervedor, de acordo com o que foi mencionado anteriormente. Com
isto, é possivel verificar que uma redugao na vazao de dgua que entra no refervedor
leva a uma redugao na energia consumida no refervedor e, como consequéncia, a

uma reducao na irreversibilidade da coluna de destilacao.

5.4.12 Efeito do Diametro da Retificadora

A Figura 5.40 mostra a irreversibilidade da coluna de absorcao em funcao do
diametro da coluna de destilagao para as diversas concentracoes de C'Oy no gas que

entra na absorvedora:
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Figura 5.40: Trreversibilidade da coluna de absor¢do em funcao do diametro da
coluna de destilacao, para as diferentes fracoes molares de C'O,.

Pode-se observar, na Figura 5.40, que a irreversibilidade da coluna de absorcao

permanece praticamente inalterada conforme se aumenta o didmetro da coluna de

destilacao, para todas as fracoes molares de C'O,. Percebe-se também que o menor

intervalo de variacao do diametro da retificadora corresponde a fragao molar de 0,05.

Quanto a coluna de destilacao, a Figura 5.41 apresenta a irreversibilidade da

coluna em funcao do seu didmetro para as diversas concentracoes de C'O; no gas

que entra na absorvedora:
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Figura 5.41: Trreversibilidade da coluna de destilacao em funcao do seu diametro,
para as diferentes fracoes molares de C'Os.

Conforme pode-se perceber na Figura 5.41, a irreversibilidade da coluna de des-

tilagao diminui conforme se aumenta seu diametro, para todas as fragoes molares de
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CO,. Verifica-se também uma queda abrupta na irreversibilidade na coluna de des-
tilagao a partir de um didmetro equivalente a 6 metros para a fracao molar de 0,15
e a partir de um diametro equivalente a 7,5 metros para a fracao molar de 0,2375.
Isto se deve ao fato de que, para altas concentragoes de C'O, na carga, quanto maior
o diametro da retificadora, maior o contato entre as fases liquida e vapor dentro da
coluna. O maior contato entre as fases, por sua vez, leva a uma melhor separagao,
resultando em menos energia sendo consumida no refervedor e consequentemente em
uma menor irreversibilidade na coluna. Além disso, nota-se que o menor intervalo

de variacao do diametro da retificadora corresponde a fracao molar de 0,05.

5.4.13 Observacgoes Gerais

A partir das analises exergéticas da presente secao, foi possivel constatar que o
processo de absorcao de C'O, é sensivel a determinadas varidveis operacionais, sendo
que tal sensibilidade depende da concentragao de C'O; no gas a ser tratado. Além
disso, notou-se um elevado impacto das variaveis relativas a coluna de absorcao sobre
a coluna de destilacao, cuja reciproca nao é verdadeira, uma vez que as variaveis
relativas a retificadora nao impactam de forma expressiva a absorvedora. Verificou-
se também que, no processo de absorcao de C'O,, podem haver variaveis que quando
tém seu valor aumentado reduzem a irreversibilidade da absorvedora mas aumentam
a da retificadora, a exemplo da pressao de operacao da absorvedora.

Notou-se que, para algumas variaveis operacionais, o intervalo de variagao da
varidvel apresentou discrepancia entre os diferentes valores de concentracao de COq
no gas a ser tratado. Isto se deve ao fato de as anélises exergéticas terem sido
realizadas utilizando reciclo no processo de absorcao de C'O,. Porém, dado que o
objetivo de tal andlise foi simplesmente avaliar o impacto das varidveis operacionais
sobre a ineficiéncia do processo, a diferenca entre os intervalos de variacao nao
representa um problema. Também constatou-se que a irreversibilidade da coluna de
destilacao esté fortemente atrelada ao consumo de energia no refervedor da coluna,
o qual por sua vez é altamente dependente da vazao de dgua que entra no refervedor.

Por fim, foi possivel a identificacao das varidveis operacionais com maior influén-
cia na ineficiéncia do processo de absorcao de C'O,, bem como os meios através dos
quais tais variaveis provocam tal ineficiéncia. Assim, observou-se que a eficiéncia
do processo pode ser melhorada através de um aumento na captura de CO; ou por
meio da reducao do consumo de energia no refervedor da coluna de destilagao, sendo
que as varidveis com maior impacto na captura de C'O, sao o niimero de pratos e
o diametro da coluna de absorcao. Ja as variaveis que mais impactam no consumo
de energia no refervedor sdo: vazao de solvente (ou concentragdo de MEA no sol-

vente), prato de carga da retificadora, nimero de pratos da retificadora e diametro
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da retificadora.

5.5 Avaliacao da Captura de Gas Carbonico do Ar

Atmosférico

Foram obtidos os resultados da Tabela 5.5 para o caso base da indistria do

cimento:

Tabela 5.5: Resultados para o caso base da industria do cimento.

Variavel Valor

Vazao molar de CO; no solvente que entra na coluna de 413,23
absorc¢ao |kgmol /h|

Vazao molar de C'Oy no gas que entra na coluna de 1.876,25
absor¢ao |kgmol/h]
Vazao molar de C'Oy no gas que deixa a coluna de 30,36

absor¢ao [kgmol/h]
Vazao molar de C'O; no solvente que deixa a coluna de  2.259,12
absorc¢ao |kgmol /h|

Vazao molar de CO; na carga da coluna de 2.259,12
destilagao |kgmol/h]
Vazao molar de CO; no gas que deixa a coluna de 1.830,42
destilacao |kgmol/h]
Vazao molar de C'O5 no solvente que deixa a coluna de 42870
destilacdo |kgmol/h]
Energia consumida na bomba apés a coluna de 54,14
absor¢ao [kW]|
Energia retirada no condensador kW] 3,10.10°
Energia consumida no refervedor [kW] 3,19.10°
Energia consumida na bomba apdés a coluna de 7,03
destilacao [kW]
Energia retirada no resfriador [kW]| 99.065,41
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Deste modo, a Tabela 5.6 mostra os resultados para o caso base do ar atmosférico

Seco:

Tabela 5.6: Resultados para o caso base do ar atmosférico seco.

Variével Valor
Vazao molar de C'O5 no solvente que entra na coluna de 0

absor¢ao [kgmol/h|

Vazao molar de CO; no gés que entra na coluna de 3,16
absor¢ao [kgmol /h]

Vazao molar de COs no gas que deixa a coluna de 0,12
absorc¢ao [kgmol/h|

Vazao molar de C'O; no solvente que deixa a coluna de 3,04
absor¢ao [kgmol /h]

Vazao molar de C'O; na carga da coluna de 3,04
destilagao [kgmol/h]

Vazao molar de C'Oy no gés que deixa a coluna de 3,02

destilagao [kgmol/h|
Vazao molar de CO, no solvente que deixa a coluna de 1,38.1072
destilacao [kgmol/h]

Energia consumida na bomba apés a coluna de 52,86
absor¢ao [kW]|
Energia retirada no condensador [kW]| 1,38.108
Energia consumida no refervedor [kW]| 1,39.10%
Energia consumida na bomba apdés a coluna de 0,26
destilagao [kW]
Energia retirada no resfriador [kW]| 20.411,95
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Finalmente, a Tabela 5.7 apresenta os resultados para o caso base do ar atmos-

férico timido:

Tabela 5.7: Resultados para o caso base do ar atmosférico timido.

Variével Valor
Vazao molar de C'O; no solvente que entra na coluna de 0

absor¢ao [kgmol /h]

Vazao molar de C'O;y no gés que entra na coluna de 3,10
absorc¢ao [kgmol/h|

Vazao molar de C'O; no gas que deixa a coluna de 0,12
absor¢ao [kgmol /h]

Vazao molar de CO; no solvente que deixa a coluna de 2,98
absorc¢ao [kgmol/h|

Vazao molar de C'Oy na carga da coluna de 2,98
destilagao [kgmol/h|

Vazao molar de COs no gas que deixa a coluna de 2,98

destilagao [kgmol/h]
Vazao molar de CO, no solvente que deixa a coluna de  8,57.1073
destilagao [kgmol/h|

Energia consumida na bomba apds a coluna de 52,96
absor¢ao kW]
Energia retirada no condensador [kW] 1,38.108
Energia consumida no refervedor [kW]| 1,39.108
Energia consumida na bomba apds a coluna de 5,27
destilagao [kW]
Energia retirada no resfriador [kW]| 22.184,78

Assim, a Tabela 5.8 retine as métricas calculadas para cada caso base em questao:

Tabela 5.8: Métricas calculadas para cada caso base.

Métrica Industria do  Ar atmosférico Ar atmosférico
cimento seco umido
Eficiéncia de captura de 0,98 0,96 0,96
CO; |
Fracao molar de COy no gas  1,14.1072 2,63.107° 2,55.107°
tratado |-]
Consumo de energia no 6,27.10° 1,65.10% 1,68.10

processo |kJ/kgmol de
C'Oy capturado]

E possivel constatar, pela Tabela 5.8, que para todos os casos a eficiéncia de
captura de C'O, foi superior a 0,95, nao havendo uma diferenca significativa de
tais métricas entre os casos. Em relacao a fragao molar de CO, no gés tratado, o
caso base da industria do cimento apresentou o maior valor. Isto se deve a maior
concentracao de C'O; no gés que entra na coluna de absorcao para tal caso. Por fim,

no que se refere ao consumo de energia no processo, pode-se observar que tal métrica
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destoa bastante entre os casos. Verifica-se que o valor desta métrica para a captura
de C'Oy do ar atmosférico é significativamente superior ao da captura na industria
de cimento, sendo o valor para o ar seco 26.315,79 vezes superior, enquanto que,
para o ar imido, tal valor é 26.794,26 vezes superior. Estes resultados preliminares
indicam que, apesar de ser possivel a captura de COy do ar atmosférico por meio
do processo de absorcao, tal processo é bastante dispendioso em termos energéticos,

sendo mais vantajosa a captura em fontes mais concentradas em COs.

5.5.1 Ajuste das Variaveis Operacionais para o Ar Seco

Como uma tentativa de reduzir o consumo de energia do processo para o caso
base do ar seco, tomou-se novamente as condigoes das Tabelas 4.24, 4.25 e 4.26,
e ajustou-se as variaveis operacionais sem reciclo, conforme pode ser observado na
Figura 5.42:
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Figura 5.42: Fluxograma montado no simulador Aspen HYSYS para o ajuste das
varidveis operacionais para o ar seco.

Assim, somente apo6s todos os ajustes das varidveis operacionais implementou-se

o reciclo no processo.
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Primeiramente, ajustou-se a vazao de solvente de modo que se pudesse haver
uma captura completa de C'Oy na absorvedora utilizando a menor vazao de solvente
possivel e com uma quantidade de pratos na absorvedora equivalente a 50. A busca
pela menor vazao de solvente se justifica porque, quanto menor a vazao de solvente,
menor é a quantidade de energia necessaria para regenerar o solvente na coluna de
destilagao. Tal vazao foi de 25.000 kgmol/h, como pode ser observado na Figura
0.43:

220 — Solvente que entra
~ —— Gas que entra

8 1.5 Gés que sai

3 1.0 —— Solvente que sai

10 20 30 40 50
Ndmero de pratos

Figura 5.43: Vazao de C'O; nas correntes da absorvedora em funcao do seu nimero
de pratos para o ar seco.

Na Figura 5.43, para a qual foi utilizada a vazao de solvente de 25.000 kgmol/h,
observa-se que, conforme se aumenta o nimero de pratos da coluna de absorcao, a
vazao de CO, no gas que sai da coluna (gas tratado) diminui, tendendo a zero para
um namero de pratos equivalente a 50, o que indica uma captura de C'Oy proxima
a captura completa. Com isto, fixou-se a vazao de solvente em 25.000 kgmol/h e o
numero de pratos da absorvedora em 50.

Apos o ajuste da vazao de solvente e do nimero de pratos da coluna de absorcao,
ajustou-se as variaveis da coluna de destilacao, sendo o prato de carga e o niimero de
pratos as primeiras varidveis a serem ajustadas. O ajuste das varidveis em questao se
justifica pelo seu impacto no consumo de energia no refervedor conforme o exposto
na Secao 5.4. Deste modo, em relacao ao prato de carga, este foi escolhido como
sendo o do topo, uma vez que, quanto mais alto o prato de carga, maior o tempo
de residéncia da carga dentro da coluna de destilacao, resultando em um menor
consumo de energia no refervedor para promover uma separacao adequada. Quanto
ao nimero de pratos da coluna de destilagao, escolheu-se 20 pratos na coluna, pois,
quanto maior o nimero de pratos, maior o contato entre as fases liquida e vapor

dentro da coluna, resultando em um menor consumo de energia no refervedor para
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promover uma separacao adequada.

Depois do ajuste do prato de carga e do nimero de pratos da retificadora,
ajustou-se a vazao de destilado e a razao de refluxo. Inicialmente, a vazao de des-
tilado foi ajustada de modo a ser a maior possivel e, com isto, retirar a maior
quantidade possivel de C'Oy no topo da coluna, mas sem resultar em problemas de
cruzamento de temperatura no trocador de calor interno. Em seguida, a razao de
refluxo foi ajustada de modo a ser a menor possivel, mas assegurando uma eficién-
cia de captura de CO, de no minimo 99%. Assim, a Tabela 5.9 mostra os valores

registrados de vazao de destilado, razao de refluxo e vazao de C'O; no destilado:

Tabela 5.9: Valores registrados de vazao de destilado, razao de refluxo e vazao de
COy no destilado para o ar seco.
Vazao de destilado [kgmol/h| Razao de refluxo [-]  Vazao de CO, no
destilado [kgmol/h|

7.10° 200 3,16
7.10° 450 3,16
7.103 400 3,16
7.10° 350 3,16
7.10° 300 3,16
7.10° 250 3,16
7.10° 200 3,16
7.103 150 3,16
7.103 100 3,15
7.10° 20 3,09

J& a Figura 5.44 mostra a vazao de dgua que entra no refervedor em funcao da
razao de refluxo, enquanto a Figura 5.45 mostra a energia consumida no processo

em funcao da razao de refluxo:
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Figura 5.44: Vazao de agua que entra no refervedor em funcao da razao de refluxo
para o ar seco.
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Figura 5.45: Energia consumida no processo em funcao da razao de refluxo para o
ar seco.

Percebe-se, nas Figuras 5.44 e 5.45, que, ao se manter fixa a vazao de destilado,
diminuindo-se a razao de refluxo, foi possivel reduzir a quantidade de agua que entra
no refervedor e, consequentemente, a energia consumida no refervedor. Isto esta de
acordo com o que foi pontuado na Secao 5.4.11. Assim, fixou-se a vazao de destilado
como sendo igual a 7.000 kgmol/h, e a razao de refluxo como sendo equivalente a
100, uma vez que, abaixo de tal valor da razao de refluxo, a eficiéncia de captura de
CO, torna-se inferior a 99%, e entdo implementou-se o reciclo no processo.

Apos o ajuste das variaveis operacionais e implementacao do reciclo, registrou-se

os valores das métricas para as novas condi¢oes do processo. Deste modo, a Tabela
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5.10 mostra tais valores, bem como outras informacoes:

Tabela 5.10: Resultados relativos as novas condicoes do processo de absor¢ao para
a captura de C'O, do ar seco.

Varidvel Valor
Vazio de C'O, no solvente que entra na absorvedora |kgmol/h] 0
Vazao de CO; no gas que entra na absorvedora [kgmol/h]| 3,16
Vazao de C'O; no gas que deixa a absorvedora [kgmol/h]| 9,34.10™1
Vazao de C'O, no solvente que deixa a absorvedora [kgmol/h| 3,16
Vazao de C'O, no solvente que entra na coluna de 3,16
destilagao [kgmol/h|
Vazao de C'Oy no gas que deixa a coluna de 3,14
destilacao [kgmol/h]
Vazao de C'O; no solvente que deixa a coluna de 1,98.1072
destilagao |kgmol/h|
Energia consumida na primeira bomba [kW] 16,50
Energia retirada no condensador [kW]| 7,75.10°
Energia consumida no refervedor [kW]| 7,85.10°
Energia consumida na segunda bomba [kW]| 1,71
Energia retirada no resfriador [kW]| 2.733,45
Eficiéncia de captura de COs [-] 0,99
Fragao molar de CO; no gas tratado [-| 2,62.1076

Consumo de energia no processo |kJ/kgmol de CO, capturado]  9,00.10°

Verifica-se, na Tabela 5.10, que apds o ajuste das varidveis operacionais do pro-
cesso de absorcao para o ar seco, o consumo de energia no processo foi 1.435,41 vezes
superior ao da industria do cimento. Apesar da melhoria da métrica em relacao ao
caso sem ajustes, a captura de C'Oy do ar seco por meio do processo de absorcao
ainda mostra-se dispendiosa em termos de energia, sendo preferivel a captura em

fontes mais concentradas em C'Oy, como é o caso das indtstrias.

5.5.2 Ajuste das Variaveis Operacionais para o Ar Umido

Como uma tentativa de reduzir o consumo de energia no processo para o caso
base do ar imido, tomou-se novamente as condicoes das Tabelas 4.24, 4.25 e 4.26,

e ajustou-se as variaveis operacionais sem reciclo, conforme pode ser observado na
Figura 5.46:
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Figura 5.46: Fluxograma montado no simulador Aspen HYSYS para o ajuste das
variaveis operacionais para o ar umido.

Assim, somente apo6s todos os ajustes das varidveis operacionais implementou-se
o reciclo no processo.

Primeiramente, ajustou-se a vazao de solvente de modo a haver uma captura
total de C'O, na absorvedora utilizando a menor vazao de solvente possivel e com
uma quantidade de pratos na absorvedora equivalente a 50. A busca pela menor
vazao de solvente se justifica porque, quanto menor a vazao de solvente, menor é a
quantidade de energia necesséria para regenerar o solvente na coluna de destilacao.

A vazdo em questao foi igual a 25.000 kgmol/h, como pode ser visto na Figura 5.47:
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Figura 5.47: Vazao de C'Oy nas correntes da absorvedora em func¢ao do seu niimero
de pratos para o ar imido.

Na Figura 5.47, para a qual foi utilizada a vazao de solvente de 25.000 kgmol/h,
observa-se que, conforme se aumenta o nimero de pratos da coluna de absorcao, a
vazao de CO, no gas que sai da coluna (gas tratado) diminui, tendendo a zero para
um namero de pratos equivalente a 50, o que indica uma captura de C'Oy proxima
a captura completa. Com isto, fixou-se a vazao de solvente em 25.000 kgmol/h e o
numero de pratos da absorvedora em 50.

Depois do ajuste da vazao de solvente e do ntimero de pratos da coluna de ab-
sor¢ao, foi realizado o ajuste das variaveis da coluna de destilagdao, sendo o prato
de carga e o nimero de pratos as primeiras variaveis a serem ajustadas. O ajuste
das varidveis em questao se justifica devido ao seu impacto no consumo de energia
no refervedor conforme o exposto na Secao 5.4. Deste modo, no tocante ao prato
de carga, este foi escolhido como sendo o do topo, uma vez que, quanto mais alto
o prato de carga, maior o tempo de residéncia da carga dentro da coluna de des-
tilagao, resultando em um menor consumo de energia no refervedor para promover
uma separagao adequada. No que diz respeito ao niimero de pratos da coluna de
destilacao, escolheu-se 20 pratos na coluna, pois, quanto maior o niimero de pratos,
maior o contato entre as fases liquida e vapor dentro da coluna, resultando em um
menor consumo de energia no refervedor para promover uma separacao adequada.

Apos o ajuste do prato de carga e do nimero de pratos da retificadora, ajustou-
se a vazao de destilado e a razao de refluxo. Inicialmente, a vazao de destilado
foi ajustada de modo a ser a maior possivel e, consequentemente, retirar a maior
quantidade possivel de C'Oy no topo da coluna, mas sem resultar em problemas de
cruzamento de temperatura no trocador de calor interno. Posteriormente, a razao de

refluxo foi ajustada de modo a ser a menor possivel, mas assegurando uma eficiéncia
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de captura de CO, de no minimo 99%. Desta forma, a Tabela 5.11 mostra os valores

registrados de vazao de destilado, razao de refluxo e vazao de C'O; no destilado:

Tabela 5.11: Valores registrados de vazao de destilado, razao de refluxo e vazao de
C'Os5 no destilado para o ar amido.
Vazao de destilado [kgmol/h] Razao de refluxo [-]  Vazao de CO, no
destilado [kgmol/h]

7.10° 200 3,10
7.10° 450 3,10
7.103 400 3,10
7.10° 350 3,10
7.10° 300 3,10
7.10° 250 3,10
7.10° 200 3,10
7.103 150 3,10
7.10° 100 3,10
7.10° 20 3,05

J& a Figura 5.48 mostra a vazao de dgua que entra no refervedor em funcao da
razao de refluxo, enquanto a Figura 5.49 mostra a energia consumida no processo

em funcao da razao de refluxo:
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Figura 5.48: Vazao de agua que entra no refervedor em funcao da razao de refluxo
para o ar umido.
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Figura 5.49: Energia consumida no processo em funcao da razao de refluxo para o
ar umido.

Verifica-se, nas Figuras 5.48 e 5.49 que, ao se manter fixa a vazao de destilado,
diminuindo-se a razao de refluxo, foi possivel reduzir a quantidade de agua que entra
no refervedor e, consequentemente, a energia consumida no refervedor. Isto esta de
acordo com o que foi pontuado na Secao 5.4.11. Assim, fixou-se a vazao de destilado
como sendo igual a 7.000 kgmol/h, e a razao de refluxo como sendo equivalente a
100, uma vez que, abaixo de tal valor da razao de refluxo, a eficiéncia de captura de
C'O, torna-se inferior a 99%, e entdo implementou-se o reciclo no processo.

Apos o ajuste das variaveis operacionais e implementacao do reciclo, registrou-se
os valores das métricas para as novas condigcoes do processo. Deste modo, a Tabela

5.12 mostra tais valores, bem como outras informacoes:
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Tabela 5.12: Resultados relativos as novas condicoes do processo de absorcao para
a captura de C'O, do ar imido.

Varidvel Valor
Vazao de C'O, no solvente que entra na absorvedora |kgmol/h] 0
Vazao de CO; no gas que entra na absorvedora [kgmol /h] 3,10
Vazao de CO; no gés que deixa a absorvedora |kgmol /h] 9,18.1074
Vazdao de C'O, no solvente que deixa a absorvedora [kgmol/h| 3,10
Vazao de C'Oy no solvente que entra na coluna de 3,10
destilacao [kgmol/h]
Vazao de C'Oy no gas que deixa a coluna de 3,08
destilagao |kgmol/h|
Vazao de C'O, no solvente que deixa a coluna de 1,96.1072
destilagao [kgmol/h|
Energia consumida na primeira bomba [kW] 16,61
Energia retirada no condensador [kW] 7,75.10°
Energia consumida no refervedor [kW]| 7,85.10°
Energia consumida na segunda bomba [kW]| 1,72
Energia retirada no resfriador [kW] 4.513,96
Eficiéncia de captura de COs [-] 0,99
Fragao molar de CO; no gas tratado [-] 2,45.107°

Consumo de energia no processo |[kJ/kgmol de CO, capturado| 9,16.10°

Observa-se, na Tabela 5.12, que apds o ajuste das varidvies operacionais do
processo de absor¢ao para o ar imido, o consumo de energia no processo foi 1.460,92
vezes superior ao da induastria do cimento. Apesar da melhoria da métrica em relacao
a0 caso sem ajustes, a captura de C'O, do ar imido por meio do processo de absorcao
ainda mostra-se dispendiosa em termos de energia, sendo preferivel a captura em

fontes mais concentradas em C'Oy, como é o caso das industrias.

5.6 Estudo de Caso para a Induastria do Cimento

Na realizacao do estudo de caso relativo a indistria do cimento, primeiramente
ajustou-se a vazao de solvente de modo que se pudesse haver uma captura completa
de C'Oy na absorvedora utilizando a menor vazao de solvente possivel e com uma
quantidade de pratos na absorvedora equivalente a 50. A busca pela menor vazao de
solvente se justifica porque, quanto menor a vazao de solvente, menor é a quantidade
de energia necessaria para regenerar o solvente na coluna de destilacao. Tal vazao

foi de 35.000 kgmol/h, como pode ser visto na Figura 5.50:
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Figura 5.50: Vazao de C'Oy nas correntes da absorvedora em func¢ao do seu niimero
de pratos para a industria do cimento.

Na Figura 5.50, para a qual foi utilizada a vazao de solvente de 35.000 kgmol/h,
observa-se que, conforme se aumenta o nimero de pratos da coluna de absorcao, a
vazao de CO, no gas que sai da coluna (gas tratado) diminui, tendendo a zero para
um namero de pratos equivalente a 50, o que indica uma captura de C'Oy proxima
a captura completa. Com isto, fixou-se a vazao de solvente em 35.000 kgmol /h.

Vale destacar que, para a realizacao do estudo de caso relativo a industria do
cimento, o prato de carga da coluna de destilacao foi previamente fixado como sendo
o do topo, pois, quanto mais alto o prato de carga, maior o tempo de residéncia da
carga dentro da coluna, resultando em um menor consumo de energia no refervedor
para promover uma separacao adequada. J& em relacdo ao nimero de pratos da
coluna de destilacao, este foi previamente fixado como sendo 20, uma vez que, quanto
maior o nimero de pratos, maior o contato entre as fases liquida e vapor dentro da
coluna, resultando em um menor consumo de energia no refervedor para promover
uma separagao adequada.

Apos o ajuste da vazao de solvente, aumentou-se gradativamente o ntimero de
pratos da coluna de absorcao, dado o seu impacto na captura de C'Osy conforme o
exposto na Secao 5.4.5. Além disso, tomou-se como valores especificados na coluna
de destilacao os valores da vazao de destilado e da razao de refluxo. Assim, para
cada valor do ntimero de pratos da absorvedora, primeiramente ajustou-se a vazao
de destilado de modo que esta fosse a maior possivel e, consequentemente, retirar
a maior quantidade possivel de C'O, no topo da retificadora, mas sem resultar em
problemas de cruzamento de temperatura no trocador de calor interno. Em seguida,
para o mesmo nimero de pratos, ajustou-se a razao de refluxo de modo a ser a menor

possivel, mas assegurando que a vazao de C'Oy saindo no fundo da retificadora
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fosse equivalente & vazao de C'O5 no solvente que entra na absorvedora. Isto foi
feito com a finalidade de garantir a igualdade de tais vazoes em uma posterior
implementacao do reciclo. Deste modo, para cada valor do niimero de pratos da
absorvedora, foi possivel minimizar a quantidade de 4gua que entra no refervedor da
retificadora e, como consequéncia, a quantidade de energia consumida no refervedor,
em conformidade com o que foi visto na Secao 5.4.11.

A Tabela 5.13 mostra os valores registrados para o ntimero de pratos da absor-

vedora, a vazao de destilado e a razao de refluxo:

Tabela 5.13: Valores registrados para o numero de pratos da absorvedora, a vazao
de destilado e a razao de refluxo durante a realizacao do estudo de caso.

Niamero de pratos |-] Vazao de destilado [kgmol/h| Razao de refluxo [-]
5 1,50.107 0,20
10 1,50.10* 0,20
15 1,50.10* 0,20
20 1,00.10* 0,70
25 1,00.10% 0,70
30 1,00.10% 0,75
35 1,00.10* 0,75
40 1,00.10° 0,75
45 1,00.10% 0,75
20 1,00.10% 0,75

Com isto, foram gerados os graficos das Figuras 5.51 e 5.52:
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Fracao molar de CO2 (%)

Figura 5.51: Consumo de energia no processo em funcao da fragao molar de C'O,
no gés tratado.
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Figura 5.52: Irreversibilidade total do processo em funcao da fracao molar de C'O,
no gas tratado.

Nas Figuras 5.51 e 5.52, o aumento do nimero de pratos da absorvedora corres-
ponde a reducao da fracao molar de C'O, no gés tratado, ou seja, da direita para a
esquerda. Desta forma, percebe-se que o aumento do nimero de pratos da coluna
de absor¢ao leva a uma reducao tanto do consumo de energia no processo quanto
da irreversibilidade total do processo. Isto indica que uma melhoria na captura de
COy leva a uma diminuigao no consumo de energia e na irreversibilidade total.

Constata-se, pelas Figuras 5.51 e 5.52, que o menor consumo de energia no
processo e a menor irreversibilidade total do processo correspondem ao nimero de
pratos da absorvedora equivalente a 50 (fragdo molar de CO, igual a 0,048%). Sendo
assim, fixou-se o niimero de pratos em 50 e, apos, implementou-se o reciclo no
processo. Para estas condigoes, o consumo de energia foi de 452.220,06 kJ /kgmol de
C'Os capturado. Comparando-se este valor com do caso base da industria do cimento
na Tabela 5.8 (6,27.10° kJ/kgmol de CO, capturado), percebe-se que o consumo
de energia para as condicoes em questao ¢ 13,86 vezes menor do que o da tabela,
o que indica o quao expressiva pode ser a economia de energia caso 0 processo seja

ajustado para as condicoes adequadas.
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Capitulo 6
Conclusoes

Foi possivel validar tanto o calculo da exergia quanto o consumo de energia do
processo de absorcao de C'Oy no simulador de processos Aspen HYSYS. No caso
do célculo da exergia, a validacao apresentou erros inferiores a 1%. J& no caso do
consumo de energia, a validacado mostrou erros superiores a 1%, sendo significativa-
mente maiores do que no caso do calculo da exergia. Tal diferenca se deve ao fato
de que, para o calculo da exergia, as simulacoes envolveram somente correntes de
processo, enquanto que no caso do consumo de energia as simulacoes envolveram o
processo como um todo, havendo uma maior quantidade de condig¢oes operacionais
envolvidas e, deste modo, resultando em um erro relativo maior. Porém, visto que
os resultados apresentaram um erro relativo inferior a 10%, foi possivel validar o
consumo de energia do processo nas simulagoes.

Constatou-se que a temperatura média termodinamica e a eficiéncia de Carnot do
vapor d’agua praticamente mantiveram-se inalteradas na faixa de pressao adotada.
Assim, dada a baixa sensibilidade da temperatura média termodinamica em relacao
a pressao, foi possivel adotar para a mesma um valor constante e equivalente a
447,6468 K para as condicoes adotadas, sendo este o valor da temperatura média
termodinamica utilizado em todos os trocadores de calor que usam vapor d’agua
de média pressao como utilidade no presente trabalho. Deste modo, foi possivel
contornar o problema de nao haver acesso as propriedades das correntes de utilidade
no simulador de processos Aspen HYSYS.

Os equipamentos que mais contribuem para a irreversibilidade do processo de
absorcao de C'O, sao a coluna de absorcao e a coluna de destilacao. Devido ao fato de
tais equipamentos representarem as maiores fontes de irreversibilidade no processo,
sao adequados para serem utilizados na analise exergética, tendo sido usados nas
analises do presente trabalho.

A eficiéncia racional e, sobretudo, a eficiéncia exergética mostraram-se inade-
quadas para serem utilizadas na anélise exergética do processo de absorcao de C'Os.

Isto se deve a elevada exergia quimica das correntes liquidas, principalmente no
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que diz respeito a contribuicao de reacao. Assim, a irreversibilidade se mostrou o
indicador mais adequado, sendo que, nas analises exergéticas do presente trabalho
utilizou-se a irreversibilidade intensiva para averiguar se o aumento da captura de
CO, compensa o aumento da irreversibilidade em um dado equipamento.

O processo de absorcao de C'O, mostrou-se sensivel a determinadas variaveis
operacionais, sendo a sensibilidade do processo a tais varidveis dependente da con-
centracao de C'Oy no gés a ser tratado. Notou-se também um elevado impacto das
varidveis operacionais relativas & absorvedora sobre a coluna de destilacao, cuja re-
ciproca nao é verdadeira, uma vez que as variaveis relativas a coluna de destilacao
pouco influenciam a absorvedora. Além disso, verificou-se que no processo de absor-
¢ao de COy podem haver variaveis que, quando tém seu valor aumentado, reduzem
a irreversibilidade da absorvedora mas aumentam a da retificadora, a exemplo da
pressao de operacao da absorvedora.

Um ponto de destaque foi que, diferentemente do que ocorre com a irreversibili-
dade extensiva, a irreversibilidade intensiva da coluna de absorcao diminui conforme
se aumenta a concentracao de C'O, no gas a ser tratado. Isto ocorre porque a vazao
de C'O, capturado aumenta mais consideravelmente do que a irreversibilidade exten-
siva da coluna, o que faz com que as irreversibilidades extensiva e intensiva possuam
comportamentos opostos. Tal fenémeno nao é observado na coluna de destilacao
devido a sua elevada irreversibilidade extensiva.

A irreversibilidade da coluna de destilacgao esté fortemente atrelada ao consumo
de energia no refervedor da coluna, o qual por sua vez é altamente dependente da
vazao de agua que entra no refervedor. Com isto, uma reducao na vazao de agua
que entra no refervedor leva a uma reducao na energia consumida no refervedor e,
como consequéncia, a uma reducao na irreversibilidade da retificadora.

Por meio das analises exergéticas, foi possivel identificar as variaveis operacionais
com maior influéncia na ineficiéncia do processo de absorcao de C'O,, assim como
os meios através dos quais tals varidveis causam esta ineficiéncia. Deste modo,
verificou-se que a eficiéncia do processo pode ser melhorada por dois meios: aumento
da captura de C'O, e reducao do consumo de energia no refervedor. No tocante a
captura de C'O,, as variaveis que desempenham maior influéncia sao o ntimero de
pratos e o diametro da coluna de absorcao. Ja as varidveis que mais impactam no
consumo de energia no refervedor sdo a vazao de solvente (ou concentragao de MEA
no solvente), o prato de carga da retificadora, o nimero de pratos da retificadora e
o diametro da retificadora. Assim, foi possivel selecionar as variaveis operacionais a
serem ajustadas nas se¢oes seguintes.

Constatou-se que, apesar de possivel, a aplicacao do processo de absor¢ao para a
captura de C'Oy diretamente do ar atmosférico é dispendiosa em termos de energia.

No caso do ar seco, o menor consumo de energia encontrado foi 1.435,41 vezes
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superior ao do caso base da industria do cimento, enquanto no caso do ar imido foi
1.460,92 vezes superior. Assim sendo, a captura de C'O, por meio do processo de
absor¢ao mostra-se mais vantajosa em fontes mais concentradas do gas, como é o
caso das indtstrias.

Apos a realizacao do estudo de caso relativo & industria do cimento, percebeu-se
que o aumento do nimero de pratos da coluna de absorcao levou nao somente a uma
reducao na fragdo molar de CO; no gas tratado, como também a uma diminuicao
do consumo de energia e da irreversibilidade total do processo de absorcao de C'Os.
Isto indica que uma melhoria na captura de C'O; leva a uma reducao no consumo
de energia e na irreversibilidade total do processo.

Por fim, o menor consumo de energia encontrado apos a realizacao do estudo de
caso relativo a industria do cimento foi de 452.220,06 kJ/kgmol de C'O, capturado.
Desta forma, comparou-se este valor com o valor obtido antes dos ajustes das varia-
veis operacionais (6,27.10° kJ /kgmol de C'O, capturado). Tal comparagao permitiu
constatar que o consumo de energia apos os ajustes foi 13,86 vezes menor do que o
registrado antes dos ajustes, o que indica o quao significativa pode ser a economia

de energia caso o processo seja ajustado para as condigoes adequadas.
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Capitulo 7
Sugestoes para Trabalhos Futuros

e Aplicar a andlise exergética ao processo de absorcao de C'O, utilizando outras

variaveis operacionais;

e Aplicar a andlise exergética a outras configuracoes do processo de absorcao de

CO, além da configuracao classica;

e Aplicar a anélise exergética & compressao, transporte e armazenamento de

COy;

e Utilizar outras ferramentas na analise exergética do processo de absorcao de

C'Os, como outros simuladores de processos e linguagens de programacao;

e Utilizar, na andlise exergética do processo de absor¢cao de C'O,, colunas com

diferentes recheios;

e Incluir outros indicadores de eficiéncia na analise exergética do processo de
absor¢ao de C'Os;

e Buscar outras equacoes de eficiéncia exergética para a coluna de absorcao além

da eficiéncia exergética simples;

e Aplicar a anélise exergética ao processo de absor¢ao de C'O, utilizando outros
solventes além do MEA;

e Aplicar a anéalise exergética a outros processos além do processo de absorcao
de COQ,

e Aplicar a andlise exergética ao processo de absorcao de C'O, utilizando inteli-

géncia artificial.
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Apéndice A

Codigo da Variavel do Usuario

Temperatura Ambiente

0 Edit Existing Code of Produced C02-2 - O
Macro Variable
Name Ambient Temperature Type | Real '|
r PreExecute()
- ______________ Il PostExecute() [C] Variable Changing
Tag AmbTemp Dimensians | Scalar '|
S — [#| Variable Changed
[F] Calculated Only Units |Temperalure '|
b= gy &= (= Activation
Proc: |\-'ariab|echanged w ‘ Automatic
Sub VariableGhanged({) @ User Enabled
On Error GoTo ErrorHandler Enable in
Dim M$ As Streams
Dim ST As ProcessStream Produced CO2-2

Dim ¥ As InternalVariableWrapper
Dim T8 As Double
TB=ActivelariableWrapper _Uariable .GetUalue() Salver
Set WS = ActiveObject.Flowsheet.HaterialStreans [[] Trigger Salve
For Each 3T In HS
Set X=ST.GetUserVariable{"AmbTenp')
X.Uariahle .SetUalue{T8)

Filters |
Next ST
ErrorHandler: Defaults |

End Sub

Bl [ oma ] o ]

Figura A.1: Codigo relativo a variavel do usuério temperatura ambiente.
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Apéndice B

Codigo da Variavel do Usuario

Pressao Ambiente

@ Edit Existing Code of Produced C02-2

Name Ambient Pressure Type | Real
Tag AmbPres Dimensions | Scalar
[C] Caleulated Only Units |Pres<sure
AL M ér| » 52 (=
Proc: |\-'ariab|echanged o ‘

| Macro
r PreExecute()
'| r PostExecute()

Sub VariableCGhanged({)

On Error GoToe ErrorHandler

Dim WS As Streams

Dim ST As ProcessStream

Dim ¥ As InternalVariableWrapper

Dim P8 As Double
PB=ActiveVariableWrapper .Variable . GetUalue()
Set WS = ActiveObject.Flowsheet.HaterialStreans
For Each 3T In HS

set ¥=ST.GetUserVariable{"'AmbPres’)
X.Uariahle .SetUalue{P8)

Next ST
ErrorHandler:

End Sub

el [ s |

oo ]

Variable

[C] Variable Changing

Variable Changed

Activation
_) Automatic

@ User Enabled

Enable in
Produced CO2-2

Solver

[E] Trigger Solve

Filters |
Defaults |

Figura B.1: Codigo relativo a variavel do usuario pressao ambiente.
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Apéndice C

Codigo da Variavel do Usuario
Pressao Parcial de
Xenonio/Oxigénio/Neodnio/ Nitroge-
nio/Criptoénio/Hélio/Agua/Oxido de
Deutério/Didxido de
Carbono/Argonio no Estado Morto

de Referéncia

127



D Edit Existing Code of Produced C02-2 - m} x

[Macro Varighle —————————— @)
Name Amb. Xe Partial Pres. Type Real
= PreExecute()
r PostExecute() [ Variable Changing

Tag AmbXePartialPres Dimensions
Variable Changed
I Caleiated Oriy Urnits

Y I IR =] Re=ton
Proc: [VariableChanged ] ©) Automatic
Sub UariableChanged() @ User Enabled
on Error GoTo ErrorHandler [#] Enable in
Dim MS As Streans
Dim ST As ProcessStream Produced CO2-2

Dim X As InternalUariableWrapper
Dim pXe As Double

pXe=fictiveUariableWrapper.Uariable .GetUalue() ~Solver
Set MS = ActiveObject.Flowsheet.HaterialStreanms

Trigger Solve
For Each ST In HS O Tigg

Set X=ST.GetlUserUariable("AmbXePartialPres')

X.Uariable.SetUalue{pse)

Mext ST
ErrorHandler:
End Sub

Sub PreExecute()

End Sub

-~
W

iy

Figura C.1: Codigo relativo a varidvel do usuario pressao parcial de xeno-
nio/oxigénio/neoénio/nitrogénio/criptonio,/hélio/agua/oxido de deutério/dioxido de
carbono/argonio no estado morto de referéncia.
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Apéndice D

Codigo da Variavel do Usuario
Exergia Fisica em Unidade de

Poténcia
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e Edit Existing Code of Produced CO2-2

-Variable

[T Variable Changing

[T Variable Changed

-Macro

Name Physical Exergy Type |REa| -
‘ r PreExecute()
3 PostExecute()

Tag PhysicalExergy Dimensions | Scalar -

[T Caleulated Only Units |iner M

Fo» M gy ws (=
Proc: |(dedlarations) v]

‘Calcule da Exergia Fisica em unidade de poténcia
Sub PostExecute()

On Error GoTo ErrorHandler

Dim Stream As Fluid

Set Stream = ActiveObject.puplicateFluid

Dim PhysicalExergy As RealVariable

Set PhysicalExergy = ActivelariableWrapper.Uariable

Dim TG, PA, H, S, HO, S8, n As Double

Dim ¥ As InternalUariablelrapper

Set ¥ = ActiveDbject.GetUserVariable("AmbTemp™)

Te=%.variable.GetValue (K"}

Set ¥ = ActiveDbject.GetUserUariable("AmbPres")

PO=X_Variable._GetUalue("H/m2")

If (Stream.VapourFraction.IsKnown And Stream.Pressure.IsKnown _
And Stream.MolarFlow.IsKnown And TO<>-32767 And _
Stream.HMolarFractions.IsKnown(@)) Then

n=Stream.MolarFlow._GetUalue( kgmole/s™)
H=Stream.HolarEnthalpy.GetValue{"J/Kkgnole )
S$=3tream.HolarEntropy.GetValue{"J/kgmole-K")
Stream.Tenperature.SetValue(T8,"K")

Stream_Pressure .SetUalue{Pa," "H/m2")

Stream.TPFlash{}
HB=Stream.HolarEnthalpy.GetValue{J/Kgmole')
SB=Stream.HolarEntropy.GetValue{ " J/kgnole-K™)
‘Conversdo de J/s para kW

PhysicalExergy .SetUalue{{H-HB-TB={S$-S0) )=n/1073, "k}

Exit Sub
Else

PhysicalExergy.Erase()}

End If

@) ——

o

-Activation
-) Automatic
@ User Enabled

Enable in
Produced CO2-2

-Solver
[[] Trigger Solve

Filters
Defaults

Figura D.1: Codigo relativo a varidavel do usuério exergia fisica em unidade de

poténcia - parte a.
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@ Edit Existing Code of Produced CO2-2 — m} X

-Macro -Wariable ———— o
Name Physical Exergy Type ‘ Real -
[ Prebxecute()
[E] Variable Changing

‘ I PostExecute()
Tag PhysicalExergy Dimensions ‘ Scalar -
[C] Caleulated Cnly Units ‘ Power -

[ Variable Changed

5o M G 5z [E -Activation
Proc: |(|:|Edaraﬁnns) vl _) Automatic
Set Stream = ActiveObject.DuplicateFluid " @ User Enabled
Dim PhysicalExergy As RealVariable
Set PhysicalExergy = ActivelariableWrapper.Variable [¥] Enable in
pim T8, PB, H, S, HB, S8, n As Double
pim X As InternalVariableWrapper Produced CO2-2

Set ¥ = ActiveObject.GetUserVariable{"AmbTemp™}

T@=¥.Uariable .GetUalue("K")

Set & = ActiveObject.GetUserUariable("AnbPres") -Solver

PB=X.Variable GetUalue{"H/m2")

If {Stream_UapourFraction.IsKnown And Stream.Pressure._IsKnown _
And Stream.MolarFlow.IsKnown And TB<>-32767 And _
Stream.MolarFractions.IsKnown{B8)) Then

n=Stream.MolarFlow.GetValue{"kgmole/s") Filters

H=Stream_.MolarEnthalpy.GetUalue{"J/kgmnole™}

S$=Stream_MolarEntropy.GetUalue(".J/kqmole-K")

Stream.Temperature.SetValue(TO, K"} @
Stream.Pressure.SetValue(P@,"H/m2")

Stream.TPFlash()

H@=5tream.HolarEnthalpy.GetValue({"J/kgnole")

S8=Stream.MolarEntropy.GetUalue{"J/kgmole-K")

‘Conversdo de J/s para kW

PhysicalExergy.SetUalue{ (H-HB-T@={S-S8) )>n/ 1073, kW)

[Z] Trigger Solve

Exit Sub
Else

PhysicalExergy .Erase()
End IFf
ErrorHandler:

End Sub

‘@ ‘ Cancel oK

Figura D.2: Codigo relativo a variavel do usuério exergia fisica em unidade de
poténcia - parte b.
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Apéndice E

Codigo da Variavel do Usuario
Exergia Quimica em Unidade de

Poténcia
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G Edit Existing Code of Produced CO2-2

Sub PostExecute()

On Error GoTo ErrorHandler

Dim Stream As Fluid

Pim ChemicalExergy As RealVariable

pim ¥ As InternalVariableWrapper

Dim T8, PA As Double

Set X = activeobject_GetUserVariable("AmbTemp"}

Te=%.Variable.GetValue(" K"}

set ¥=activeobject.GetUserUariable{'AmbPres™)

PB=X.Uariable _GetValue("H/m2")

Set Stream = activeobject.DuplicateFluid

set ChemicalExergy = activevariablewrapper.Variable

If (Stream.VapourFraction.IsKnown And Stream.Pressure.lsKnown _
And Stream.MolarFlow.IsKnown And TB<>-32767 And _
Stream.HolarFractions.IsKEnown{8})} Then

pim PBn, TOn, EChem1, EChem234%, H®, S8, Hid, Sid, DEV, DELL, DELW, _
mLL, mLW #As Double

Dim hyPhases As FluidPhases

Dim hyPhase As FluidPhase

Dim Comps As HYSYS.Conmponents

pim Comp As HYSYS.Component

Dim var, GfCoeff, idHCoeff, HMolFrac, HWolFracPhase As Uariant

Dim R, DeltaG, GenCO02, GenS, GenH20, GenH2, 02Demand, GfO02, GfCO2, _
GFH20, GfS, GFN2, GfAr, GfNe, GfXe, GFKr, GfD20, GfHe As Double

Dim pco2, pH20, p02, pH2, pAr, pXe, pHe, pKr, pHe, pD20, Pconv As Double

‘Calculo da Exergia Quimica em unidade de poténcia
‘parte 2 - atribuindo varidveis

R=8314.47 'J/(kgmol .K)
POn=101325 ‘Pa
Ton = 298.15 'K

() [ o] o |

Macro Variable
Name Chemical Exergy Type ‘ Real '|
[mi PreExecute() i .
Il PostExecute( [T] Variable Changing
Tag ChemicalExergy Dimensians ‘ Scalar '|
i I [7] Variable Changsd
[T Calculated Only Units ‘ Power '|
B o M gy [ Activation
Proc: | (declarations) v] Automatic
‘Calculo da Exergia Quimica em unidade de poténcia ~ @ User Enabled
‘parte 1 - criando varidveis
Enable in

Produced CO2-2

Solver

[C] Trigger Solve

Filters |
Defaults |

Figura E.1: Coédigo relativo a variavel do usuario exergia quimica em unidade de

poténcia - parte a.
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@ Edit Existing Code of Produced CO2-2 - O X

Macro Variable o
Name Chemical Exergy Type |Rea| '|
i PreExecute()
I PostExecute() [T Variable Changing
Tag ChemicalExergy Dimensions | Scalar '|
X — ] ["] Variable Changed
[C] Calculated Cnly Units |Power '|
B L= Y M g Activation
Proc: ‘[dedarations) vl _) Automatic
x : . ; P 2= @ User Enabled
‘Galculo da Exergia Quimica em unidade de poténcia
‘parte 2 - atribuindo varidveis el
R=8314_47 'J/(kgmol.K) Produced CO2-2
PON=181325 ‘Pa
Ten = 298.1% 'K
Set ¥ = activeobject.GetUserVariable("AmbH20PartialPres") Solver
pH20=X _Variable .GetUalue{"H/m2") [E] Trigger Solve

Set ¥ = activeobject.GetUserVariable("AmbArPartialPres™)

pAr=X.Variable.GetValue("N/m2")

set ¥ = activeobject.GetUserVariable("AmbH2PartialPres™)

pN2=K.Variable.GetVUalue("N/m2")

Set X = activeobject.GetUserUariable("Amb02PartialPres™) Filters |
p02=X.Uariable.GetUalue("N/m2")

Set X = activeobject.GetUserUariable("AmbCO2PartialPres™)

pcuz=x.Uarighle.QetUalue("N!mZ"? . [:::EEEQE::::
Set & = activeobject.GetUserVariable(”AmbD20PartialPres")
pD20=K.Variable.GetUalue{" "N/ m2")

Set ¥ = activeobject.GetUserUariable({"AmbKrPartialPres"}
pKr=%.Uariable.GetUalue("N/m2")

set X = activeobject.GetUserVariable("AmbHePartialPres™)
pNe=¥.Variable.GetUalue({"N/m2"})

Set ¥ = activeobject.GetUserVariable("AmbXePartialPres™)
pie=X_Uariable _GetUalue("N/mn2")

Set ¥ = activeobject.GetUserVariable({"AmbHePartialPres"}
pHe=X.Variable.GetUalue("N/n2")
Pconu=pi02+pAr+pD20+pHe+pH+pNe+pXe+pH20+p02+pN2
MolFrac=Stream.HolarFractionsValue
Stream.Temperature.SetUalue{TH,"K")

Stream_Pressure _SetUalue(P8,"H/m2")

Stream.TPFlash(}

Set Comps = Stream.Components

*Calculo da Exergia Quimica em unidade de poténcia
‘parte 3 - referente i etapa 2 do calculo da exergia
‘Mudanga da mistura real nas condigdes de refer@ncia do ambiente v

() [ o] .

Figura E.2: Codigo relativo a variavel do usuario exergia quimica em unidade de
poténcia - parte b.
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@ Edit Existing Code of Produced CO2-2

-Macro
Name Chemical Exergy Type ‘ Real -
[ PreExecute()

[P ‘ | PostExecute
Tag ChemicalExergy Dimensians M ostExecute()
[T Calculated Only Units M

-Variable

[T] Variable Changing

[ Variable Changed

@ H o M 6e| » 52 (=
Proc: |(dedarah‘nns) V‘

‘Calculo da Exergia Quimica em unidade de pot@ncia

‘parte 3 - referente 3 etapa 2 do cdlculo da exergia

‘Mudanga da mistura real nas condigBes de referéncia do ambiente
‘para a condigdo ideal e componentes puros a T8 e Pon.

EChemi=8

nLL=8

nLy=98

DELL=8

DELU=8

DEVU=8

sSet hyPhases=Strean.FluidPhases
For Each hyPhase In hyPhases

*Fase Liquida/sLiquido Leve
1f {(hyPhase.PhaseType=ptLiquidPhase} Then

Hid=8

Sid=8

mLL=Stream.LightLiquidPhase .HolarFeedFraction.GetValue()
HB=Stream.LightLiquidPhase _HolarEnthalpy.GetUalue("J/kgmole")
§B8=Stream.LightLiquidPhase .MolarEntropy.GetValue("J/kgmole-K™)
MolFracPhase=Stream.LightLiquidPhase.MolarFractions

For var=8 To Comps.Count-1

If {MolFracPhase(var})) Then

set Comp=Comps.Item({var)

'Coeficientes de H resultam H em kJ/kg.

*$30 convertidos para H em

*J/Kkgnol={Comp .MolecularWeightValue)*1680

idHCoeff=Comp.IdealHCoeffsUalue

Hid=Hid+MolFracPhase{var)=({Comp.MolecularWeightUaluex _
1000x(idHCoefF(1)=(TO-TOn)+idHCoeFF(2)*

(T8*2-Ton"2)+idHCoeFF(3)*(TO 3-TON"3)+ _

-Activation
_) Automatic
@ User Enabled

Enable in
Produced CO2-2

-Solver

[C] Trigger Solve

T

T

Figura E.3: Codigo relativo a variavel do usuario exergia quimica em unidade de

poténcia - parte c.

135



3 Edit Existing Code of Praduced C02-2 - m} X

Macro Variable o
Mame Chemical Exergy Type |Rea| |
[l PrekExecute( . .
~ PostExecute() [T] Variable Changing
Tag ChemicalExergy Cimensians | Scalar '|
i [ Variable Changed
[[] Calculated Only Units |Power '|
B b= gy = Activation
Proc: |(dedaraﬁnns) v| _) Automatic
'Fase Liquida/Liquido Leve " @ User Enabled
If (hyPhase.PhaseType=ptLiquidPhase) Then Enabielin
Hid=# Produced CO2-2
Sid=8
nLL=Stream.LightLiquidPhase _MolarFeedFraction_GetUalue()}
He=Stream.LightLiquidPhase.MolarEnthalpy.GetValue("J/Kkgmole') Solver

SB=Stream.LightLiquidPhase.HolarEntropy.GetValue{ J/kgnole-K")
HolFracPhase=Stream.LightLiquidPhase.MolarFractions
For var=8 To Comps.Count-1

If (MolFracPhase(var)) Then
Filters ‘

Set Comp=Comps.Item(var})

‘Coeficientes de H resultam H em KJ/KQ.

*S$do0 convertidos para H em E‘

*J/kgmol*{Comp.MolecularWeightUalue)=1660

idHCoeff=Comp.IdealHCoeffsUalue

Hid=Hid+MolFracPhase({var)={Comp.MHolecularWeightVUaluex _
1808« {idHCoeFF{1)={TH-TOn}+idHCoeFF{2)= _
(TR"2-TBn"2)+idHCoeff{3)=(TA"3-TON"3)+ _
idHCoeFF(U)*({TO 4-TON"4)+idHCoeFF{5)*(TO"5-TON 5} )+ _
Conp.Heat0fFormation.GetValue{"J/kgmole™}}

Sid=Sid+MolFracPhase(var)={Gomp.HolecularWeightValue* _
1888 {idHCoefF{1)=Log{TA)+2xidHCoeFF{2)*={TA)+ _
1.5%idHCoeFF(3)*(TA"2)+4/3=idHCORFF ()= (TA™3)+ _
5/hxidHCoefF(5)*(TO"4)+idHCoeFF(6))-R*Log(PON/1073))

[C] Trigger Solve

End If
Hext var
DELL={HB-Hid)-Te=(S8-5id)

‘Fase Uapor

[l [ o] o |

Figura E.4: Coédigo relativo a variavel do usuario exergia quimica em unidade de
poténcia - parte d.
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e Edit Existing Code of Produced CO2-2

Macro
Name  Chemical Exergy Type [ Real -
[mi PreExecute()
7 PostExecute
Tag ChemicalExergy Dimensions |Scalar v| ostExecute()
[T Caleulated Cnly Units |iner |
@ Fo» m e vz (=
Proc: |(dedlarations) v]

DELL=(HO-Hid)-TBx(S0-Sid)
*Fase Vapor
Elself (hyPhase_PhaseType=ptUapourPhase) Then

Hid=8

Sid=8
HB=Stream.VapourPhase .HolarEnthalpy .GetUalue(""J/kgnole"}
S$8=Stream.VapourPhase .HolarEntropy.GetUalue{"J/kgmnole-K")
MolFracPhase=Stream.UapourPhase _MolarFractions

For war=8 To Comps.Count-1

If {HolFracPhase{var)) Then

Set Comp=Comps.Item{var)

‘Coeficientes de H resultam H em KJ/Kg.

‘S30 convertidos para H em

*J/kgmol={Comp.HMolecularWeightUalue)=18808

idHCoeff=Comp.IdealHCoeffsUalue

Hid=Hid+MolFracPhase{var)*{Comp.HolecularWeightUalue= _
18088={idHCoefF(1)={TB-TAn)+idHCoeFF{2)=* _
(T8™2-TOn"2)+idHCoefr{3)=(TH"3-TBn"3)+

Comp.HeatOfFormation.GetUalue ("J/kgmole™))
S$id=Sid+MolFracPhase(var)*{Comp.HolecularWeightUalue= _
1088={idHCoefF{1)*Log{T@)+2*idHCoerF{2)=(TH)+ _
1.5*idHCoefF(3)*(TO"2)+4/3xidHCoeFF(L)*{TO"2)+ _
S/u=idHCoefF(5)*({TO 4} +idHCoeFF{6))-R*Log(PBn 1873}
End IFf
Hext var

DEU=(HB-Hid)-T@x{58-Sid)

‘Fase Liquido Pesado

&l [ o] o]

idHCoefFCu)=(TA 4-TAn"A)+idHCoefF(5)*(TB 5-TON"5))+ _

Variable

[T Variable Changing

[T Variable Changed

Activation
Automatic
@ User Enabled

Enable in
Produced CO2-2

Solver
[[] Trigger Solve

Filters |
Defaults |

Figura E.5: Codigo relativo a variavel do usuario exergia quimica em unidade de

poténcia - parte e.
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D Edit Existing Code of Produced C02-2 - [m] x

Macro Variable o
MName Chemical Exergy Type |REa| '|
r PreExecute() .
I~ PostExecute() [T Variable Changing
Tag ChemicalExergy Dimensions | Scalar '|
[T Variable Changed
[T Caleulated Only Units |iner |
B 9%.' » @ & b= EE Activation
Proc: |(dedaraﬁons) vl Automatic
‘Fase Liquide Pesado A @ User Enabled
Elself (hyPhase.PhaseType=ptLiquid2Phase) Then Enaplelin
Hid=8 Produced CO2-2
sid=8
nLW=5tream.HeavyLiquidPhase .MolarFeedFraction.GetValue()
HB=Stream.HeavyLiquidPhase.MolarEnthalpy.GetValue(”J/kgmole') Salver
S8=Stream_HeavyLiquidPhase .MolarEntropy.GetUalue("J/kgmole-K") [] Trigger Salve

MolFracPhase=Stream.HeavyLiquidPhase.HolarFractions
For var=8 To Conps.Count-1

If (HolFracPhase{var)) Then
Filters |

Set Comp=Comps.Item{var)

‘Coeficientes de H resultam H em kJ/Kkg.

*Sd0 convertidos para H em E|

*J/kgmol*{Comp.HolecularWeightUalue)=1000

idHCoeff=Comp.IdealHCoeffsUalue

Hid=Hid+MolFracPhase(var)=(Conp.HolecularWeightUalue= _
1@00*(idHCoeFF{1)*=(TO-Ton)+idHCoeFF{2)*
(TE"2-TOn"2)+idHCoeFF(3)=(TA"3-TON"3)+ _
idHCoeff{u) (TR 4-TOn"4)+idHCoefF(5)*(TH"5-TON"5) )+ _
Comp .HeatOfFormation.GetValue ("J/kgmole"))

S$id=Sid+MolFracPhase{var)={Comp _HolecularWeightUalue= _
1000*(idHCoeff(1)*Log{Ta)+2=idHCoRfF(2)*(TO)+ _
1.5%idHCoeFF(2)*=(TO"2)+4/3=idHCoeFF(4)=(TH"3)+ _
5/4xidHCoeFF(5)*(TA"4) +idHCoeFF(6))-RxLog(PBN/18"3))

End If
Hext wvar
DELW=(HO-Hid)-TO*($0-5id)

End If

&l [ o] o]

Figura E.6: Codigo relativo a variavel do usuario exergia quimica em unidade de
poténcia - parte f.
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3 Edit Existing Code of Praduced C02-2 - m} X

Macro Variable —————— o

r PrekExecute(
F#l PostExecute()

Mame Chemical Exergy Type Real

Tag ChemicalExergy Dimensions Scalar M
. [7] Variable Changed

[T] Variable Changing

é{jg|f) Q|‘E‘i‘ (| EQE|| -Activation ————————————
Proc: |(dedarah‘nn5} © Automatic
DELM-(HO-Hid)—T0x(S0-51d) ~ © User Enabled
End If Enable in
Hext Produced CO2-2

EChem1=mLL*DELL+mLW=<DELW+ {1-mLL-mLW}*DEU
-Solver
‘Cdlculo da Exergia Quimica em unidade de poténcia

‘parte 4 - referente as etapas 3, 4 e 5 do calculo da exergia
‘EChem234 = EChem2 (etapa 3) + EChem3 (etapa 4) + EChem4 (etapa 5)
‘De componentes ideais puros a T8 e PBn até componentes atmosféricos
‘puros a T8 e PO

[C] Trigger Solve

EChen234=80

GF02=0
GFCO2=(-393437.6875-3 . 461478948593 14T 0+ 0. 001022450897514242*T072) %1000
*J/kgmole Defaults

GFH20=(-241215 .796875+43 4085617 06543 =T 0+0_00495832785964012=T 072 ) =1 000
*J/kgmole
GFS={277170-135_.639999389648*T0-0.000167990001500584=T072) 1000
*J/kgmole Enxofre rimbico (sdlide)
GFD20={-248982 .706875+48 _3072242736816=T0) 10800

*J/kgmole

GFH2=8

GFAr=8

GfHe=8

GFKr=8

GfXe=8

GfHe=8

For var=8 To Comps.Count-1

DeltaG=8
If {(MolFrac{uvar)) Then

‘Exergia das espéceis nFo-referéncia v

Figura E.7: Codigo relativo a variavel do usuario exergia quimica em unidade de
poténcia - parte g.
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D Edit Existing Code of Produced C02-2 - [m] x

Macro Variable o
MName Chemical Exergy Type ||ka| '|
r PreExecute() i .
¥ PostExecute( [T] Variable Changing
Tag ChemicalExergy Dimensions | Scalar '|
T —— ‘ariable Chan
) [7] Variable Changad
[F] Caleulated Only Units |Power '|
B LY M Gy ] Activation
Proc: |(dedaraﬁons) \/| Automatic
‘Exergia das espéceis ndo-refergncia ~ @ User Enabled
Set Comp=Comps.Iltem{var) EnabIeiin
GenCO02=Comp .GetlUserProperty("GenCO2')
GenH20=Conp .GetlUserProperty (" GenH20") Produced C02-2
GenS=Comp.GetUserProperty{“Gens'})
GenN2=Comp .GetUserProperty("'GenN2")
GenAr=Comp .GetUserProperty("'GenAr™) Solver
GenHe=Comp .GetUserProperty{*"'GenHe™) ] Trigger Solve

GenXe=Comp .GetUserProperty{"GenXe")

GenKr=Comp .GetUserProperty("Genkr™)

GenHe=Comp .GetUserProperty(“GenHe™)

GenD20=Conp .GetUserProperty{"GenD20")

02Demand=Comp .GetUserProperty (" 02Demand™) Filters |
GfCoeff=Comp.GibbsCoeffsUalue

If (0 >0 And 0 >-1) Then

DeltaG=(GFCoeFF{0)+GFCoeFF(1)*TB+GFCoRFF({2)*T0 2+ _ E|

GFCoeff(3)*TA 3+GfCoeff{4)=TAA)=1000

DeltaG=DeltaG+GF02=02Demand-GenCO02*GFC02-GenH20=GFH20- _
GF5*GensS-GFHN2*GenH2-GFNexGenNe-GFXexGenXe-GFKr*GenKr- _
GFAr=GenAr-GFHexGenHe-GFD20=6enD20

"J/kgnole

DeltaG=DeltaG+R=TB=({GenC02= og{PAn/pC02=FPconu/PB)+ _
02Demand*Log{p02/PBn/Pconu=pP@)+
GenH20*Log(Pon/pH20=Pconu/PB)+ _
GenH2=Log{PBn/pN2*Pconu/Pa)+
GenMexLog(P8n/pHexPconu/P@)+
GenNexLog{PBn/piexPconu/PO)+
GenAr=Log{PBn/pAr=Pconv/P0)+
Genkr=Log{PBn/pKr=Pconv/Pa)+
GenHex=Log{PBn/pHexPconu/PB)+ _
GenD20*Log(PBn/pD20xPconu/PB))+GenS*xA_60896+1008

End If

‘Exergia das espécies de referéncia v

(= [ o [ o

Figura E.8: Codigo relativo a variavel do usuario exergia quimica em unidade de
poténcia - parte h.
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E Edit Existing Code of Produced CO2-2

-Variable

[T] Variable Changing

[T Variable Changed

-Macro

Mame Chemical Exergy Type |Rea| -

r PrekExecute(

4 e PostExecute
Tag ChemicalExergy Dimensions |Sca|ar - ostExecute()
[[] Calculated Only Units |M
® 1L M g
Proc: |(dedaraﬁnns) v|

‘Exergia das espécies de referéncia
If (02Demand=8) Then
Select Case Comp.name

Case "Nitrogen"
DeltaG=DeltaG+R=T@xLog{POn/pN2*Pconu/P @) *J/kgmole

Case '"CO2™

DeltaG=DeltaG+R=xT@=xLog{POn/pC02=xPconv/PB) 'J/kgmole
Case ""H20"

DeltaG=DeltaG+R*T@=xLog({Pon/pH20*Pconu/PB) 'J/kgmole
Case "HNe"

DeltaG=DeltaG+R=T@=Log{POn/pHe*Pconu/P @) *JS/kgmole
Case "Xe"

DeltaG=DeltaG+R=T@xLog({PBn/piexPconu/PB8) "J/kgnole
Case "Ar"

DeltaG=DeltaG+R=T@=Log{POn/pAr*Pconv/P @) *JSkgmole
Case "Ke"

DeltaG=DeltaG+R=T@*Log{PBn/pKr*Pconu/P8) "J/kgnole
Case ""He"

DeltaG=DeltaG+R=T@=Log{POn/pHe*Pconv/P @) *J/kgmole
Case D20

DeltaG=DeltaG+R=T@*Log{PBn/pD20*Pconu/PB) 'J/kgmole
End Select

Elself (02Demand=-1) Then
DeltaG=DeltaG+R=T@=xLog{P@n/p02/Pconu=P @) °J/kgmole
End If
EChem234=EChem234+HolFrac{var)=DeltaG "J/kgmole
End IFf

Next var

T

@) ——

-Activation
_) Automatic
@ User Enabled

Enable in
Produced CO2-2

-Solver

[C] Trigger Solve

Filters
Defaults

Figura E.9: Codigo relativo a variavel do usuario exergia quimica em unidade de

poténcia - parte i.
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3 Edit Existing Code of Praduced C02-2 - m} X

Macro Variable —————— o

Mame Chemical Exergy Type Real

Tag ChemicalExergy Dimensions Scalar M
. [7] Variable Changed

r PrekExecute(

~ PostExecute() [T] Variable Changing

pBdo |8 0 |8 szlEc|E] B
Proc: |{declerations) v]
DeltaG=DeltaG+R=T@*Log{P8n/pKr*Pconv/P8) "J/kgnole ~
Case "He"
DeltaG=DeltaG+R*T@=xLog{P@n/pHexPconv/P8) °J/kgmole Enabielin
Case *“p20"
DeltaG=DeltaG+R*T@*Log{P@n/pD20=Pconv/PA) ‘J/kgmole Produced CO2-2
End Select
Elself (02Pemand=-1) Then ~Solver
[C] Trigger Solve
DeltaG=DeltaG+R=T@*Log({P8n/p02/Pconv=PB) "J/kgmole

End If
EChem234=EChem234+HolFrac{var)*Deltat 'J/kgmole
End If

n=Stream.MolarFlow.GetValue( "kgmole/s™})
EChem1=EChem1*n/106"3
EChen234=EChen234*n/18"3
ChemicalExergy.SetValue{EChemi+EChem234, kW)
Exit Sub

Else
ChemicalExergy.Erase()

End IFf

ErrorHandler:

End Sub

s

Figura E.10: Coédigo relativo a variavel do usuéario exergia quimica em unidade de
poténcia - parte j.
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Apéndice F

Codigo da Variavel do Usuario

Exergia em Unidade de Poténcia

D Edit Existing Code of Produced C02-2 - O X
Macro Variable o
Mame Exergy Type | Real v|
=i PreExecute() . )
= PostExecute() [ Variable Changing
Tag Exergy Dimensions | Scalar v|
. - _] [7] Variable Changed
[[] Caleulated Cnly Units |Puwer v|

HFlo» M gy &= Activation
Proc: |(dedaraﬁons) vl Automatic
‘Uaridvel exergia em unidade de poténcia ® User Enabled
Sub PostExecute()
Enable in

On Error GoTo ErrorHandler

pim Stream As Fluid Produced CO2-2
pim Exergy As RealVariable

Set Exergy = ActiveVariableWrapper.Uariable

pim X As InternalUariableWrapper Salver

pim Bf, Bq As Double

Set ¥ = activeobject.GetUserVariable("PhysicalExergy”)
Bf=X.Uariable .GetUalue("'kW")

Set X=activeobject_GetUserVariable{" ChemicalExergy")

Bg=X.Uariable.GetUalue("ku")
Fiters |

If (Bq<>-32767 And BF<>-32767) Then

Exergy.SetUalue(BF+Bq," ku") :Dem"s ‘

Else
Exergy.Erase()

[T Trigger Solve

End IF
Exit Sub
ErrorHandler:

End Sub

(%l e [ o |

Figura F.1: Cédigo relativo a variavel do usuério exergia em unidade de poténcia.
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Apéndice G

Codigo da Variavel do Usuario

Temperatura Média Termodinamica
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D Edit Existing Code of Produced C02-2 - m} x

Macro Variable o
Mame Mean Thermo Temp Type | Real '|
r PreExecute() i .
™ PostExecute( [Z] Variable Changing
Tag Tmean Dimensions | Scalar '|
i P [7] Variable Changad
[C] Calculated Only Units |TEmperalure '|
S M g &= [E Activation
Proc: |poshexecuhe v| Automatic
Sub postexecute() ~ @ User Enabled
On Error GoTo ErrorHandler [7] Enable in
Dim Tmean As RealVariable
Set Tmean = ActivelariableWrapper _Uariable Produced CO2-2

pim X As InternalVariablellrapper
Dim H1 As Double
Dim H2 #As Double Solver
Dim S1 As Double .

T Sol
Dim $2 As Double Bl Trigger Sohve
pim TmeanStream As Double

H1=activeobject .FeedStream.MassEnthalpyUalue

S1=activeobject _FeedStream.MassEntropylalue Filters
H2=activeobject.ProductStrean.MassEnthalpyValue

$2=activeobject.ProductStrean.HassEntropyValue

Tmean.SetValue({H2-H1)/({32-51),"K") Defaults |

Set ¥=activeobject.GetUserUariable("Tmean™)
TmeanStrean=X.Variable .GetUalue("K")

set ¥ = activeobject.EnergyStream.GetUserVariable{ Tmean"}
f.Variable.SetVUalue{TmeanStream,"K")

Dim T8 As Double
pim HW As String
Dim E As Double
Dim B As Double

Set X=activeobject_EnergyStream._GetUserUariable("HeatorWork™)
Hu=X.variable

Set X=activeobject.EnergyStream.GetUserVariable ("AmbTemp™)
T@=X.Uariahle .GetUalue({"K"})
E=activeobject.EnergyStream.HeatFlow.GetUalue("kJ/5")

If UCase(HW)="HEAT" Then

B=E*{1-TB/TmeanStream) v

. [ ] o

Figura G.1: Cédigo relativo a variavel do usuario temperatura média termodina-
mica. Tal variavel também identifica o tipo de corrente de energia em questao,
calcula e atribui o valor da exergia contida na corrente de energia, sendo utilizada
em trocadores de calor - parte a.
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3 Edit Existing Code of Produced C02-2 - m} X

-Macro -Variable ——— o L
Name Mean Thermo Temp Type ‘ Real v
[mi PreExecute()
[T] Variable Changing

R F PostExecute
Tag Tmean Dimensions | Scalar - ostExecute()
b
— [] Variable Changed
[T Calculated Only Units ‘M

=y L 5= [= -Activation
Proc: |DDStE)(EtutE v‘ _) Automatic
. . . 2 @ User Enabled
Set X=activeobject.EnergyStream.GetUserUariable("HeatorWork")
HW=%.variable [C] Enable in
Set ¥=activeobject.EnergyStream.GetUserVariable{"'AmbTemp")
TB=X.Uariable.GetValue{"K") Produced CO2-2

E=activeobject _EnergyStream_HeatFlow.GetValue{ kJ/s")

If UCase(HW)="HEAT* Then -Solver
[C] Trigger Solve

B=Ex(1-TB/TmeanStream)
Set X = activeobject.Energystrean.GetUserVariable( ExergyEnergy")
¥.Variable.SetValue(B, kW)

Elself UCase{HW)=""WORK" Then Filters

B=E
Set ¥ = activeobject.EnergyStrean.GetUserVUariable{"ExergyEnergy") Defaults
X.Variable _SetUalue{B,"kW")

Else
MsgBox "Define the energy type in the User Variables: Heat or Work"
Set X = activeobject_EnergyStrean.GetUserUariable( ExergyEnergy")
¥.Variable.Erase()
Exit Sub

End IFf

ErrorHandler:

End Sub

‘ @ ‘ Cancel oK L

Figura G.2: Codigo relativo a variavel do usuario temperatura média termodina-
mica. Tal variavel também identifica o tipo de corrente de energia em questao,
calcula e atribui o valor da exergia contida na corrente de energia, sendo utilizada
em trocadores de calor - parte b.

146



Apéndice H

Codigo da Variavel do Usuario

Exergia de uma Corrente de Energia
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D Edit Existing Code of Rich solution pump - m} X

~Macro ~Variable ————————————
Name Energy Stream Calculator  Type | Real -
i

PreExecute()
Variable Changing

. _ v PostExecute()
T Exergy in Energy Stream G Di Scalar -
29 oy ay |mensions | r DynCompositionPreS
= Uit |—D' ol r DynPressureFlowPreS Variable Changed
Calculated Cnly nits imensionless -

Fo» a0 g = [E - Activation
Proc: |poshexacuhe vl - Automatic
Sub postexecute() fad '@ User Enabled
On Error GoTo ErrorHandler [¥] Enable in

Dim ¥ As InternalVariableWrapper
Rich solution pump

pim HW As String
Dim E As Double
Dim B As Double - Solver

[Z] Trigger Solve

Set ¥=activeobject_EnergyStream._GetUserUariable("HeatorWork™)
Huy=X.variable
E=activeobject.EnergyStream.HeatFlow.GetValue("kJ/5™)

If UCase(HU)="HEAT" Then Filters

MsgBox "Define the energy type in the User Variables as: Work™

Set ¥ = activeobject.EnergyStream.GetUserVariable {"ExergyEnergy’) Defaults
®_Uariahle .Erase()

Elself UCase(HW)=""WORK" Then

B=E

Set X=activeobject.EnergyStrean.GetUserVariable("ExergyEnergy")
X.Uariable.SetUalue({B,"kW")

Set X=activeobject.EnergyStrean.GetUserVariable(" " Tmean™)
X.Variable.Erase()

Else
MsgBox "Define the energy type in the User Variables: Heat or Work"
Set ¥ = activeobject.EnergyStream.GetUserVariable {"ExergyEnergy’)
¥ _Uariahle .Erase()

Exit Sub

End If

™ ——— E——

Figura H.1: Codigo relativo a variavel do usuério calculo da exergia em correntes de
energia. Tal varidvel também identifica o tipo de corrente de energia em questao,
calcula e atribui o valor da exergia contida na corrente de energia, sendo utilizada
em maquinas de fluxo - parte a.
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3 Edit Existing Code of Rich solution pump - m} X

~Macra ~Variable ————— o [

Name Energy Stream Calculator  Type Real
PreExecute()
Variable Changing

i
F PostExecute()

Tag Exergy in Energy Stream C: Dimensions Scalar - = DynCampDosilio::re51 1

Uni oi conl - DynPressureFlowPreS Viariable Changed

wrT

=L I IR =] ~Activation
Proc: |postexecute v © Automatic
Set ¥=activeobject.EnergyStream.GetlUserVariable("'Tmean") A @ User Enabled

X.Variable .Erase()
Enable in

Else
Rich solution pump

MsgBox "Define the energy type in the User Variables: Heat or Work™
Set ¥ = activeobject.Energystrean.GetUserVariable(“ExergyEnergy’)
¥.Variable.Erase() ~Solver

[C] Trigger Solve

Exit Sub
End If
ErrorHandler:

End Sub

Sub VariableQuery()

Call postexecute

End Sub

Sub VariableChanged{)
Call postexecute

End Sub

Sub VariableChanging()
Call postexecute

End Sub

T

Eancel

T

Figura H.2: Codigo relativo a variavel do usuéario calculo da exergia em correntes de
energia. Tal varidvel também identifica o tipo de corrente de energia em questao,
calcula e atribui o valor da exergia contida na corrente de energia, sendo utilizada
em maquinas de fluxo - parte b.
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