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Resumo da Dissertação apresentada à COPPE/UFRJ como parte dos requisitos

necessários para a obtenção do grau de Mestre em Ciências (M.Sc.)

CÁLCULO DE EXERGIA APLICADA À CAPTURA E ARMAZENAMENTO

DE CO2

Matheus Gomes Mesquita

Novembro/2024

Orientadores: Frederico Wanderley Tavares

Amaro Gomes Barreto Jr.

Programa: Engenharia Química

No presente trabalho, implementou-se o cálculo da exergia no simulador de pro-

cessos Aspen HYSYS, de modo que se pudesse aplicar a análise exergética ao pro-

cesso de absorção de CO2, melhorando sua e�ciência. Isto foi feito levando-se em

consideração somente o consumo de energia no processo, sem levar em consideração

aspectos como CAPEX e OPEX. Desta forma, primeiramente foi realizada a valida-

ção do cálculo da exergia implementado no Aspen HYSYS e do consumo de energia

no processo de absorção a partir da comparação com dados da literatura. Após,

determinou-se a temperatura média termodinâmica do vapor d'água.

Realizou-se uma busca por equipamentos do processo de absorção de CO2 que

pudessem ser utilizados na análise exergética. Também buscou-se por indicadores

de e�ciência apropriados para serem utilizados na aplicação da análise exergética

ao processo. Assim, de posse do indicador escolhido, aplicou-se a análise exergética

ao processo de absorção para quatro concentrações de CO2 no gás a ser tratado,

variando-se doze variáveis operacionais. Isto foi feito com a �nalidade de identi�-

car as variáveis mais convenientes a serem ajustadas no processo, tornando-o mais

e�ciente.

Realizou-se uma análise comparativa entre o consumo de energia resultante da

captura de CO2, através do processo de absorção, na indústria do cimento e di-

retamente do ar atmosférico. Isto foi feito de modo a veri�car se é vantajosa, do

ponto de vista energético, a aplicação do processo de absorção para a captura de

CO2 do ar. Por �m, foi feito um estudo de caso para a indústria do cimento, o qual

possibilitou uma elevada e�ciência de captura de CO2 e uma redução 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 CO2 absorption process, improving its

e�ciency. This was done considering only energy consumption in the process, not

considering CAPEX and OPEX. This way, �rstly 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 CO2 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 CO2

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

e�cient.

Comparative analysis was done between energy consumption from CO2 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 CO2 from air. Finally, a case study

was done for the cement industry, which allowed a high CO2 capture e�ciency and

an expressive reduction in the process' energy consumption and irreversibility.
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ḂH Exergia da corrente quente [W]
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Capítulo 1

Introdução

1.1 Importância 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

combustíveis fósseis têm levado a grandes emissões de gases do efeito estufa. Tal

fenômeno resulta em problemas ambientais severos, tal como a mudança climática.

Desta forma, esforços internacionais têm sido realizados para reduzir a emissão de

gases do efeito estufa. Na vigésima primeira Conferência para Mudanças Climáticas

das Nações Unidas (COP 21), em 2015, 196 países adotaram o Acordo de Paris

para limitar o aumento da temperatura do planeta a menos de 2ºC. Aproximada-

mente 62,89% da capacidade energética global é baseada em combustíveis fósseis.

De acordo com as estatísticas da Agência Internacional de Energia (IEA), 46,88%

da emissão total de gases do efeito estufa está associada com o setor energético,

seguido por 24,45% dos transportes, 18,6% da indústria, dentre outros. Portanto,

matrizes energéticas alternativas são de fundamental importância para alcançar um

sistema energético descarbonizado [2]. Entretanto, mesmo nas projeções mais oti-

mistas tais alternativas constituem soluções de longo prazo e os combustíveis fósseis

permanecem relevantes em um futuro próximo [3].

De modo a minimizar as emissões de CO2 na atmosfera, pode-se fazer uso de

algumas tecnologias. Com isto, um método para reduzir as emissões de CO2 na

atmosfera é a captura e armazenamento de CO2, que consiste de um conjunto de

tecnologias baseadas em capturar CO2 residual e transportá-lo para um lugar de

armazenamento no qual ocorre a injeção do gás em poços [4]. A tecnologia de captura

e armazenamento de carbono pode ser uma solução para absorver as emissões de

CO2 e pode ser utilizada em diversas indústrias, tais como usinas termelétricas,

cimento, aço, dentre outras. Espera-se que a contribuição na redução das emissões
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de CO2 atinja 19% em 2050 se tal tecnologia for implementada adequadamente [5].

Há diversos métodos para capturar CO2, incluindo adsorção sólida, absorção

por solvente líquido, membranas, dentre outros. Uma das tecnologias existentes, a

absorção, é a mais madura e tem sido amplamente empregada na indústria, especi-

almente com soluções químicas de amina tais como a monoetanolamina (MEA), a

qual possui ampla aplicação na indústria de gás natural. Dentre os solventes de alca-

nolamina utilizados no processo de remoção de CO2 tais como a metildietanolamina

(MDEA) e dietanolamina (DEA), o MEA é considerado o solvente mais conveniente

de ser utilizado [5]. A absorção química com MEA é amplamente utilizada devido à

sua rápida taxa de reação, baixo custo, estabilidade e grande capacidade de recupe-

ração. Entretanto, a alta demanda energética e o problema de erosão são obstáculos

a serem superados [6].

De modo a melhorar o processo de absorção com aminas e reduzir seu custo,

três alternativas são possíveis. Primeiro, o desenvolvimento de novos solventes com

alta capacidade de absorção, mantendo boa cinética de absorção, permite a redução

signi�cativa da energia de regeneração do solvente. Segundo, a implementação de

equipamentos mais e�cientes tais como novos contactores gás-líquido ou novos re-

cheios conduz a uma melhoria na performance da absorvedora, o que permite que

o solvente atinja uma quantidade de CO2 próxima à sua capacidade de absorção

máxima, reduzindo o CAPEX e o OPEX do processo. Finalmente, o terceiro meio

de melhorar a performance do processo de absorção é a implementação de novas

con�gurações do processo de modo a melhorar a integração energética e reduzir seu

consumo energético [7].

O presente trabalho possui como foco o processo de absorção, aplicando-se como

solvente uma solução aquosa de MEA, cuja concentração mássica de MEA é em

geral de 30% [8]. Assim, um �uxograma do processo de absorção clássico pode ser

conferido na Figura 1.1:
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Figura 1.1: Fluxograma do processo de absorção clássico.

Conforme pode ser visto na Figura 1.1, o processo de absorção clássico se inicia

em uma coluna de absorção, na qual o solvente entra pelo topo da coluna, enquanto

o gás a ser tratado entra pelo fundo. As correntes são colocadas em contato dentro

da coluna, e o resultado é uma corrente de gás tratado que deixa a coluna pelo

topo e uma corrente de solvente rica em CO2 que sai pelo fundo. Em seguida, a

corrente de solvente que deixa a coluna de absorção vai para um trocador de calor

interno, de modo a ter sua temperatura elevada antes de ser enviada para uma

coluna de destilação, na qual ocorre a regeneração do solvente. Isto resulta em uma

corrente gasosa rica em CO2 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 destilação 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 reposição de modo que haja um
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ajuste de composição. Então, a corrente resultante do misturador é enviada para

um resfriador para que tenha sua temperatura reduzida antes de ser enviada para a

coluna de absorção mencionada anteriormente, reiniciando o processo [9]. Com isto,

o processo conta com os seguintes equipamentos: 1 coluna de absorção, 1 coluna de

destilação, 1 trocador de calor interno, 1 resfriador, 1 misturador e 2 bombas.

Para melhorar a e�ciência de processos, incluindo o de absorção, um artifício

disponível é a análise exergética [10]. A exergia pode ser compreendida como o

máximo trabalho realizável ao se conduzir uma certa quantidade de matéria até as

condições de equilíbrio com o ambiente, sendo tal estado �nal denominado estado

morto [11]. Assim, a análise exergética busca avaliar o processo do ponto de vista

da energia útil, permitindo a identi�cação de pontos de ine�ciência em processos e

a redução do impacto ambiental por meio do uso mais e�ciente da energia, com foco

na sustentabilidade [12].

Outras propriedades termodinâmicas também podem ser utilizadas para avaliar

a energia útil 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 pressupõe condições de

temperatura e pressão constantes, enquanto a energia livre de Helmholtz pressupõe

condições de temperatura e volume constantes [13]. Tendo isto em vista, a exer-

gia mostra-se uma ferramenta mais versátil, e por este motivo aplicou-se a análise

exergética ao processo de absorção no presente trabalho.

O cálculo 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 �uxogramas de processo, como o da Figura

1.1, e nele é possível a realização de uma análise exergética concisa, conduzindo a

conclusões importantes sobre o processo.

No Capítulo 2 é apresentado o embasamento teórico do presente trabalho. Fala-

se a respeito do fenômeno da absorção, da irreversibilidade em processos e também

trata-se a respeito do balanço de exergia e da análise exergética. Além disso, é feito

um detalhamento do cálculo da exergia e do pacote termodinâmico utilizado nas

simulações.

No Capítulo 3 é feita uma revisão de diversos trabalhos da literatura que abordam

o cálculo da exergia. Ao �nal do capítulo, faz-se uma ponderação a respeito das

principais observações extraídas dos trabalhos analisados.

No Capítulo 4 é feito o detalhamento de como foi implementado o cálculo da

exergia no simulador de processos Aspen HYSYS. Além disso, são fornecidas as

condições operacionais das simulações realizadas.

No Capítulo 5 apresenta-se os resultados obtidos nas simulações a partir das

condições operacionais apresentadas no Capítulo 4, bem como suas respectivas dis-

cussões. Tais resultados foram gerados levando-se em consideração somente o con-
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sumo de energia no processo de absorção de CO2, sem levar em consideração as-

pectos como OPEX e CAPEX. Assim, primeiramente é feita a validação do cálculo

da exergia implementado no Aspen HYSYS e do consumo de energia no processo.

Após, determina-se a temperatura média termodinâmica do vapor d'água. Então, é

escolhido o indicador de e�ciência a ser utilizado nas análises exergéticas. De posse

do indicador de e�ciência escolhido, aplica-se a análise exergética ao processo de

absorção para quatro concentrações de CO2 no gás a ser tratado, variando-se doze

variáveis operacionais. Isto foi feito com a �nalidade de identi�car as variáveis mais

convenientes a serem ajustadas no processo, tornando-o mais e�ciente. Além disso,

realiza-se uma análise comparativa entre o consumo de energia resultante da captura

de CO2, através do processo de absorção, na indústria do cimento e diretamente do

ar atmosférico. O propósito de tal comparação foi veri�car se é vantajosa, do ponto

de vista energético, a aplicação do processo de absorção para a captura de CO2 do

ar. Por �m, foi feito um estudo de caso para a indústria do cimento, visando um

aumento na e�ciência de captura de CO2 e uma redução do consumo de energia e

da irreversibilidade no processo.

No Capítulo 6 são expostas as principais conclusões extraídas do presente tra-

balho.

Por �m, no Capítulo 7 são fornecidas algumas sugestões 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 absorção de CO2

mais e�ciente por meio da análise exergética utilizando o simulador de processos

Aspen HYSYS. Assim, como objetivos especí�cos, é possível citar:

� Implementar o cálculo da exergia, em linguagem Visual Basic, no simulador

de processos Aspen HYSYS;

� Validar o cálculo da exergia implementado no simulador de processos Aspen

HYSYS a partir de comparação com artigos da literatura;

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

processo de absorção de CO2 a partir de comparação com artigos da literatura;

� Determinar a temperatura média termodinâmica do vapor d'água no simulador

de processos Aspen HYSYS;

� Buscar por equipamentos do processo de absorção de CO2 para serem utiliza-

dos na análise exergética;
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� Buscar por indicadores de e�ciência apropriados para serem utilizados na apli-

cação da análise exergética ao processo de absorção de CO2;

� Veri�car a sensibilidade do processo de absorção de CO2 a determinadas va-

riáveis operacionais através da análise exergética;

� Veri�car a sensibilidade do processo de absorção de CO2 às referidas variáveis

operacionais para diferentes concentrações de CO2 no gás a ser tratado;

� Buscar pelas variáveis que mais impactam na energia consumida e na captura

de CO2 provenientes do processo de absorção de CO2;

� Avaliar o consumo de energia resultante da captura de CO2, por meio do

processo de absorção, na indústria do cimento;

� Avaliar o consumo de energia resultante da captura de CO2, por meio do

processo de absorção, diretamente do ar atmosférico seco;

� Avaliar o consumo de energia resultante da captura de CO2, por meio do

processo de absorção, diretamente do ar atmosférico úmido;

� Comparar o consumo de energia resultante da captura de CO2, por meio do

processo de absorção, na indústria do cimento e diretamente do ar atmosférico

(seco e úmido), e veri�car se tal diferença é signi�cativa;

� Realizar um estudo de caso para a captura de CO2, por meio do processo de

absorção, na indústria do cimento, de modo a aumentar a e�ciência de captura

de CO2 e reduzir o consumo de energia e a irreversibilidade do processo;

� Disponibilizar códigos abertos em linguagem Visual Basic para implementação

do cálculo da exergia no simulador de processos Aspen HYSYS.
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Capítulo 2

Fundamentação Teórica

2.1 Fenômeno da Absorção

A absorção é um processo físico-químico de separação amplamente utilizado na

indústria [15]. Especi�camente em relação à absorção gasosa, esta consiste na trans-

ferência de massa de um componente (soluto) de uma fase gasosa para uma fase

líquida (solvente). As fases gasosa e líquida geralmente escoam em contracorrente.

A presença de colunas recheadas serve para promover um contato mais íntimo entre

as fases, favorecendo a transferência de massa. O diâmetro de uma coluna de ab-

sorção depende da vazão, das propriedades das correntes líquida e gasosa e do tipo

de recheio utilizado. A altura de uma coluna e o volume total de recheio dependem

da mudança de concentração desejada e da taxa de transferência de massa por uni-

dade de volume de recheio. No caso em que é possível escolher o solvente, é mais

conveniente optar por líquidos em que o soluto possua alta solubilidade, uma vez

que uma alta solubilidade minimiza a quantidade de solvente utilizada no processo.

Como características desejáveis ao solvente, pode-se citar baixa volatilidade, baixo

custo, não ser corrosivo, estabilidade, baixa viscosidade e não ser in�amável [16].

Pode-se classi�car a absorção em absorção física e absorção química. Em relação

à absorção física, esta não envolve reações químicas, sendo dividida em três etapas:

difusão do gás na direção da superfície líquida, dissolução do líquido e transporte

do gás dissolvido da superfície ao seio da fase líquida. Já a absorção química (caso

do MEA) envolve reações químicas, sendo dividida nas seguintes etapas: difusão do

gás do seio da fase gasosa para a interface (em que se considera que o equilíbrio

físico é imediatamente alcançado), difusão do gás dissolvido da interface para o seio

da fase líquida, difusão do reagente líquido do seio líquido para a interface, reação

química dentro da fase líquida e difusão dos produtos de reação de dentro para fora

da fase líquida. A reação atua aumentando a taxa de absorção na fase líquida,

a qual é maior do que nos processos com absorção física. Um dos motivos para
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isso é o fato do consumo do gás absorvido pela reação reduzir a pressão parcial de

equilíbrio do gás, aumentando o gradiente de concentração existente entre a interface

e o seio da fase gasosa. Outro ponto a ser considerado é o aumento do coe�ciente

de transferência de massa na fase líquida pela ocorrência da reação [17].

2.2 Análise Termodinâmica de Processos

Há diferentes formas de se realizar um processo, sendo que há maneiras menos

dispendiosas, do ponto de vista energético. O aumento de tal dispêndio está atre-

lado à irreversibilidade do processo. Pode-se de�nir um processo mecanicamente

reversível como uma transformação quase-estática, cujo sistema se afasta in�nitesi-

malmente do equilíbrio com a vizinhança. Assim, um processo reversível representa

um limite de desempenho para processos reais. As operações unitárias reais são

irreversíveis e, portanto, passíveis de análise termodinâmica. Para quanti�car esta

irreversibilidade, é preciso utilizar o conceito da função de estado entropia [1].

Tendo em vista o uso e�ciente da energia, a e�ciência termodinâmica de um pro-

cesso deveria ser a mais alta possível e a geração de entropia ou o trabalho perdido,

o menor possível. Deste modo, a análise termodinâmica de um processo especí�co

mostra os locais de maiores ine�ciências, equipamentos ou etapas do processo que

devem ser alteradas ou substituídas para torná-lo melhor. Um escopo adicional para

análise termodinâmica de processos surge na iminente discussão sobre os problemas

relacionados ao meio ambiente, de modo que o projeto �nal passa a depender tam-

bém das considerações ambientais, o que con�gura novos desa�os de sustentabilidade

energética [1].

2.2.1 Irreversibilidade

O trabalho que é desperdiçado como o resultado de irreversibilidades em um

processo é denominado trabalho perdido ou irreversibilidade, e é de�nido como a

diferença entre o trabalho real de uma mudança de estado e o trabalho ideal para a

mesma mudança de estado [18]. Portanto, por de�nição:

I = WS −Wideal (2.1)

em que I é a irreversibilidade, em J, WS é o trabalho real, em J, e Wideal é o trabalho

ideal, em J.

Em termos de taxas:

İ = ẆS − Ẇideal (2.2)
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em que İ é a irreversibilidade, em W, ẆS é a potência obtida por trabalho de eixo,

em W, e Ẇideal é a taxa de trabalho ideal, em W.

A taxa de trabalho real é obtida através do balanço de energia, ou seja, da

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

ẆS = ∆

[(
H +

1

2
u2 + z g

)
ṁ

]
fs

− Q̇ (2.3)

Ẇideal = ∆

[(
H +

1

2
u2 + z g

)
ṁ

]
fs

− Tσ ∆(S ṁ)fs (2.4)

em que H é a entalpia mássica, em J/kg, u é a velocidade, em m/s, z é a elevação,

em m, g é a aceleração da gravidade, em m/s², ṁ é a vazão mássica, em kg/s, fs

são as correntes de processo (�owing streams), Q̇ é a taxa de transferência de calor,

em W, Tσ é a temperatura absoluta da vizinhança, em K e S é a entropia mássica,

em J/(kg K).

Por diferença, conforme a Equação 2.2:

İ = Tσ ∆(S ṁ)fs − Q̇ (2.5)

Para o caso de uma temperatura da vizinhança única, como é o caso da tempera-

tura ambiente, T0, o balanço de entropia no estado estacionário, ou seja, a Equação

2.6, se torna a Equação 2.7:

∆(Ṡ m)fs −
∑
j

Q̇j

Tσ,j

= ṠG ≥ 0 (2.6)

ṠG = ∆(S ṁ)fs −
Q̇

T0

(2.7)

em que Ṡ é a taxa de entropia, em W/(kg K), m é a massa, em kg, ṠG é a taxa de

geração de entropia, em W/K, e T0 é a temperatura ambiente, em K.

A multiplicação por T0 fornece:

T0 ṠG = T0 ∆(S ṁ)fs − Q̇ (2.8)

Os lados direitos das Equações 2.5 e 2.8 são idênticos. Logo:

İ = T0 ṠG (2.9)

Como consequência da Segunda Lei da Termodinâmica, ṠG ≥ 0, o que implica

que İ ≥ 0. Quando um processo é completamente reversível, a igualdade se aplica,

e İ = 0. Para processos irreversíveis a desigualdade se aplica, e İ, isto é, a energia

indisponível para trabalho, é positiva. Do ponto de vista da engenharia, o que se
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pode extrair de tal resultado é que quanto maior a irreversibilidade de um processo,

maior a taxa de geração de entropia e maior a quantidade de energia que se torna

indisponível para trabalho. Portanto, minimizar a produção de entropia é essencial

para a conservação dos recursos naturais [19].

2.3 Balanço de Exergia e Análise Exergética

Diferente do balanço de energia, o qual é deduzido diretamente a partir da Pri-

meira Lei da Termodinâmica, o balanço de exergia é deduzido a partir da Primeira

e da Segunda Leis da Termodinâmica. Assim, de modo a permitir a avaliação das

perdas internas e externas devido aos balanços de exergia, primeiramente correntes

de perdas devem ser distinguidas das correntes úteis.

2.3.1 Correntes de Perdas e Correntes Úteis

O sistema genérico ilustrado na Figura 2.1 pode representar uma única operação

unitária, um �uxograma global ou mesmo parte de um �uxograma. Em tal sistema,

as entradas materiais, de calor e de energia são convertidas em correntes de saída

por operações térmicas e químicas. Neste sistema, algumas correntes materiais e de

calor não são úteis e podem ser consideradas correntes de perdas (tais como resíduos

que precisam ser reciclados). Os balanços de energia e exergia não consideram estas

correntes de perdas do mesmo modo [3].

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

Na Figura 2.1, Ḃ é a exergia, em W. Em relação aos sobrescritos, entrada de-

nota as correntes na entrada, enquanto saida denota as correntes na saída. Quanto

aos subscritos, M , Q e W representam as correntes materiais, de calor e de traba-

lho, respectivamente, enquanto util e perda dizem respeito às correntes úteis e às

correntes de perdas, respectivamente. Vale destacar que os símbolos, sobrescritos e

10



subscritos de�nidos neste ponto se aplicam a todas as equações ao longo da presente

seção.

Conforme demonstrado na Equação 2.10, para balanços de energia deduzidos a

partir da Primeira Lei da Termodinâmica, correntes de perdas e correntes úteis não

precisam ser distinguidas:

Ḣentrada
M + Q̇entrada + Ẇ entrada = Ḣsaida

M + Q̇saida + Ẇ saida (2.10)

em que Ḣ é a taxa de entalpia, em W, Q̇ é a taxa de transferência de calor, em W,

e Ẇ é a potência, em W.

Da mesma forma, para escrever o balanço de exergia, as quantidades totais de

exergia na entrada e na saída equivalem à soma das exergias na entrada e na saída

associadas à matéria, calor e trabalho:

Ḃentrada =
N∑
i=1

Ḃentrada
M,i +

N∑
i=1

Ḃentrada
Q,i +

N∑
i=1

Ḃentrada
W,i (2.11)

Ḃsaida =
N∑
i=1

Ḃsaida
M,i +

N∑
i=1

Ḃsaida
Q,i +

N∑
i=1

Ḃsaida
W,i (2.12)

Nas Equações 2.11 e 2.12, os somatórios de 1 até N correspondem às somas das

exergias de um dado tipo na entrada ou na saída. Por exemplo, o primeiro somatório

da Equação 2.11 diz respeito à soma das exergias de todas as correntes materiais na

entrada, da primeira (i = 1) até a última (i = N).

Ao contrário do balanço de energia, o balanço de exergia estima a e�ciência

exergética do processo classi�cando as correntes de saída em úteis ou de perdas.

Como consequência, a exergia de correntes de calor e materiais deve ser expressa

conforme segue:

Ḃsaida
M = Ḃsaida

M,util + Ḃsaida
M,perda (2.13)

Ḃsaida
Q = Ḃsaida

Q,util + Ḃsaida
Q,perda (2.14)

Além disso, como todo o trabalho na saída é considerado útil, é possível escrever:

Ḃsaida
W,perda = 0 (2.15)

Ḃsaida
perda =

N∑
i=1

Ḃsaida
M,perda,i (2.16)
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Como consequência, o �uxo de exergia na saída total pode ser expresso conforme

segue:

Ḃsaida
util =

N∑
i=1

Ḃsaida
M,util,i +

N∑
i=1

Ḃsaida
Q,util,i +

N∑
i=1

Ḃsaida
W,i (2.17)

Utilizando os cenceitos de correntes úteis e correntes de perdas, o balanço de

exergia pode ser escrito. Entretanto, ao contrário do balanço de energia, um outro

termo correspondente à exergia destruída no sistema (devido à irreversibilidade do

processo) deve ser introduzido nos termos de saída [20]. Deste modo, têm-se:

Ḃentrada = Ḃsaida
util + Ḃsaida

perda + İ (2.18)

em que o termo Ḃsaida
perda corresponde à perda de exergia externa, em W, e İ representa

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

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

N∑
i=1

Ḃentrada
M,i +

N∑
i=1

Ḃentrada
Q,i +

N∑
i=1

Ḃentrada
W,i =

N∑
i=1

Ḃsaida
M,util,i +

N∑
i=1

Ḃsaida
Q,util,i+

N∑
i=1

Ḃsaida
W,i +

N∑
i=1

Ḃsaida
M,perda,i + İ

(2.19)

A Segunda Lei da Termodinâmica complementa e reforça o balanço energético

por permitir a avaliação tanto do valor termodinâmico de um portador de energia

quanto das reais ine�ciências termodinâmicas 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, destruição de exergia)

estão atreladas com as partes internas do sistema, aparecendo dentro do volume de

controle do sistema e podendo ser facilmente calculadas através da Equação 2.9. Já

as perdas externas resultam do descarte de resíduos do processo no meio ambiente.

A exergia dos resíduos é destruída no meio ambiente. Por este motivo, a perda de

exergia externa equivale à exergia dos resíduos considerados. O cálculo das perdas

de exergia externas através da Equação 2.9 é difícil, sendo mais fácil determiná-

las através da exergia dos resíduos. As perdas de exergia externas indicam que as

causas primárias das perdas de exergia frequentemente ocorrem longe do local em

que a perda de exergia aparece. Pode ser difícil decidir qual é a causa primária
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de uma perda de exergia. Por exemplo, a perda de exergia externa que ocorre

quando gases de combustão escoam para fora de uma caldeira pode ser interpretada

como resultado de fenômenos irreversíveis dentro da caldeira ou como resultado da

ausência 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 imperfeição técnica de partes da

intalação, e podem ser minimizadas através de melhoria da performance dos compo-

nentes relevantes. Já as perdas de exergia extruturais não podem ser minimizadas

de forma signi�cativa sem a mudança da estrutura ou princípio do processo. Por

exemplo, se as capacidades calorí�cas das correntes de processo em um trocador de

calor diferem umas das outras, a diferença de temperatura entre tais correntes difere

em cada seção transversal do trocador e não pode ser eliminada mesmo que uma

área de troca térmica in�nita seja utilizada.

A principal tarefa da análise exergética é detectar e quanti�car as causas das

imperfeições termodinâmicas. Tais causas são caracterizadas por perdas de exergia

conectadas.

2.3.3 E�ciência Exergética

Para realizar uma análise exergética efetiva, é essencial de�nir indicadores ca-

pazes de medir a performance exergética de um processo e identi�car as operações

unitárias que necessitam ser melhoradas. Na literatura, diversas formulações foram

propostas para a e�ciência exergética. A e�ciência simples corresponde simplesmente

à razão entre todas as entradas de exergia e todas as saídas de exergia [21].

η =
Ḃsaida

Ḃentrada
= 1− İ

Ḃentrada
(2.20)

Na Equação 2.20, η é a e�ciência exergética, adimensional.

Apesar de ser fácil de ser calculada, a e�ciência exergética simples não fornece

uma visão clara nos casos em que uma quantidade signi�cativa de resíduo (ou seja,

perda de exergia externa) é produzida. Assim, têm-se também a e�ciência racional,

a qual corresponde à razão entre a saída de exergia desejada e a exergia utilizada.

Ela é rigorosa o su�ciente para avaliar a performance das operações unitárias mais

utilizadas se seu objetivo for de�nido com precisão e se os diferentes componentes da

exergia das correntes materiais (por exemplo, químico, térmico e mecânico) forem

conhecidos [3].

Ψ =
Efeito Exergético Desejado

Exergia Utilizada
=

∆Ḃsaida desejada

∆Ḃutilizada

(2.21)
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Na Equação 2.21, Ψ é a e�ciência racional, adimensional. Além disso,

∆Ḃsaida desejada é determinada examinando a função do sistema, sem incluir a perda

de exergia externa. Tal termo representa o resultado desejado produzido no sis-

tema. Já ∆Ḃutilizada representa os recursos líquidos que foram utilizados para gerar

o produto. A maior di�culdade neste tipo de e�ciência é a avaliação de ∆Ḃutilizada e

∆Ḃsaida desejada. Ao contrário da e�ciência simples, é necessário de�nir precisamente

o objetivo da operação. Algumas vezes é possível de�nir tal objetivo de diferentes

formas para uma mesma operação unitária.

2.4 Cálculo da Exergia

O cálculo da exergia no simulador de processos Aspen HYSYS se divide no cálculo

para correntes materiais e para correntes de energia, uma vez que estas são as duas

classi�cações de correntes existentes no simulador. Assim, o cálculo para correntes

materiais ainda subdivide-se no cálculo da exergia física e da exergia química. Por

�m, a exergia química pode ser decomposta nas contribuições de mistura e de reação,

conforme pode ser veri�cado na Figura 2.2:

Figura 2.2: Fluxograma do cálculo da exergia.

No caso das correntes materiais, além das componentes física e química da exer-

gia, há também as componentes potencial e cinética. Porém, para a maioria das

aplicações práticas, as componentes potencial e cinética podem ser desprezadas [22].

2.4.1 Correntes Materiais

Em termodinâmica, o estado de referência geralmente adotado em funções de

estado é gás ideal a temperatura e pressão ambientes. No entanto, no cálculo da
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exergia o estado de referência adotado é o estado denominado de estado morto,

sendo este nome utilizado devido à impossibilidade de se produzir trabalho a partir

de tal estado de referência [23].

O cálculo da exergia realizado no presente trabalho baseia-se na metodologia

proposta por ABDOLLAHI-DEMNEH et al. [24], enquanto a referência de estado

morto utilizada foi sugerida por SZARGUT et al. [23], podendo esta última ser

veri�cada na Tabela 2.1:

Tabela 2.1: Estado morto de referência proposto por SZARGUT et al. [23]
Temperatura (T00) 298,15 K

Pressão (P00) 99.312 Pa
Componente Pressão parcial [Pa]

N2 75.780
O2 20.390
CO2 33,5
H2O 2.200
D2O 0,342
Ar 906
Xe 0,0087
Ne 1,77
Kr 0,097
He 0,485

O estado morto de referência da Tabela 2.1 baseia-se na composição da atmosfera

terrestre. Desta forma, o procedimento de cálculo proposto por ABDOLLAHI-

DEMNEH et al. [24] baseia-se em ummétodo direto, sem loops de programação, para

o cálculo da exergia de correntes de processo, sendo a implementação realizada em

linguagem de programação Visual Basic no simulador de processos Aspen HYSYS.

Conforme já pontuado, os principais componentes da exergia em correntes ma-

teriais são a exergia física e a exergia química. A exergia física consiste na condução

da corrente até as condições de pressão e temperatura do ambiente, mantendo-se a

composição constante. Assim, a Equação 2.22 mostra como é realizado o cálculo da

exergia física:

BF = H(T1, P1, z1)−H(T0, P0, z1)− T0(S(T1, P1, z1)− S(T0, P0, z1)) (2.22)

em que B é a exergia mássica, em J/kg, H é a entalpia mássica, em J/kg, T é a

temperatura absoluta, em K, P é a pressão absoluta, em Pa, zi é o vetor de frações

molares dos componentes da i-ésima corrente, adimensional, T0 é a temperatura

ambiente, em K, P0 é a pressão ambiente, em Pa, e S é a entropia mássica, em

J/(kg K).
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Em relação ao cálculo da exergia química, este consiste em conduzir a corrente

até as condições de composição do ambiente, mantendo-se constante a temperatura

e a pressão. Assim, o cálculo da exergia química pode ser subdividido em quatro

etapas, conforme a seguir:

� Etapa 1: Etapa isotérmica. A corrente passa da pressão ambiente para a

pressão de referência do simulador (P0n = 101.325 Pa). Condução da condição

de mistura para a condição de componentes puros e gás ideal. Assim, a equação

da primeira etapa do cálculo da exergia química corresponde à Equação 2.23:

BQ1 = H(T0, P0, z1)−H id(T0, z1) −

T0

(
S(T0, P0, z1)− Sid(T0, P0n, z1) +

R

MM(z1)

n∑
i=1

zi ln(zi)

)
(2.23)

em que P0n é a pressão de referência do simulador, em Pa, R é a constante

dos gases ideais, em J/(kgmol K), MM é a massa molar, em kg/kgmol e zi é

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

H id(T0, z1) =
1

MM(z1)

n∑
i=1

zi

(
∆HT0n

f,i +

∫ T0

T0n

Cpi(T ) dT

)
(2.24)

∆HT0n
f,i +

∫ T0

T0n

Cpi(T ) dT = ∆HT0n
f,i +Ψid

i (T0)−Ψid
i (T0n) (2.25)

Ψid
i (T ) =

∫
Cpi(T ) dT = MMi(ai+bi T+ci T

2+di T
3+ei T

4+fi T
5) (2.26)

em que∆HT0n
f,i é a entalpia de formação do i-ésimo componente na temperatura

de referência do simulador, em J/kgmol, T0n é a temperatura de referência do

simulador, em K, Cpi é a capacidade calorí�ca molar a pressão constante do

i-ésimo componente, em J/(kgmol K), e a, b, c, d, e, f e g são coe�cientes da

expressão da entalpia de gás ideal, adimensionais. Com isto:

Sid(T0, P0n, z1) =
1

MM(z1)

n∑
i=1

zi

(
Sid
i (T0n, P0n) +

∫ T0

T0n

Cpi(T )

T
dT −R ln(zi)

)
(2.27)

Sid
i (T0n, P0n) +

∫ T0

T0n

Cpi(T )

T
dT = ξidi (T0) (2.28)
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ξidi (T ) =

∫
Cpi(T )

T
dT = −R ln(P0n) +

MMi

(
bi ln(T ) + 2 ci T +

3

2
di T2 +

4

3
ei T3 +

5

4
fi T4 + gi

) (2.29)

� Etapa 2: Etapa isotérmica e isobárica. Etapa correspondente à reação química.

Condução da condição de componentes puros e gás ideal para a condição de

componentes de referência puros. Desta forma, a reação química corresponde

à Equação 2.30:

Xi + νi1 O2 ↔ νi2 CO2 + νi3 H2O + νi4 N2 + νi5 Ar + νi6 Xe +

νi7 Ne+ νi8 Kr + νi9 He+ νi10 D2O + νi11 Ssólido

(2.30)

em que νγ,ρ é o coe�ciente estequiométrico do γ-ésimo componente na reação

ρ, adimensional.

Na Equação 2.30,Xi corresponde a uma substância de não referência, enquanto

ν corresponde aos coe�cientes estequiométricos da reação. Assim, a equação

da segunda etapa do cálculo da exergia química corresponde à Equação 2.31:

BQ2 =
1

MM(z1)

n∑
i=1

zi

10∑
j=1

νij Gf,j (2.31)

em que Gf,i é a energia de Gibbs molar de formação ideal do i-ésimo compo-

nente, em J/kgmol.

� Etapa 3: Etapa isotérmica. Condução da condição de componentes de refe-

rência puros para a condição de mistura. A soma das pressões parciais dos

componentes da mistura corresponde à pressão do estado morto de referên-

cia. Deste modo, a equação da terceira etapa do cálculo da exergia química

corresponde à Equação 2.32:

BQ3 =
1

MM(z1)

n∑
i=1

zi

10∑
j=1

νij R T0 ln

(
P0n

Pref,j

)
(2.32)

em que Pref,i é a pressão parcial do i-ésimo componente no estado morto de

referência, em Pa.

Neste ponto, cabe resaltar que os coe�ciente estequiométricos possuem valor

negativo para reagentes, e positivo para produtos. Sendo assim, a exceção
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para a Equação 2.32 é o enxofre sólido rômbico, cujo cálculo é realizado com

base no íon sulfato dissolvido na água do mar, resultando na Equação 2.33:

BQ3 =
1

MM(z1)
zi νi11 ∆BS (2.33)

em que:

∆BS = 609, 6J/kgmol (2.34)

� Etapa 4: Etapa isotérmica, com composições constantes. Corresponde à cor-

reção da pressão, a qual passa da pressão do estado morto de referência para

a pressão do estado morto real. Desta forma, a equação da quarta etapa do

cálculo da exergia química corresponde à Equação 2.35:

BQ4 =
1

MM(z1)

n∑
i=1

zi

10∑
j=1

νij R T0 ln

(∑10
j=1 Pref,j

P0

)
(2.35)

Um �uxograma ilustrativo das etapas do cálculo da exergia química pode ser

conferido na Figura 2.3:

Figura 2.3: Etapas do cálculo da exergia química.

em que P00 é a pressão no estado morto de referência, em Pa, z00 é o vetor de frações

molares no estado morto de referência, adimensional, e z0 é o vetor de frações molares

no estado morto, adimensional.

Vale ressaltar que a etapa 1 do cálculo da exergia química corresponde à con-

tribuição de mistura, enquanto as etapas 2, 3 e 4 correspondem à contribuição de

reação. Com isto, o cálculo completo da exergia, incluindo a exergia física e as

quatro etapas do cálculo da exergia química, pode ser representado pela Equação

2.36:
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B = H(T1, P1, z1)−H(T0, P0, z1)− T0(S(T1, P1, z1)− S(T0, P0, z1)) +

H(T0, P0, z1)−H id(T0, z1) −

T0

(
S(T0, P0, z1)− Sid(T0, P0n, z1) +

R

MM(z1)

n∑
i=1

zi ln(zi)

)
+

1

MM(z1)

n∑
i=1

zi

10∑
j=1

νij

(
R T0 ln

(∑10
j=1 Pref,j

P0

P0n

Pref,j

)
+Gf,j + νi11 ∆BS

)
(2.36)

2.4.2 Correntes de Energia

O cálculo da exergia de correntes de energia é realizado de forma diferente para

calor e trabalho, ou seja, para trocadores de calor e máquinas de �uxo, respectiva-

mente. No caso do trabalho, o valor da exergia em unidade de potência corresponde

simplesmente à taxa de energia da corrente. Já no caso do calor, a exergia é cal-

culada aplicando uma máquina de Carnot [3]. Para tal, primeiramente calcula-se a

temperatura média termodinâmica, com base na fonte quente, conforme a Equação

2.37:

T =

∫
dQ∫
dQ
T

=
∆H

∆S
(2.37)

em que T é a temperatura média de operação, em K, e Q é o calor, em J.

Após calculada a temperatura média termodinâmica, calcula-se a e�ciência de

Carnot de acordo com a Equação 2.38:

ϵ = 1− T0

T
= 1− T0 ∆S

∆H
(2.38)

em que ϵ é a e�ciência de Carnot, adimensional.

Finalmente, multiplica-se a e�ciência de Carnot calculada pelo valor da energia,

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

2.5 Pacote Termodinâmico

Com exceção das simulações realizadas na validação do cálculo da exergia apre-

sentada na Seção 4.2, todas as simulações realizadas no Aspen HYSYS utilizaram o

pacote termodinâmico Acid Gas - Chemical Solvents. Tal pacote é usado no Aspen

HYSYS para simular a remoção de gases ácidos tais como sul�to de hidrogênio, dió-

xido de enxofre, mercaptanas e dióxido de carbono. Durante a seleção do pacote ter-
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modinâmico, o simulador automaticamente seleciona o pacote Acid Gas - Chemical

Solvents caso a lista de componentes inclua um dos seguintes componentes: K2CO3,

DGA,DIPA,MDEA,MEA, PZ, Sulfolane−DIPA, Sulfolane−MDEA, TEA,

DEA e qualquer combinação das aminas.

O pacote termodinâmico Acid Gas - Chemical Solvents é baseado em pesquisa

extensiva sobre a simulação do processo de absorção química e modelos termodinâ-

micos moleculares para soluções de amina aquosas [25]. Tal pacote foi desenvolvido

com a equação de estado de Peng-Robinson para a fase vapor e o modelo NRTL ele-

trolítico para a termodinâmica de eletrólitos [26]. O Acid Gas - Chemical Solvents

contém os parâmetros do modelo eNRTL e outros parâmetros identi�cados a partir

da regressão de dados de propriedades termodinâmicas e físicas para soluções de

amina aquosas [27] [28]. A regressão foi realizada com dados de equilíbrio líquido-

vapor e de calor de absorção para todos os solventes de amina envolvidos, os quais

são amplamente empregados na indústria. O pacote também leva em consideração

a química das soluções de amina aquosas.

Os modelos matemáticos do pacote termodinâmico Acid Gas - Chemical Solvents

consideram a termodinâmica e a modelagem de processos de gases ácidos (CO2

e H2S) removidos pela maioria dos solventes de amina tais como MDEA, MEA

ativado, DEA, MEA, DGA e suas combinações. Os contaminantes relacionados,

tais como sais, mercaptanas, sul�to de carbonila e dissul�to de carbono também

são levados em conta. Além disso, os modelos também consideram a modelagem de

gases inertes, componentes de hidrocarbonetos e frações de petróleo (componentes

hipotéticos).

Conforme mencionado, o pacote termodinâmico Acid Gas - Chemical Solvents

utiliza a equação de estado de Peng-Robinson para a fase vapor. Tal equação de

estado, a qual é baseada na equação de van der Waals, é aplicada como uma equação

de gás ideal com termos de correção para volume e energia [29]. A forma mais comum

da equação é:

P =
R T

v − b
− a(T )

v(v + b) + b(v − b)
(2.39)

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

volume molar, em m³/kgmol, e R é a constante dos gases ideais, em J/(kgmol K),

enquanto que a(T ) e b são parâmetros da equação. Tais parâmetros são dados pelas

equações a seguir:

a(T ) = α a(Tc) (2.40)

α1/2 = 1 + k
(
1− T 1/2

r

)
(2.41)
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k = 0, 37464 + 1, 54226 ω − 0, 26992 ω2 (2.42)

a(Tc) = 457.240
R2 T 2

c

Pc

(2.43)

b = 77, 8
R Tc

Pc

(2.44)

em que Tc é a temperatura crítica, em K, Pc é a pressão crítica, em Pa, e Tr é a

temperatura reduzida, adimensional. Já o parâmetro k, adimensional, é de�nido em

termos do fator acêntrico ω, adimensional.

No tocante à termodinâmica de eletrólitos, conforme pontuado anteriormente, o

pacote termodinâmico Acid Gas - Chemical Solvents utiliza o modelo NRTL eletro-

lítico, o qual pode ser utilizado em concentrações muito baixas ou elevadas, como

também em sistemas solventes aquosos e misturados [30]. Tal modelo utiliza a so-

lução aquosa em diluição in�nita como estado de referência para íons. Ele adota

a Equação de Born para contabilizar a transformação do estado de referência de

íons da solução solvente misturada em diluição in�nita para a solução aquosa em

diluição in�nita [31]. Assim, no modelo NRTL eletrolítico, a energia livre de Gibbs

de excesso é calculada conforme segue:

GE,lc
m

R T
=
∑
B

XB

∑
j Xj GjB τjB∑

k Xk GkB

+
∑
c

Xc

∑
a′

(
Xa∑
a′′ Xa′′

)∑
j Xj Gjc,a′c τjc,a′c∑

k Xk Gkc,a′c
+

∑
a

Xa

∑
c′

(
Xc′∑
c′′ Xc′′

)∑
j Xj Gja,c′a τja,c′a∑

k Xk Gka,c′a

(2.45)

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

O coe�ciente de atividade da molécula é calculado conforme segue:

ln γlc
B =

∑
j Xj GjB τjB∑

k Xk GkB

+
∑
B′

XB′ GBB′∑
k Xk GkB′

(
τBB′ −

∑
k Xk GkB′ τkB′∑

k Xk GkB′

)
+

∑
c

∑
a′

Xa∑
a′′ Xa′′

Xc GBc,a′c∑
k Xk Gkc,a′c

(
τBc,a′c −

∑
k Xk Gkc,a′c τkc,a′c∑

k Xk Gkc,a′c

)
+

∑
a′

∑
c

Xc′∑
c′′ Xc′′

Xa GBa,c′a∑
k Xk Gka,c′a

(
τBc,c′a −

∑
k Xk Gka,c′a τka,c′a∑

k Xk Gka,c′a

) (2.46)

O coe�ciente de atividade dos cátions é calculado conforme segue:
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1

zc
ln γlc

c =
∑
a′

(
Xa′∑
a′′ Xa′′

)∑
k Xk Gkc,a′c τkc,a′c∑

k Xk Gkc,a′c
+

∑
B′

XBGcB∑
k Xk GkB

(
τcB −

∑
k Xk GkB τkB∑

k Xk GkB

)
+

∑
a

∑
c′

(
Xc′∑
c′′ Xc′′

)
Xa Gca,c′a∑
k Xk Gka,c′a

(
τca,c′a −

∑
k Xk Gka,c′a τka,c′a∑

k Xk Gka,c′a

)
(2.47)

O coe�ciente de atividade dos ânions é calculado conforme segue:

1

za
ln γlc

a =
∑
c′

(
Xc′∑
c′′ Xc′′

)∑
k Xk Gka,c′a τka,c′a∑

k Xk Gka,c′a
+

∑
B

XBm GaB∑
k Xk GkB

(
τaB −

∑
k Xk GkB τkB∑

k Xk GkB

)
+

∑
c

∑
a′

(
Xa′∑
a′′ Xa′′

)
Xc Gac,a′c∑
k Xk Gkc,a′c

(
τac,a′c −

∑
k Xk Gkc,a′c τkc,a′c∑

k Xk Gkc,a′c

)
(2.48)

em que:

GcB =

∑
a Xa Gca,B∑

a′ Xa′
(2.49)

GaB =

∑
c Xc Gca,B∑

c′ Xc′
(2.50)

αBc = αcB =

∑
a Xa GB,ca∑

a′ Xa′
(2.51)

αBa = αaB =

∑
cXc GB,ca∑

c′ Xc′
(2.52)

τcB = − ln GcB

αcB

(2.53)

τaB = − ln GaB

αcB

(2.54)

τBa,ca = τaB − τca,B + τB,ca (2.55)

τBc,ac = τcB − τca,B + τB,ca (2.56)
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Cada tipo de parâmetro do modelo NRTL eletrolítico consiste tanto no fator

de não-aleatoriedade (α) quanto nos parâmetros de energia (τ). Os parâmetros do

modelo NRTL eletrolítico possuem algumas relações de dependência com a tempe-

ratura. Dentre tais relações, há os parâmetros binários molécula-molécula apresen-

tados a seguir:

τij = Aij +
Bij

T
+ Fij ln(T ) +Gij T (2.57)

αij = Cij +Dij(T − 273, 15) (2.58)

Outras relações de dependência com a temperatura dizem respeito aos parâme-

tros do par eletrólito-molécula, apresentados a seguir:

τca,B = Cca,B +
Dca,B

T
+ Eca,B

[
T ref − T

T
+ ln

(
T

T ref

)]
(2.59)

τB,ca = CB,ca +
DB,ca

T
+ EB,ca

[
T ref − T

T
+ ln

(
T

T ref

)]
(2.60)

Para os parâmetros do par eletrólito-eletrólito, os eletrólitos devem compartilhar

um cátion ou um ânion em comum:

τc′a,c′′a = Cc′a,c′′a +
Dc′a,c′′a

T
+ Ec′a,c′′a

[
T ref − T

T
+ ln

(
T

T ref

)]
(2.61)

τca′,ca′′ = Cca′,ca′′ +
Dca′,ca′′

T
+ Eca′,ca′′

[
T ref − T

T
+ ln

(
T

T ref

)]
(2.62)

em que T ref equivale a 298,15 K.

Aij e Bij são assimétricos, o que signi�ca dizer, por exemplo, que Aij pode não

ser equivalente a Aji. Os parâmetros binários Aij, Bij e Cij podem ser determinados

a partir de regressão de dados de equilíbrio líquido-vapor ou líquido-líquido. Tipi-

camente, valores recomendados de Cij para diferentes tipos de misturas são 0,3, 0,2

ou 0,47.
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Capítulo 3

Revisão Bibliográ�ca

Há diversos trabalhos na literatura que abordam o cálculo da exergia.

ABDOLLAHI-DEMNEH et al. [24] propuseram um método direto para cálculo

das exergias química e física de correntes materiais. Além disso, o procedimento

proposto para cálculo da exergia foi implementado no HYSYS, utilizando quinze

variáveis do usuário principais para correntes materiais. Códigos em linguagem de

programação Visual Basic necessários ao funcionamento de cada variável do usuário

também foram apresentados no texto.

GHANNADZADEH et al. [3] apresentaram uma metodologia geral para balanço

exergético em processos químicos e térmicos integrados no software ProSimPlus. No

artigo, além do uso de expressões gerais para correntes de calor e trabalho, todo o

balanço exergético é apresentado em um único software de modo a automatizar por

completo a análise exergética. Além disso, após o balanço exergético, elementos

essenciais tais como fontes de irreversibilidade em análises exergéticas são apresen-

tados para auxiliar o usuário em modi�cações tanto de sistemas de processo quanto

de utilidades.

FERRARA et al. [4] desenvolveram uma análise exergética de um processo de

captura de CO2 utilizando absorção química. Um modelo de �uxograma foi cons-

truído para a absorção química com MEA como solvente, utilizando o simulador

de processos Aspen Plus para uma planta termelétrica a base de carvão com uma

taxa de captura de 90%. Os resultados mostraram que as maiores irreversibilidades

ocorreram nas unidades relacionadas à captura química de CO2 (77% do total) e

no compressor de CO2 (9% do total). Um melhoramento na planta reduziu o custo

unitário da captura de CO2.

GEUZEBROEK et al. [32] conduziram uma análise exergética em um processo de

captura de CO2 baseado na tecnologia de absorção com monoetanolamina (MEA).

É mostrado que com uma combinação do Aspen Plus e do ExerCom, é possível

conseguir um resultado razoável para a destruição de exergia por operação unitária.

Para permitir isto, algumas modi�cações foram realizadas na termodinâmica da

24



reação do CO2 com MEA. Em tal reação, espécies iônicas são formadas e uma

abordagem permitindo o uso de eletrólitos é necessária. Os resultados mostraram

que as maiores fontes de destruição de exergia são a absorvedora, o tanque de �ash

e o soprador de gás de combustão.

AMROLLAHI et al. [33] analisaram e compararam diversas con�gurações do

processo de captura de CO2 por absorção química de acordo com suas destruições

de exergia associadas. A demanda de trabalho total foi reduzida de 1,39 MJ/kg

de CO2 na con�guração do processo de absorção química utilizada como caso base

para 1,23 MJ/kg de CO2 na con�guração do processo de absorção química modi�-

cada correspondente à recompressão de vapor regenerado com interresfriamento da

absorvedora (melhor caso). Considerando a demanda de trabalho mínima de pro-

cessos de separação, a e�ciência exergética de plantas de captura e compressão foi

aumentada de 31,6% no processo de absorção química utilizado como caso base para

35,6% no melhor caso. Respectivamente, irreversibilidades foram reduzidas de 1,6

MJ/kg de CO2 no caso base para 1,29 MJ/kg de CO2 no caso com interresfriamento

da absorvedora e recompressão de vapor regenerado. A e�ciência racional da planta

termelétrica a base de gás natural com captura e compressão de CO2 mostrou um

aumento de 48,5% na con�guração do processo de absorção química utilizada como

caso base para 49,5% no melhor caso.

YU et al. [6] propuseram, com base na integração energética, um processo aco-

plado, o qual incluiu absorção com MEA de CO2 e SO2, e a recuperação de calor

da unidade de recuperação de calor perdido do gás de combustão e da unidade de

resfriamento interestágio do compressor. Comparando o processo modi�cado com o

original, 9% da energia térmica pôde ser reduzida no novo �uxograma. Enquanto

isso, a descarbonização e a dessulfurização puderam ser realizadas simultaneamente

na absorvedora sem o sistema de dessulfurização de gás de combustão usual. Um

modelo de análise 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

destruição de exergia do processo modi�cado foi entre 15,48 e 20,75% inferior à do

original, o que provou que o processo modi�cado era razoável e efetivo da perspectiva

do uso de energia.

WANG et al. [34] estudaram a recuperação de CO2 a partir dos processos de

absorção com monoetanolamina (MEA) e carbonato de potássio quente (K2CO3) em

uma planta termelétrica com o propósito de desenvolver uma tecnologia de controle

de gases do efeito estufa. Com base na análise energética e exergética de ambos os

sistemas, opções de melhoramento foram fornecidas de modo a reduzir o consumo

energético na separação de CO2. Nas opções de melhoramento, o consumo energético

da separação de CO2 é reduzido em torno de 32%. Como resultado, a e�ciência

térmica do sistema foi aumentada em 2,15 pontos percentuais no sistema de absorção
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com MEA, e em 1,56 pontos percentuais no sistema de absorção com K2CO3.

ROCHELLE et al. [35] apresentaram um novo processo que utiliza piperazina

8m (40% em massa) com regeneração a 150ºC em um �ash de dois estágios. É

mencionado que os dados de performance do sistema da piperazina não possuem

proprietário e estão disponíveis para comparação. Assim sendo, a demanda ener-

gética esperada para a piperazina ou outros processos de separação por amina é

de 220 kWh/tonelada de CO2 removida. O trabalho mínimo desta separação é de

113 kWh/tonelada. As maiores destruições de exergia (kWh/tonelada de CO2) no

processo da piperazina são: condensador, 34; trocador de calor, 25; compressor,

22; absorvedora, 14. Devido ao fato de a compressão mecânica adiabática possuir

uma e�ciência termodinâmica geral entre 55 e 60%, a separação por amina com

regeneração de balanço térmico fornece melhor performance energética com maior

calor de absorção de CO2 e máxima temperatura de regeneração. A piperazina pode

ser utilizada em uma temperatura de 150ºC sem degradação térmica signi�cante.

Isto permite melhor performance energética e minimiza os impactos dos produtos

de degradação. O solvente de piperazina é resistente à degradação oxidativa, possui

volatilidade inferior à do MEA e não corrói aço inoxidável. Também é adequado

para recuperação por destilação e outros métodos já comercializados pela indústria

de tratamento de gases.

VALENTI et al. [36] acoplaram um modelo aproximado do sistema CO2-H2O-

NH3 com um processo proposto para avaliar as vazões mássica, energética e de

entropia. Para cada kg de CO2 capturado, a simulação fornece uma extração de

vapor de 0,59 kg, equivalente a um excesso de carga térmica de 1,5 MJ e uma perda

de geração de aproximadamente 0,1 kWh, um consumo auxiliar de 0,1 kWh e uma

diferença de quase 0,18 kWh com relação ao caso ideal. Assumindo um custo da

eletricidade de 7 c¿/kWh, a operação do sistema de captura totaliza 14 ¿/tonelada

de CO2.

ZHANG et al. [37] analisaram o mecanismo e potencial de poupar energia no

processo de captura de CO2 por meio da absorção química, e dois métodos de

recuperação de calor perdido no processo de captura de CO2 foram propostos, como

um esforço para minimizar a perda de e�ciência devido à captura de CO2 em plantas

termelétricas a base de carvão. Um modelo termodinâmico do processo de captura

de CO2 foi desenvolvido, através do qual as distribuições da destruição de exergia

foram analisadas e o potencial evitável de destruição de exergia foi quanti�cado. A

otimização de parâmetros e a recuperação de calor perdido no processo de captura

de CO2 indicaram possuir signi�cante potencial para poupar energia. No caso da

recuperação de calor perdido, dois métodos foram propostos: introdução de um ciclo

de potência orgânico e compressão de uma corrente para preaquecimento de água e

geração de vapor. Simulações 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 comparação ao caso base. As perdas de e�ciência para o

primeiro método e para o segundo método na planta termelétrica a base de carvão

foram de 9,39% e 9,45%, respectivamente, 0,97% e 0,91% inferiores àquele do caso

base. Quando considerou-se o efeito da condensação do vapor nas características

do escoamento na turbina, as perdas de e�ciência foram de 10,57% com o primeiro

método e de 10,28% com o segundo, os quais são, respectivamente, 0,97% e 1,26%

inferiores àquele do caso base. A recuperação de calor perdido indicou possuir um

papel fundamental na redução do consumo energético adicional devido à captura

de CO2, e os métodos propostos forneceram efetivos meios de recuperação de calor

para plantas termelétricas a base de carvão com captura de CO2.

FEYZI e BEHESHTI [38] aplicaram o método da análise exergética para avaliar

a performance da coluna de destilação reativa no processo de produção de ácido

acético, no qual ácido acético é produzido através da reação entre monóxido de car-

bono e metanol com um sistema catalisador solúvel composto de complexo de ródio

(catalisador) e iodeto de metila-iodeto de hidrogênio (promotor). Em tal coluna,

a pureza desejada do produto é obtida através da reação entre metanol e iodeto

de hidrogênio. Os efeitos de diferentes parâmetros operacionais na separação e nas

e�ciências exergéticas da coluna foram avaliados através de análise de sensibilidade,

e �nalmente o método da superfície de resposta foi aplicado para modelagem e mi-

nimização da destruição de exergia. A adequação do modelo desenvolvido para as

destruições de exergia na coluna de destilação reativa foi avaliada utilizando análi-

ses de variância. O resultado do estudo da análise de variância demonstrou que os

parâmetros operacionais mais efetivos são a temperatura da carga, a razão de boilup

e a razão de re�uxo. Como resultado desta otimização, as destruições de exergia e o

consumo energético da coluna de destilação reativa foram reduzidos em 28% e 12%,

respectivamente. Tal estudo mostrou que o método da superfície de resposta somado

ao conceito de exergia poderia ser uma ferramenta apropriada para a otimização de

sistemas de destilação reativa complexos e intensivos em energia.

EBRAHIMI et al. [39] desenvolveram uma estrutura integrada inovadora para

a cogeração de biometano e dióxido de carbono líquido por biogás não-re�nado e

fumaça de escapamento de plantas termelétricas. O processo de biogás criogênico e

o ciclo de captura de CO2 são utilizados para o tratamento de biogás não-re�nado e

da fumaça de escapamento das plantas termelétricas, respectivamente. O processo

de refrigeração baseado em absorção-compressão e as unidades de geração de energia

baseadas no ciclo Rankine/Kalina utilizando energia geotérmica são utilizados para

fornecer refrigeração e energia. O processo integrado em questão gera 0,8434 kg/s

de biometano e 2,631 kg/s de CO2 líquido através do recebimento de 2,368 kg/s de

biogás não-tratado, 21,32 kg/s de gás de combustão, e 7.922 kW de carga térmica
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advinda de energia geotérmica. As e�ciências térmica e exergética total do sistema

híbrido atigiram 59,94% e 73,1%, respectivamente. A análise exergética aponta que

os trocadores de calor (4.043 kW) e as colunas de destilação (1.857 kW) possuem as

maiores destruições de exergia, representando 39,12% do total. A avaliação econô-

mica ilustra que o período de retorno e o custo primário do produto são equivalentes

a 4,45 anos e 0,8189 US$/m3 de biometano, respectivamente. A análise de sensibi-

lidade ilustra que a e�ciência 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 composição do metano no biogás não-tratado de 0,55 para 0,75, em base molar.

O período de retorno aumenta para em torno de 2,235 anos e o benefício anual lí-

quido diminui para 16,73 MMUS$/ano quando o custo do biometano diminui de 2,5

US$/m3 para 0,5 US$/m3.

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 geração de hélio necessário para o armazenamento de energia magnético

supercondutor porque, para que a bobina seja submetida à temperatura supercon-

dutora, ela precisa sempre estar imersa em hélio líquido. Na simulação conduzida,

o sistema de produção de hélio forneceu certa quantidade de hélio, em que primei-

ramente a temperatura do hélio gasoso foi reduzida em trocadores de calor internos

e então, após a súbita queda de pressão, o gás se tornou líquido. O efeito dos vários

ângulos de queima foi investigado, e descobriu-se que em ângulos inferiores a 90º, em

um ângulo especí�co, a corrente de saída se intensi�ca com o tempo. Em um ângulo

de 90º, tal corrente permanece constante, e em ângulos superiores a 90º, a corrente

de saída dimunui com o tempo. A porcentagem de �uxos que entram nos expansores

é investigada para encontrar a máxima taxa de produção de hélio líquido em relação

ao hélio gasoso. A taxa desviada de vazão mássica via expansor 1 e expansor 2 foi

de 0,46 e 0,35, respectivamente. O uso de trabalho do sistema da rede, e a produção

de hélio líquido foram de 67,18 MW e 12,7 kg/h. Além disso, a análise exergética foi

realizada e os resultados demonstraram 35,7% de e�ciência exergética. A e�ciência

da produção de hélio possui uma relação direta com a vazão mássica de nitrogênio

líquido. Entretanto, devido à elevada quantidade de energia demandada para se

produzir nitrogênio líquido, com incremento na taxa da vazão mássica, a e�ciência

total do sistema foi reduzida. Os resultados foram avaliados com Aspen HYSYS,

Aspen Energy Analyser e MATLAB. O trabalho especí�co obtido da análise foi de

290,097 (kW s)/kg, o que indica um menor consumo de energia em comparação

com os outros métodos de produção de hélio, resultando em economia de energia e

menores custos com eletricidade.
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HAJIALIGOL et al. [41] investigaram diferentes con�gurações de ciclos de Ran-

kine orgânicos combinados com um ciclo de Brayton através da realização de análises

termodinâmica, exergética e exergoeconômica. A energia térmica do ciclo é produ-

zida por meio da queima de metano gasoso gerado via gasei�cação de biomassa.

Uma análise sistemática de tais con�gurações é conduzida de modo a aumentar a

e�ciência exergética dos ciclos. Além disso, o reuso da energia térmica que seria des-

perdiçada no ciclo de Brayton contribui para um aumento signi�cativo na e�ciência

térmica global do ciclo combinado. Uma faixa de �uidos de trabalho, sendo eles

m-xileno, o-xileno, p-xileno, tolueno, e etilbenzeno, foram analisados para o ciclo

de Rankine orgânico. Previsões utilizando uma rede neural arti�cial (função base

radial) também foram realizadas. Os resultados indicam que o p-xileno aumenta a

e�ciência exergética mais do que os demais �uidos de trabalho. Adicionalmente, o

ciclo de Rankine orgânico melhorado mitiga a destruição de exergia em 10%. Apesar

de a aplicação de evaporadores de �ash duplos melhorar a e�ciência exergética em

3%, ela eleva o custo unitário da energia gerada em mais de 10%. Pouco investigou-se

a respeito da aplicação de um modelo baseado em dados para prever várias con�gu-

rações do ciclo de Rankine orgânico combinado com um ciclo de Brayton alimentado

por biomassa.

Finalmente, SEZER e ÖZVEREN [42] aplicaram um modelo de rede neural ar-

ti�cial (ANN), na forma de um método de machine learning, para investigar o valor

da exergia de gás de síntese, em que o conteúdo de hidrogênio no gás de síntese

atingiu um máximo na gasei�cadora de leito �uidizado de bolhas, sendo o desen-

volvimento no Aspen Plus e a validação com dados experimentais da literatura. O

algoritmo de Levenberg-Marquardt foi utilizado para treinar o modelo de ANN, no

qual os conteúdos de oxigênio, hidrogênio e carbono foram selecionados como parâ-

metros de entrada do modelo. Além disso, quatro diferentes amostras de biomassa,

as quais não haviam sido utilizadas no treinamento e teste, foram usadas para criar

uma segunda validação. A fração molar de hidrogênio do gás de síntese também foi

avaliada em diferentes razões vapor/combustível e também estimou-se, com baixo

valor de erro relativo, a temperatura de gasei�cação e o valor da exergia do gás

de síntese no ponto no qual o conteúdo de hidrogênio no gás de síntese atingiu um

máximo.

Após a análise dos trabalhos presentes na literatura, foi possível constatar que

a análise exergética é uma ferramenta bastante aplicada na detecção de pontos

de ine�ciência em processos, permitindo alterações que os tornem mais e�cientes.

Observou-se também que tal análise é amplamente empregada no processo de ab-

sorção, sendo a absorvedora, a coluna de destilação e os trocadores de calor os

equipamentos que geralmente apresentam maiores destruições de exergia. Ainda

em relação ao processo de absorção, veri�cou-se a aplicação da análise exergética
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em processos que utilizam outros solventes que não o MEA. Também constatou-se o

amplo uso de outras ferramentas além do Aspen HYSYS no cálculo da exergia, como

outros simuladores de processos, a exemplo do Aspen Plus, ou mesmo linguagens de

programação, tal como o MATLAB. Por �m, observou-se a crescente aplicação de

inteligência arti�cial na análise exergética de processos, sendo esta uma ferramenta

cada vez mais utilizada nas mais diversas áreas.
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Capítulo 4

Metodologia

No presente capítulo, primeiramente é feito o detalhamento de como foi imple-

mentado o cálculo da exergia no simulador de processos Aspen HYSYS. Então, são

fornecidas as condições operacionais para a validação do cálculo da exergia imple-

mentado no simulador, bem como do consumo de energia no processo de absorção

de CO2. Após, mostra-se como foi feita a determinação da temperatura média

termodinâmica do vapor d'água.

São apresentados alguns indicadores de e�ciência a serem testados para as análi-

ses exergéticas do processo de absorção de CO2, bem como as condições operacionais

para a realização de tais testes. Então, são fornecidas as condições operacionais para

a aplicação da análise exergética ao processo de absorção utilizando-se quatro con-

centrações de CO2 no gás a ser tratado e variando-se doze variáveis operacionais.

Isto foi feito com a �nalidade de identi�car as variáveis mais convenientes a serem

ajustadas no processo, tornando-o mais e�ciente.

São disponibilizadas as condições operacionais, assim como as métricas utili-

zadas, para a realização de uma análise comparativa entre o consumo de energia

resultante da captura de CO2, através do processo de absorção, na indústria do

cimento e diretamente do ar atmosférico. Isto foi feito de modo a veri�car se é

vantajosa, do ponto de vista energético, a aplicação do processo de absorção para

a captura de CO2 do ar. Por �m, mostra-se como foi feito o estudo de caso para a

indústria do cimento, visando um aumento na e�ciência de captura de CO2 e uma

redução do consumo de energia e da irreversibilidade no processo.

4.1 Implementação do Cálculo da Exergia

Nas simulações realizadas no Aspen HYSYS, primeiramente implementou-se o

cálculo da exergia no simulador. Desta forma, foram criadas propriedades do usuário

e então, de posse de tais propriedades, implementou-se o cálculo da exergia na forma

de variáveis do usuário, em linguagem de programação Visual Basic.
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4.1.1 Propriedades do Usuário

As propriedades do usuário criadas no simulador de processos Aspen HYSYS

correspondem aos coe�cientes estequiométricos da reação química correspondente à

Equação 2.30. Um exemplo do funcionamento das propriedades do usuário pode ser

conferido na Tabela 4.1:

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

Propriedades e seus respectivos coe�cientes
Substância O2Demand GenCO2 GenH2O Outros

ν1 ν2 ν3 ν4...ν11
Nitrogênio 0 0 0 0

Dióxido 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 5 0
n-Butano 6,5 4 5 0
i-Pentano 8 5 6 0
n-Pentano 8 5 6 0
n-Hexano 9,5 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 coe�cientes estequiométricos relati-

vos ao consumo de oxigênio na Equação 2.30, enquanto Gen diz respeito aos coe-

�cientes estequiométricos referentes à geração de espécies de referência na reação.

Por exemplo, na reação do metano, para cada mol de metano consumido, são con-

sumidos 2 mols de O2, gerando 1 mol de CO2 e 2 mols de H2O, sendo o valor para

as demais espécies de referência equivalente a 0, uma vez que não participam da

reação.

4.1.2 Variáveis do Usuário

As variáveis do usuário criadas no simulador de processos Aspen HYSYS

dividem-se nas variáveis para correntes materiais e para correntes de energia. Assim,

a Tabela 4.2 mostra as variáveis do usuário relativas às correntes materiais:
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Tabela 4.2: Variáveis do usuário referentes ao cálculo da exergia em correntes ma-
teriais.

Nome Signi�cado Valor Unidade
Ambient Temperature Temperatura ambiente 25 ◦C
Ambient Pressure Pressão ambiente 101, 325 kPa

Pressão parcial de
Amb. Xe Partial Pres. xenônio no estado 8, 7.10−6 kPa

morto de referência
Pressão parcial de

Amb. O2 Partial Pres. oxigênio no estado 20, 39 kPa
morto de referência
Pressão parcial de

Amb. Ne Partial Pres. neônio no estado 1, 77.10−3 kPa
morto de referência
Pressão parcial de

Amb. N2 Partial Pres. nitrogênio no estado 75, 78 kPa
morto de referência
Pressão parcial de

Amb. Kr Partial Pres. criptônio no estado 9, 7.10−5 kPa
morto de referência
Pressão parcial de

Amb. He Partial Pres. hélio no estado 4, 85.10−4 kPa
morto de referência
Pressão parcial de

Amb. H2O Partial Pres. água no estado 2, 2 kPa
morto de referência
Pressão parcial de

Amb. D2O Partial Pres. óxido de deutério no estado 3, 42.10−4 kPa
morto de referência
Pressão parcial de

Amb. CO2 Partial Pres. gás carbônico no estado 3, 35.10−2 kPa
morto de referência
Pressão parcial de

Amb. Ar Partial Pres. argônio no estado 0, 906 kPa
morto de referência

Physical Exergy Exergia física * kW
Chemical Exergy Exergia química * kW

Mix Exergia química de mistura * kW
Reaction Exergia química de reação * kW

Mass Physical Exergy Exergia física mássica * kW
Mass Chemical Exergy Exergia química mássica * kW

Exergy Exergia * kW
*Variáveis calculadas.

Os códigos das variáveis do usuário listadas na Tabela 4.2 encontram-se nos

apêndices do presente trabalho.
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O algoritmo de cálculo da variável do usuário Exergia Física Mássica (Mass

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

Figura 4.1: Algoritmo de cálculo da variável do usuário Exergia Física Mássica.

Já o algoritmo da variável do usuário Exergia Química Mássica (Mass Chemical

Exergy), em J/kg, pode ser conferido nas Figuras 4.2, 4.3 e 4.4:
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Figura 4.2: Algoritmo de cálculo da variável do usuário Exergia Química Mássica -
parte a.
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Figura 4.3: Algoritmo de cálculo da variável do usuário Exergia Química Mássica -
parte b.

36



Figura 4.4: Algoritmo de cálculo da variável do usuário Exergia Química Mássica -
parte c.

Outras variáveis do usuário que foram programadas incluem as variáveis extensi-

vas Exergia Física (Physical Exergy) e Exergia Química (Chemical Exergy), ambas

em kW. A variável do usuário Exergia corresponde simplesmente à soma das contri-

buições física e química.

No tocante às variáveis do usuário implementadas para o cálculo da exergia

em correntes de energia, estas podem ser conferidas na Tabela 4.3. Tal cálculo é

realizado por uma variável do usuário contida na operação unitária em questão.
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Tabela 4.3: Variáveis do usuário para o cálculo da exergia em correntes de energia.
Nome Variável Signi�cado Valor

Variável do trocador de calor *
que calcula e apresenta

Mean Thermo Temp Tmean/ a temperatura média
TmeanStream termodinâmica e realiza

o cálculo da exergia
da corrente de energia

Exergy in Energy Exergy in Variável de máquinas de �uxo -
Stream Calculator Energy Stream que realiza o cálculo da exergia

Calculator em correntes de energia
Heat or Work HW Identi�cação do tipo Heat/

de corrente de energia Work
Exergy in Energy ExergyEnergy Exergia em correntes *

Stream de energia
*Variáveis calculadas.

No caso da energia em forma de trabalho, ou seja, no caso das máquinas de

�uxo, há somente uma rotina, denominada Exergy in Energy Stream Calculator,

a qual atribui o valor da potência calculada pelo simulador à variável exergia da

corrente de energia em questão.

Calcula-se a variável do usuário Exergy in Energy Stream, ou seja, exergia em

correntes de energia, em kW, por meio da rotina de cálculo da temperatura média

termodinâmica, denominada Mean Thermo Temp, a qual é implementada nos tro-

cadores de calor. Tal rotina identi�ca o tipo de corrente de energia em questão, de

acordo com o algoritmo da Figura 4.5:
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Figura 4.5: Algoritmo de cálculo da variável do usuário Temperatura Média Termo-
dinâmica e Exergia de correntes de energia.
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4.2 Validação das Simulações

4.2.1 Cálculo da Exergia

Para validar o cálculo da exergia no simulador de processos Aspen HYSYS, foram

utilizados os dados de ABDOLLAHI-DEMNEH et al. [24], mais especi�camente das

correntes exemplo 1 e 2. Os resultados de tal artigo também foram obtidos utilizando

o simulador em questão. Desta forma, as Tabelas 4.4 e 4.5 mostram as condições

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

Tabela 4.4: Condições da corrente exemplo 1 [24].
Temperatura [K] 423,15
Pressão [kPa] 101,325

Vazão molar [kgmol/h] 3.600
Fração molar

Componente Valor
H2O 0,22
N2 0,75
CO2 0,02
NO 0,005
CO 0,005

Tabela 4.5: Condições da corrente exemplo 2 [24].
Temperatura [K] 303,15
Pressão [kPa] 6.200

Vazão molar [kgmol/h] 500
Fração molar

Componente Valor Componente Valor
N2 0,001 i− C4H10 0,0059
H2S 0,01544 n− C4H10 0,003
CO2 0,02835 i− C5H10 0,001
CH4 0,8982 n− C5H10 0,0005
C2H6 0,03098 H2O 0,00086
C3H8 0,01479

Assim, os componentes selecionados no simulador foram: H2O, nitrogênio, CO2,

metano, etano, propano, i-butano, n-butano, i-pentano, n-pentano, n-hexano, ben-

zeno, metilciclopentano, ciclohexano, n-heptano, NO, CO, H2S, O2 e enxofre rôm-

bico. Já o pacote termodinâmico selecionado foi o SRK. Com isto, os valores das

propriedades do usuário para cada componente selecionado podem ser conferidos

nas Tabelas 4.6 a 4.10:
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Tabela 4.6: Coe�cientes estequiométricos referentes ao consumo de oxigênio na
Equação 2.30.

O2Demand
Componente Valor Componente Valor Componente Valor

H2O 0 Propano 5 n-Hexano 9,5
Nitrogênio 0 i-Butano 6,5 Benzeno 7,5

CO2 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 H2S 0,5

Oxigênio 0 Enxofre rômbico 0

Tabela 4.7: Coe�cientes estequiométricos referentes à geração de água na Equação
2.30.

GenH2O
Componente Valor Componente Valor Componente Valor

H2O 0 Propano 4 n-Hexano 7
Nitrogênio 0 i-Butano 5 Benzeno 3

CO2 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 H2S 1

Oxigênio 0 Enxofre rômbico 0

Tabela 4.8: Coe�cientes estequiométricos referentes à geração de gás carbônico na
Equação 2.30.

GenCO2
Componente Valor Componente Valor Componente Valor

H2O 0 Propano 3 n-Hexano 6
Nitrogênio 0 i-Butano 4 Benzeno 6

CO2 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 H2S 0

Oxigênio 0 Enxofre rômbico 0

41



Tabela 4.9: Coe�cientes estequiométricos referentes à geração de nitrogênio na Equa-
ção 2.30.

GenN2
Componente Valor Componente Valor Componente Valor

H2O 0 Propano 0 n-Hexano 0
Nitrogênio 0 i-Butano 0 Benzeno 0

CO2 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 H2S 0

Oxigênio 0 Enxofre rômbico 0

Tabela 4.10: Coe�cientes estequiométricos referentes à geração de enxofre sólido na
Equação 2.30.

GenS
Componente Valor Componente Valor Componente Valor

H2O 0 Propano 0 n-Hexano 0
Nitrogênio 0 i-Butano 0 Benzeno 0

CO2 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 H2S 1

Oxigênio 0 Enxofre rômbico 0

Vale ressaltar que os coe�cientes 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 especi�camente 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, são as respectivas taxas de energia

divididas pela vazão de CO2 capturado (CO2 presente no destilado da reti�cadora).

Com isto, os componentes selecionados no simulador foram: MEA, N2, CO2, H2O

e O2. Já as condições da coluna de absorção e da coluna de destilação podem ser

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

Variável Valor
Tipo de pratos [-] Borbulhadores

Número de pratos [-] 8
Diâmetro [m] 6

Espaço entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m³] 17,24
Nível de líquido [m] 0,0508

Pressão de operação [bar] 1,2

Tabela 4.12: Condições da coluna de destilação para a validação do consumo de
energia no processo (adaptado de GERVASI et al. [8])

Variável Valor
Tipo de pratos [-] Borbulhadores

Número de pratos [-] 7
Diâmetro [m] 5,5

Espaço entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m³] 14,48
Nível de líquido [m] 0,0508

Pressão de operação [bar] 1,9
Temperatura de entrada da água de resfriamento [◦C] 20
Temperatura de saída da água de resfriamento [◦C] 25

Temperatura de entrada do vapor d'água [◦C] 175
Temperatura de saída do vapor d'água [◦C] 174

Tipo de condensador [-] Full re�ux
Tipo de vapor d'água [-] Média pressão

Nas Tabelas 4.11 e 4.12, o nível de líquido corresponde à altura de líquido nos

pratos. Quanto à água de resfriamento e ao vapor d'água, estes dizem respeito às

utilidades usadas no condensador e no refervedor da coluna de destilação, respec-

tivamente. No tocante ao tipo de condensador, o condensador full re�ux condensa

parte da corrente gasosa que entra nele, resultando em uma corrente de saída líquida

e uma corrente de saída gasosa. Por �m, em relação ao tipo de vapor d'água, o vapor

de média pressão consiste no vapor cuja pressão se encontra entre 10 e 12,5 kgf/cm².

Vale destacar que os valores especi�cados na coluna de destilação foram a fração

molar de CO2 no destilado, correspondendo a 0,98, e a vazão de CO2 no destilado,

sendo equivalente a 68.285 kg/h. Desta forma, informações adicionais podem ser

veri�cadas na Tabela 4.13:
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Tabela 4.13: Informações adicionais para a validação do consumo de energia no
processo (adaptado de GERVASI et al. [8])

Variável Valor
Fração mássica de MEA no solvente que entra na coluna de absorção [-] 0,28
Fração mássica de CO2 no solvente que entra na coluna de absorção [-] 0,0605
Vazão molar de solvente que entra na coluna de absorção [kgmol/h] 74.397,49

Temperatura da carga da coluna de destilação [◦C] 101,90
Prato de carga da coluna de destilação a partir do topo [-] 1

Pressão na saída das bombas [bar] 2
E�ciência adiabática das bombas [%] 75

Pressão nas saídas do trocador de calor interno [bar] 2
Temperatura na saída do resfriador [◦C] 40
Pressão na saída do resfriador [bar] 200

Vazão mássica de MEA no solvente de reposição [kg/h] 12
Vazão mássica de água no solvente de reposição [kg/h] 9.224

Por �m, as condições do gás que entra na coluna de absorção podem ser veri�-

cadas na Tabela 4.14:

Tabela 4.14: Condições do gás que entra na absorvedora para a validação do consumo
de energia no processo (adaptado de GERVASI et al. [8])

Variável Valor Componente Fração molar
Temperatura [◦C] 40 N2 0,6971
Pressão [kPa] 120 CO2 0,2375

Vazão [kgmol/h] 7.907 H2O 0,0416
O2 0,0238

4.3 Determinação da Temperatura Média Termodi-

nâmica do Vapor d'Água

Conforme mencionado na Seção 2.4.2, o cálculo da temperatura média termodi-

nâmica é sempre aplicado à fonte quente em trocadores de calor. Assim, no caso

de trocadores de calor que utilizam utilidades frias, a fonte quente corresponde à

corrente de processo, e o cálculo da temperatura média termodinâmica pode ser

feito sem problemas através da variável do usuário Mean Thermo Temp, uma vez

que o simulador de processos Aspen HYSYS fornece fácil acesso às propriedades

das correntes de processo. No entanto, no caso de trocadores de calor que utilizam

utilidades quentes, a fonte quente corresponde à utilidade, o que implica em proble-

mas no cálculo da temperatura média termodinâmica, visto que é difícil o acesso às

propriedades das correntes de utilidade no simulador. Especi�camente no tocante

ao processo de absorção de CO2, isto impossibilita o cálculo da irreversibilidade da
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coluna de destilação, pois, não sendo possível o cálculo da temperatura média termo-

dinâmica do vapor d'água utilizado no refervedor, torna-se impossível o cálculo de

sua exergia e, como consequência, torna-se impossível o cálculo da irreversibilidade

da reti�cadora. Deste modo, surge a necessidade do cálculo da temperatura média

termodinâmica das utilidades quentes a partir de correntes materiais.

Para o cálculo da temperatura média termodinâmica por meio de correntes de

processo, utilizou-se, no Aspen HYSYS, um resfriador, uma vez que é possível, em tal

equipamento, o cálculo da temperatura média termodinâmica diretamente através

das variáveis do usuário. Deste modo, con�gurou-se o resfriador de modo a não

possuir queda de pressão. A corrente material consiste de vapor d'água (simulando

vapor de média pressão), cujas temperaturas de entrada e de saída são de 175°C e

de 174°C, respectivamente, e cuja vazão mássica é de 20 kg/s. Vale ressaltar que

a temperatura média termodinâmica independe da vazão. No tocante à utilidade,

esta consiste de água de resfriamento, cujas temperaturas de entrada e de saída são

de 20°C e de 25°C, respectivamente. Não há mudança de fase em relação à utilidade.

Como não se sabia a pressão do vapor d'água utilizada no simulador de processos

Aspen HYSYS, testou-se diferentes valores de pressão na faixa de 100 a 800 kPa para

o cálculo da temperatura média termodinâmica. É preciso frisar que, após a pressão

de 800 kPa, ocorre formação de líquido, devendo tais valores de pressão ser evitados.

4.4 Escolha dos Indicadores de E�ciência

Após a implementação do cálculo da exergia de correntes materiais e de energia,

é preciso a escolha de indicadores que possam ser utilizados na análise exergética

de processos. Assim, a presente seção trata dos indicadores que foram aplicados na

análise exergética do processo de absorção.

A coluna de absorção e a coluna de destilação consistem nas maiores fontes de

irreversibilidade do processo de absorção [4]. Deste modo, torna-se mais conveniente

que a análise exergética do processo tenha como foco tais equipamentos, uma vez

que suas variáveis operacionais tendem a possuir maior impacto sobre a e�ciência

do processo do que as variáveis das demais operações unitárias. Devido a isto, tais

equipamentos foram selecionados para os testes dos indicadores de e�ciência.

Nas simulações referentes aos testes dos indicadores, os componentes selecionados

no simulador foram: MEA, N2, CO2, H2O, O2 e Ar. Em relação às condições da

coluna de absorção e da coluna de destilação, estas podem ser conferidas na Tabela

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

Variável Valor
Tipo de pratos [-] Borbulhadores

Número de pratos [-] 20
Diâmetro [m] 6

Espaço entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m³] 17,24
Nível de líquido [m] 0,0508

Pressão de operação [bar] 1,2

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

Variável Valor
Tipo de pratos [-] Borbulhadores

Número de pratos [-] 8
Diâmetro [m] 5,5

Espaço entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m³] 14,48
Nível de líquido [m] 0,0508

Pressão de operação [bar] 1,9
Temperatura de entrada da água de resfriamento [◦C] 20
Temperatura de saída da água de resfriamento [◦C] 25

Temperatura de entrada do vapor d'água [◦C] 175
Temperatura de saída do vapor d'água [◦C] 174

Tipo de condensador [-] Full re�ux
Tipo de vapor d'água [-] Média pressão

Vale destacar que os valores especi�cados na coluna de destilação foram a fração

molar de CO2 no destilado, correspondendo a 0,98, e a fração mássica de MEA no

solvente regenerado, sendo equivalente a 0,3. Desta forma, informações adicionais

podem ser veri�cadas na Tabela 4.17:
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Tabela 4.17: Informações adicionais para a testagem dos indicadores propostos
(adaptado de HASSAN [43])

Variável Valor
Fração mássica de MEA no solvente que entra na coluna de absorção [-] 0,3
Vazão molar de solvente que entra na coluna de absorção [kgmol/h] 79.000

Temperatura da carga da coluna de destilação [◦C] 100
Prato de carga da coluna de destilação a partir do topo [-] 4

Pressão na saída das bombas [bar] 2
E�ciência adiabática das bombas [%] 75

Pressão nas saídas do trocador de calor interno [bar] 1,9
Temperatura na saída do resfriador [◦C] 40
Pressão na saída do resfriador [bar] 1,2

Fração mássica de MEA no solvente de reposição [-] 0,3
Fração mássica de água no solvente de reposição [-] 0,7

Quanto às condições do gás que entra na coluna de absorção, estas podem ser

conferidas na Tabela 4.18:

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

Variável Valor Componente Fração molar
Temperatura [◦C] 40 N2 0,6971
Pressão [kPa] 120 CO2 0,2375

Vazão [kgmol/h] 7.900 H2O 0,0416
O2 0,0238

Desta forma, para os testes dos indicadores propostos para a coluna de absorção

e a coluna de destilação, a variável escolhida foi a fração mássica de CO2 no solvente

que entra na absorvedora. Tal variável foi escolhida por estar intrínsecamente re-

lacionada à irreversibilidade da coluna de destilação, a qual, conforme mencionado

anteriormente, é um dos equipamentos que mais contribuem para a irreversibilidade

do processo de absorção. Assim, quanto menor a quantidade de energia consumida

no refervedor, além da irreversibilidade da coluna de destilação dimunuir, a concen-

tração de CO2 no solvente regenerado aumenta, o que faz com que elevadas frações

molares de CO2 no solvente regenerado sejam um indicativo de baixas irreversibi-

lidades na reti�cadora. Assim, nas simulações feitas, a fração mássica de CO2 no

solvente que entra na absorvedora variou entre 0,01 e 0,05, com um intervalo de

0,005 entre as simulações.

4.4.1 Coluna de Absorção

A Figura 4.6 representa a operação unitária coluna de absorção em �uxograma

de processos:
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Figura 4.6: Operação unitária coluna de absorção representada em �uxograma de
processos.

Na Figura 4.6, a corrente 1 representa a corrente de solvente que entra no topo

da coluna de absorção. Já a corrente 2 representa a corrente gasosa rica em CO2

que entra no fundo da coluna (gás a tratar). Quanto à corrente 3, esta representa

a corrente gasosa que sai no topo da coluna (gás tratado). Por �m, a corrente

4 diz respeito à corrente de solvente rica em CO2 que sai no fundo da coluna.

Assim, um dos indicadores de e�ciência testados para a coluna de absorção foi a

irreversibilidade, a qual pode ser conferida na Equação 4.1:

İ = Ḃ1 + Ḃ2 − Ḃ3 − Ḃ4 (4.1)

em que İ é a irreversibilidade, em W, e Ḃ é a exergia, em W.

Outro indicador testado para a coluna de absorção foi a e�ciência exergética, a

qual corresponde à Equação 4.2:
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η =
Ḃ3 + Ḃ4

Ḃ1 + Ḃ2

(4.2)

em que η é a e�ciência exergética, adimensional.

Alguns outros indicadores relativos à coluna de absorção que foram testados no

presente trabalho foram propostas por MOHAMADI-BAGHMOLAEI et al. [44].

Um desses indicadores corresponde a uma forma alternativa do cálculo da irreversi-

bilidade, a qual pode ser conferida na Equação 4.3:

İ = Ḃ1 + Ḃ2 + Q̇perdido

(
1− T0

Tmédia

)
− Ḃ3 − Ḃ4 (4.3)

em que Q̇ é a taxa de transferência de calor, em W, T0 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 e�ciência exergética, a qual pode ser veri�cada na Equação 4.4:

η =
Ḃ3 + Ḃ4 − Q̇perdido

(
1− T0

Tmédia

)
Ḃ1 + Ḃ2

(4.4)

Na Equação 4.3 e na Equação 4.4, é aplicada uma máquina de Carnot à coluna de

absorção, 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 equações foram testadas de duas formas: aplicando-se a

maquina de Carnot a cada prato da coluna e aplicando-se a máquina de Carnot para

a coluna como um todo.

Finalmente, o último indicador testado para a coluna de absorção foi outra forma

alternativa da e�ciência exergética, a qual foi proposta por EBRAHIMI et al. [39] e

que pode ser conferida na Equação 4.5:

η =
Ḃ3 + Ḃ4 − Ḃ1

Ḃ2

(4.5)

4.4.2 Coluna de Destilação

A Figura 4.7 representa a operação unitária coluna de destilação em �uxograma

de processos:
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Figura 4.7: Operação unitária coluna de destilação representada em �uxograma de
processos.

Na Figura 4.7, a corrente 1 representa a carga da coluna de destilação. Já

a corrente 2 representa a corrente de destilado rica em CO2 que sai no topo da

coluna. Quanto à corrente 3, esta diz respeito à corrente de solvente regenerado

que sai no fundo da coluna. Por �m, as correntes ADR e VAP representam a água

de resfriamento utilizada no condensador e o vapor d'água utilizado no refervedor,

respectivamente. Assim, um dos indicadores de e�ciência testados para a coluna de

destilação foi a irreversibilidade, a qual pode ser conferida na Equação 4.6:

İ = Ḃ1 − Ḃ2 − Ḃ3 + |Q̇REF |
(
1− T0

T V AP

)
− |Q̇COND|

(
1− T0

TCDP

)
(4.6)
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em que Q̇REF é a taxa de transferência de calor do refervedor, em W, T V AP é

a temperatura média de operação do vapor d'água, em K, Q̇COND é a taxa de

transferência de calor do condensador, em W, e TCDP é a temperatura média de

operação da corrente de processo do condensador, em K.

O outro indicador testado para a coluna de destilação foi a e�ciência racional, a

qual foi proposta por GHANNADZADEH et al. [3], sendo representada pela Equação

4.7:

Ψ =
Ḃ2 + Ḃ3 − Ḃ1 + |Q̇COND|

(
1− T0

TCDP

)
|Q̇REF |

(
1− T0

TV AP

) (4.7)

em que Ψ é a e�ciência racional, adimensional.

Conforme mencionado na Seção 2.3.3, a e�ciência racional corresponde à razão

entre a saída de exergia desejada e a exergia utilizada. Assim, o teste de tal indi-

cador torna-se conveniente por ele fornecer uma visão clara nos casos em que uma

quantidade signi�cativa de perda de exergia externa é produzida, sendo rigoroso o

su�ciente para avaliar a performance das operações unitárias mais utilizadas se seu

objetivo for de�nido com precisão e se os diferentes componentes da exergia das

correntes materiais forem conhecidos.

4.5 Análise Exergética da Captura de Gás Carbô-

nico para Diferentes Concentrações do Gás

De posse do indicador de e�ciência escolhido a partir das condições da Seção 4.4,

aplicou-se a análise exergética ao processo de absorção para diferentes concentrações

de CO2 no gás que entra na absorvedora. Isto foi feito com o intuito de veri�car as

variáveis mais convenientes a serem ajustadas nas próximas seções. Deste modo, os

componentes selecionados no simulador foram: MEA, N2, CO2, H2O e O2. Já as

frações molares de CO2 no gás que entra na coluna de absorção, para as simulações

realizadas, foram: 0,05, 0,1, 0,15 e 0,2375.

Conforme pontuado na Seção 4.4, a coluna de absorção e a coluna de destilação

consistem nas maiores fontes de irreversibilidade do processo de absorção [4]. Deste

modo, torna-se mais conveniente que a análise exergética do processo tenha como

foco tais equipamentos, uma vez que suas variáveis operacionais tendem a possuir

maior impacto sobre a e�ciência do processo do que as variáveis das demais operações

unitárias. Devido a isto, tais equipamentos foram selecionados para as análises

exergéticas da presente seção.

Para cada fração molar de CO2 mencionada anteriormente, as variáveis analisa-

das relacionadas com a coluna de absorção foram: razão L/G (líquido/gás), fração
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mássica de CO2 no solvente, temperatura do solvente, pressão de operação, número

de pratos, diâmetro e fração de MEA no solvente. Quanto às variáveis analisadas

relacionadas com a coluna de destilação, estas foram: pressão de operação, tempe-

ratura da carga, prato de carga, número de pratos e diâmetro. Desta forma, para

as quatro frações molares de CO2 no gás a ser tratado, a Tabela 4.19 apresenta as

condições da coluna de absorção, enquanto a Tabela 4.20 apresenta as condições da

coluna de destilação:

Tabela 4.19: Condições da coluna de absorção para as quatro frações molares de
CO2 no gás a ser tratado (adaptado de HASSAN [43])

Variável Valor
Tipo de pratos [-] Borbulhadores

Espaço entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m³] 17,24
Nível de líquido [m] 0,0508

Tabela 4.20: Condições da coluna de destilação para as quatro frações molares de
CO2 no gás a ser tratado (adaptado de HASSAN [43])

Variável Valor
Tipo de pratos [-] Borbulhadores

Espaço entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m³] 14,48
Nível de líquido [m] 0,0508

Temperatura de entrada da água de resfriamento [◦C] 20
Temperatura de saída da água de resfriamento [◦C] 25

Temperatura de entrada do vapor d'água [◦C] 175
Temperatura de saída do vapor d'água [◦C] 174

Tipo de condensador [-] Full re�ux
Tipo de vapor d'água [-] Média pressão

Vale destacar que os valores especi�cados na coluna de destilação foram a fração

molar de CO2 no destilado, correspondendo a 0,98, e a fração mássica de MEA no

solvente regenerado, sendo equivalente à fração de MEA no solvente que entra na

absorvedora. Também é importante frisar que a fração mássica de MEA no solvente

de reposição foi ajustada, nas simulações, como sendo igual à fração mássica de

MEA no solvente que entra na absorvedora. Desta forma, informações adicionais

podem ser veri�cadas na Tabela 4.21:
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Tabela 4.21: Informações adicionais para as quatro frações molares de CO2 no gás
a ser tratado (adaptado de HASSAN [43])

Variável Valor
Pressão na saída das bombas [bar] 2

E�ciência adiabática das bombas [%] 75
Pressão nas saídas do trocador de calor interno [bar] 1,9

Pressão na saída do resfriador [bar] 1,2

No tocante às condições do gás que entra na coluna de absorção, estas podem

ser conferidas na Tabela 4.22:

Tabela 4.22: Condições do gás que entra na coluna de absorção (adaptado de HAS-
SAN [43])

Variável Valor Componente Fração molar
Temperatura [◦C] 40 H2O 0,0416
Pressão [kPa] 120 O2 0,0238

Vazão [kgmol/h] 7.900

Conforme é possível observar na Tabela 4.22, as frações molares de H2O e O2

permaneceram constantes para todas as simulações realizadas, enquanto que, con-

forme aumentava-se o valor da fração molar de CO2, tal aumento era compensado

com a redução da fração molar de N2, de modo que a soma das frações molares dos

componentes fosse 1. Com isto, para as simulações referentes a cada concentração

de CO2 no gás que entra na coluna de absorção, utilizou-se o caso base apresentado

na Tabela 4.23:

Tabela 4.23: Caso base utilizado para as quatro frações molares de CO2 no gás a
ser tratado

Coluna de absorção Coluna de destilação
Variável Valor Variável Valor

Temperatura do solvente [◦C] 40 Temperatura da carga [◦C] 100
Pressão de operação [kPa] 120 Pressão de operação [kPa] 190
Vazão de solvente [kgmol/h] 79.000 Prato de carga a partir 4

do topo [-]
Fração mássica de CO2 0,01 Número de pratos [-] 8

no solvente [-]
Número de pratos [-] 20 Diâmetro [m] 5,5

Diâmetro [m] 6
Fração mássica de MEA 0,3

no solvente [-]

Para cada valor da fração molar de CO2 no gás que entra na absorvedora, as

simulações foram realizadas de modo que, para cada variável da Tabela 4.23, tal

variável era variada enquanto as demais eram mantidas �xas, analisando, desta
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maneira, a sensibilidade do processo de absorção à variável em questão. Assim, o

�uxograma montado no simulador de processos Aspen HYSYS para as simulações

referentes à presente seção pode ser conferido na Figura 4.8:

Figura 4.8: Fluxograma construído no simulador Aspen HYSYS para as análises
exergéticas.

4.6 Avaliação da Captura de Gás Carbônico do Ar

Atmosférico

Foi realizada uma análise comparativa entre o consumo de energia proveniente

da captura de CO2, por meio do processo de absorção, na indústria do cimento

e diretamente do ar atmosférico. Isto foi feito com a �nalidade de veri�car se é

vantajosa, do ponto de vista energético, a aplicação do processo de absorção para

a captura de CO2 do ar. Assim, os componentes selecionados no simulador Aspen

HYSYS foram: MEA, N2, CO2, H2O, O2 e Ar.

As simulações foram realizadas utilizando três casos base. O primeiro deles

diz respeito à captura de CO2 na indústria do cimento. O segundo é relativo à

captura do ar atmosférico seco. Por �m, o último caso base consiste na captura

do ar atmosférico saturado em água. A escolha da indústria do cimento como

caso base se justi�ca porque os gases de combustão provenientes de tal indústria,

diferentemente do ar atmosférico, apresentam elevada concentração de CO2. Assim,

isto permite o estabelecimento de uma comparação entre o consumo de energia

resultante da captura de CO2, por meio do processo de absorção, tendo-se um gás a

tratar concentrado no referido componente e tendo-se um gás a tratar diluido. Em
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relação ao ar atmosférico, este foi dividido em seco e úmido de modo a veri�car se

a umidade do ar impacta de forma signi�cativa o consumo de energia no processo.

Para todos os casos em análise, a Tabela 4.24 apresenta as condições da coluna

de absorção, enquanto a Tabela 4.25 apresenta as condições da coluna de destilação:

Tabela 4.24: Condições da coluna de absorção para os três casos base (adaptado de
HASSAN [43])

Variável Valor
Tipo de pratos [-] Borbulhadores

Número de pratos [-] 20
Diâmetro [m] 6

Espaço entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m³] 17,24
Nível de líquido [m] 0,0508

Pressão de operação [bar] 1,2

Tabela 4.25: Condições da coluna de destilação para os três casos base (adaptado
de HASSAN [43])

Variável Valor
Tipo de pratos [-] Borbulhadores

Número de pratos [-] 8
Diâmetro [m] 5,5

Espaço entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m³] 14,48
Nível de líquido [m] 0,0508

Pressão de operação [bar] 1,9
Temperatura de entrada da água de resfriamento [◦C] 20
Temperatura de saída da água de resfriamento [◦C] 25

Temperatura de entrada do vapor d'água [◦C] 175
Temperatura de saída do vapor d'água [◦C] 174

Tipo de condensador [-] Full re�ux
Tipo de vapor d'água [-] Média pressão
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Informações adicionais podem ser veri�cadas na Tabela 4.26:

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

Variável Valor
Fração mássica de MEA no solvente que entra na coluna de absorção [-] 0,3
Vazão molar de solvente que entra na coluna de absorção [kgmol/h] 79.000

Temperatura da carga da coluna de destilação [◦C] 100
Prato de carga da coluna de destilação a partir do topo [-] 4

Pressão na saída das bombas [bar] 2
E�ciência adiabática das bombas [%] 75

Pressão nas saídas do trocador de calor interno [bar] 1,9
Temperatura na saída do resfriador [◦C] 40
Pressão na saída do resfriador [bar] 1,2

Vale ressaltar que, no caso base da indústria do cimento, o solvente que entra na

coluna de absorção possui uma fração mássica de CO2 de 0,01, enquanto nos casos

relativos ao ar atmosférico o solvente é isento de CO2. Tal diferença se deve à baixa

concentração de CO2 no ar atmosférico, pois a concentração de CO2 no solvente não

pode ser superior à concentração de CO2 no gás a tratar. Também é importante

frizar que, no caso base da indústria do cimento, os valores especi�cados na coluna de

destilação foram a fração molar de CO2 no destilado, a qual foi equivalente a 0,98, e

a fração mássica de MEA no solvente regenerado, correspondendo a 0,3. Já nos casos

relativos ao ar atmosférico, os valores especi�cados na coluna de destilação foram

a vazão de destilado, a qual foi equivalente a 25.000 kgmol/h, e a razão de re�uxo,

sendo igual a 500. Porém, como o caso base da indústria do cimento é utilizado

apenas como referência de comparação, tal diferença entre os valores especi�cados

não representa um problema.

As condições do gás de combustão na indústria do cimento, do ar atmosférico

seco e do ar atmosférico úmido podem ser veri�cadas na Tabela 4.27, na Tabela 4.28

e na Tabela 4.29, respectivamente:

Tabela 4.27: Condições do gás de combustão na indústria do cimento (adaptado de
HASSAN [43])

Variável Valor Componente Fração molar
Temperatura [◦C] 40 N2 0,6971
Pressão [kPa] 120 CO2 0,2375

Vazão [kgmol/h] 7.900 H2O 0,0416
O2 0,0238
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Tabela 4.28: Condições do ar atmosférico seco (adaptado de YOUNG et al. [45])
Variável Valor Componente Fração molar

Temperatura [◦C] 20 N2 0,7808
Pressão [kPa] 120 O2 0,2095

Vazão [kgmol/h] 7.900 Ar 0,0093
CO2 0,0004

Tabela 4.29: Condições do ar atmosférico úmido (adaptado de YOUNG et al. [45])
Variável Valor Componente Fração molar

Temperatura [◦C] 20 N2 0,7662
Pressão [kPa] 120 CO2 0,0004

Vazão [kgmol/h] 7.900 H2O 0,0186
O2 0,2056
Ar 0,0091

As condições da Tabela 4.27 (indústria do cimento) correspondem, na Seção 4.5,

à maior das quatro concentrações de CO2 no gás a ser tratado. Quanto às métricas

utilizadas para comparação dos três casos base, a primeira delas foi a e�ciência de

captura de CO2, calculada de acordo com a Equação 4.8:

EC =
ṅCO2,destilado

ṅCO2,gás a tratar

(4.8)

em que EC é a e�ciência de captura de CO2, adimensional, e ṅi,j é a vazão molar

do componente i na corrente j, em kgmol/s. Em relação aos subscritos, destilado

corresponde à corrente de destilado da coluna de destilação. Neste ponto, destaca-

se que o CO2 presente na corrente de destilado equivale ao CO2 capturado. Já

o subscrito gás a tratar diz respeito à corrente gasosa que entra na coluna de

absorção. Sendo assim, outra métrica utilizada diz respeito à fração molar de CO2

no gás tratado, ou seja, no gás que deixa a coluna de absorção. Por �m, a última

métrica utilizada foi o consumo de energia no processo, calculada de acordo com a

Equação 4.9:

C =
Ebomba 1 + Ebomba 2 + Erefervedor

ṅCO2,destilado

(4.9)

em que C é o consumo de energia no processo, em J/kgmol, e Ei 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 destilação.
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4.7 Estudo de Caso para a Indústria do Cimento

Visando reduzir o consumo de energia e a irreversibilidade do processo de ab-

sorção para o caso base da indústria do cimento da Seção 4.6, bem como melhorar

a e�ciência de captura de CO2, foi realizado um estudo de caso para tal indústria.

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

pode ser visto na Figura 4.9:

Figura 4.9: Fluxograma construído no simulador Aspen HYSYS para a realização
do estudo de caso relativo à indústria do cimento.

Assim, somente após todos os ajustes das variáveis operacionais implementou-se

o reciclo no processo.

Os componentes selecionados no simulador para a realização do estudo de caso

foram: MEA, N2, CO2, H2O e O2. Em relação às condições da coluna de absorção

e da coluna de destilação, estas podem ser conferidas na Tabela 4.30 e na Tabela

4.31, respectivamente:
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Tabela 4.30: Condições da coluna de absorção para a realização do estudo de caso
relativo à indústria do cimento (adaptado de HASSAN [43])

Variável Valor
Tipo de pratos [-] Borbulhadores
Diâmetro [m] 6

Espaço entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m³] 17,24
Nível de líquido [m] 0,0508

Pressão de operação [bar] 1,2

Tabela 4.31: Condições da coluna de destilação para a realização do estudo de caso
relativo à indústria do cimento (adaptado de HASSAN [43])

Variável Valor
Tipo de pratos [-] Borbulhadores

Número de pratos [-] 20
Diâmetro [m] 5,5

Espaço entre pratos [m] 0,6096
Volume dos pratos [m³] 14,48
Nível de líquido [m] 0,0508

Pressão de operação [bar] 1,9
Temperatura de entrada da água de resfriamento [◦C] 20
Temperatura de saída da água de resfriamento [◦C] 25

Temperatura de entrada do vapor d'água [◦C] 175
Temperatura de saída do vapor d'água [◦C] 174

Tipo de condensador [-] Full re�ux
Tipo de vapor d'água [-] Média pressão

Informações adicionais podem ser veri�cadas na Tabela 4.32:

Tabela 4.32: Informações adicionais para a realização do estudo de caso relativo à
indústria do cimento (adaptado de HASSAN [43])

Variável Valor
Fração mássica de MEA no solvente que entra na coluna de absorção [-] 0,3
Fração mássica de CO2 no solvente que entra na coluna de absorção [-] 0,01

Temperatura da carga da coluna de destilação [◦C] 100
Prato de carga da coluna de destilação a partir do topo [-] 1

Pressão na saída das bombas [bar] 2
E�ciência adiabática das bombas [%] 75

Pressão nas saídas do trocador de calor interno [bar] 1,9
Temperatura na saída do resfriador [◦C] 40
Pressão na saída do resfriador [bar] 1,2

Desta forma, as condições do gás que entra na coluna de absorção podem ser

veri�cadas na Tabela 4.33:
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Tabela 4.33: Condições do gás que entra na coluna de absorção para a realização do
estudo de caso relativo à indústria do cimento (adaptado de HASSAN [43])

Variável Valor Componente Fração molar
Temperatura [◦C] 40 N2 0,6971
Pressão [kPa] 120 CO2 0,2375

Vazão [kgmol/h] 7.900 H2O 0,0416
O2 0,0238

Quanto ao consumo de energia no processo, este é calculado por meio da Equação

4.9. Já a irreversibilidade total do processo é calculada por meio da Equação 4.10:

Î =
İabsorvedora + İbomba 1 + İtrocador interno + İretificadora + İbomba 2

ṅCO2,destilado

(4.10)

em que Î é a irreversibilidade total do processo, em J/kgmol, İi é a irreversibilidade

no equipamento i, em W, e ṅi,j é a vazão molar do componente i na corrente j,

em kgmol/s. Em relação aos subscritos, absorvedora denota a coluna de destilação,

bomba 1 e bomba 2 denotam as bombas, trocador interno denota o trocador de calor

interno, retificadora denota a coluna de destilação e destilado denota a corrente

de destilado da coluna de destilação. Neste ponto, destaca-se que o CO2 presente

na corrente de destilado equivale ao CO2 capturado.

Na Equação 4.10, a irreversibilidade da absorvedora e da reti�cadora são calcu-

ladas através das Equações 4.1 e 4.6, respectivamente. Quanto à irreversibilidade

das bombas, a Figura 4.10 representa a operação unitária bomba centrífuga em

�uxograma de processos:
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Figura 4.10: Operação unitária bomba centrífuga representada em �uxograma 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. Já a corrente ẆS representa

a potência obtida por trabalho de eixo da bomba. Com isto, a irreversibilidade em

bombas centrífugas pode ser calculada de acordo com a Equação 4.11:

İ = Ḃ1 + |ẆS| − Ḃ2 (4.11)

em que Ḃ é a exergia, em W, e ẆS é a potência obtida por trabalho de eixo, em

W. Já em relação à irreversibilidade do trocador de calor interno, a Figura 4.11

representa a operação unitária trocador de calor em �uxograma de processos:
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Figura 4.11: Operação unitária trocador de calor representada em �uxograma de
processos.

Na Figura 4.11, as correntes C1 e C2 representam a corrente fria na entrada e na

saída do trocador de calor, respectivamente. Já as correntes H1 e H2 representam a

corrente quente na entrada e na saída do trocador de calor, respectivamente. Deste

modo, a irreversibilidade em trocadores de calor pode ser calculada de acordo com

a Equação 4.12:

İ = ḂH1 + ḂC1 − ḂH2 − ḂC2 (4.12)

Vale frisar que, devido às simulações serem realizadas sem reciclo em um primeiro

momento, as contribuições do misturador e do resfriador não são contabilizadas na

Equação 4.10. Porém, devido ao fato de as maiores fontes de irreversibilidade serem

a coluna de absorção e a coluna de destilação, tal consideração não impacta de forma

signi�cativa a irreversibilidade total do processo.
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Capítulo 5

Resultados e Discussões

No presente capítulo, apresenta-se os resultados obtidos nas simulações a partir

das condições operacionais apresentadas no Capítulo 4, bem como suas respecti-

vas discussões.Tais resultados foram gerados levando-se em consideração somente o

consumo de energia no processo de absorção de CO2, sem levar em consideração as-

pectos como OPEX e CAPEX. Assim, primeiramente é feita a validação do cálculo

da exergia implementado no Aspen HYSYS e do consumo de energia no processo.

Após, determina-se a temperatura média termodinâmica do vapor d'água.

É feita a escolha do indicador de e�ciência a ser utilizado nas análises exergéticas.

Então, de posse do indicador de e�ciência escolhido, aplica-se a análise exergética

ao processo de absorção para quatro concentrações de CO2 no gás a ser tratado,

variando-se doze variáveis operacionais. Isto foi feito com a �nalidade de identi�-

car as variáveis mais convenientes a serem ajustadas no processo, tornando-o mais

e�ciente.

Realiza-se uma análise comparativa entre o consumo de energia resultante da

captura de CO2, através do processo de absorção, na indústria do cimento e direta-

mente do ar atmosférico. Isto foi feito de modo a veri�car se é vantajosa, do ponto

de vista energético, a aplicação do processo de absorção para a captura de CO2 do

ar. Por �m, é feito um estudo de caso para a indústria do cimento, visando um

aumento na e�ciência de captura de CO2 e uma redução do consumo de energia e

da irreversibilidade no processo.

5.1 Validação das Simulações

5.1.1 Cálculo 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 HYSYS, 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.

Variável ABDOLLAHI-DEMNEH et al. [24] Presente trabalho
Exergia física [kW] 1.287,40 1.288,11

Exergia química [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 variáveis obtidos no presente trabalho se mostraram semelhantes àqueles extraí-

dos do artigo. O valor de exergia física do presente trabalho apresentou um erro de

0,06% em relação ao valor do artigo. Quanto à exergia química, veri�cou-se um erro

de 0,1% do valor relativo ao presente trabalho em relação ao valor do artigo. Já o

valor de exergia do presente trabalho apresentou um erro de 0,08% em relação ao

valor do artigo.

No tocante à 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.

Variável ABDOLLAHI-DEMNEH et al. [24] Presente trabalho
Exergia física [kW] 1.376,50 1.372,57

Exergia química [kW] 118.437,10 118.458,72
Exergia [kW] 119.813,60 119.831,28

Tal como ocorreu para o caso da corrente exemplo 1, veri�ca-se na Tabela 5.2

que, no caso da corrente exemplo 2, os valores das variáveis obtidos no presente

trabalho apresentaram semelhança com aqueles retirados do artigo. O valor de

exergia física do presente trabalho mostrou um erro de 0,28% em relação ao valor

do artigo. Quanto à exergia química, o valor relativo ao presente trabalho mostrou

um erro de 0,02% em relação ao valor do artigo. Já o valor de exergia do presente

trabalho mostrou um erro de 0,01% em relação ao valor do artigo.

Tendo em vista que, tanto para a corrente exemplo 1 quanto para a corrente

exemplo 2, os resultados não apresentaram um erro relativo expressivo, foi possível

validar o cálculo da exergia implementado no simulador.

5.1.2 Consumo de Energia no Processo

Os valores do consumo de energia no processo de absorção de CO2, 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.

Variável GERVASI et al. [8] Presente
trabalho

Fração molar de CO2 no gás que deixa a 0,044 0,050
coluna de absorção [-]

Fração molar de N2 no gás que deixa a 0,865 0,864
coluna de absorção [-]

Fração molar de O2 no gás que deixa a 0,030 0,030
coluna de absorção [-]

Fração molar de H2O no gás que deixa a 0,061 0,057
coluna de absorção [-]

Fração molar de MEA no gás que deixa a 1, 97.10−4 0
coluna de absorção [-]

Fração molar de CO2 no gás que deixa a 0,980 0,980
coluna de destilação [-]

Fração molar de N2 no gás que deixa a 2, 92.10−4 3, 00.10−4

coluna de destilação [-]
Fração molar de O2 no gás que deixa a 1, 85.10−5 0

coluna de destilação [-]
Fração molar de H2O no gás que deixa a 0,019 0,020

coluna de destilação [-]
Fração molar de MEA no gás que deixa a 2, 03.10−7 0

coluna de destilação [-]
Fração mássica de MEA no solvente que 0,283 0,269

deixa a coluna de absorção [-]
Razão molar entre o CO2 e o MEA 0,496 0,496
presentes no solvente que deixa a

coluna de absorção [-]
Temperatura do solvente que deixa a 55,5 61,1

coluna de absorção [ºC]
Fração mássica de MEA no solvente que 0,294 0,280

deixa a coluna de destilação [-]
Razão molar entre o CO2 e o MEA 0,307 0,302
presentes no solvente que deixa a

coluna de destilação [-]
Temperatura do solvente que deixa a 116,8 116,2

coluna de destilação [ºC]
Energia retirada no condensador [GJ/t de 1,19 1,17

CO2 capturado]
Energia fornecida pelo refervedor [GJ/t de 3,71 3,92

CO2 capturado]

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

presente trabalho se mostraram semelhantes àqueles retirados de GERVASI et al. [8].
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Especi�camente em relação ao consumo de energia no processo, o valor do presente

trabalho para a energia retirada no condensador apresentou um erro de 1,68% em

relação 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

validação do consumo de energia foram consideravelmente superiores aos erros para

a validação do cálculo da exergia, os quais foram todos inferiores a 1%. Isto se

justi�ca porque, no caso do cálculo da exergia, as simulações envolveram somente

correntes de processo. Já no caso do consumo de energia, as simulações envolveram

o processo como um todo, havendo uma maior quantidade de condições operacionais

envolvidas, o que resulta em um erro relativo maior. No entanto, tendo em vista

que os resultados não apresentaram um erro relativo expressivo, foi possível validar

o consumo de energia do processo nas simulações.

5.2 Determinação da Temperatura Média Termodi-

nâmica do Vapor d'Água

A Figura 5.1 mostra os grá�cos da temperatura média termodinâmica e da e�-

ciência de Carnot do vapor d'água em função da pressão:

Figura 5.1: Temperatura média termodinâmica e e�ciência de Carnot do vapor
d'água em função da pressão.

Constata-se, pela Figura 5.1, que a temperatura média termodinâmica e a e�-

ciência de Carnot do vapor d'água praticamente não sofrem alterações na faixa de

pressão adotada. Assim, devido à baixa sensibilidade da temperatura média termo-

dinâmica em relação à pressão, é possível adotar para a mesma um valor constante

e equivalente a 447,65 K para as condições adotadas, sendo este o valor da tem-
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peratura média termodinâmica utilizado em todos os trocadores de calor que usam

vapor d'água de média pressão como utilidade no presente trabalho. Deste modo,

foi possível contornar o problema de não haver acesso às propriedades das correntes

de utilidade no simulador de processos Aspen HYSYS.

5.3 Escolha dos Indicadores de E�ciência

5.3.1 Coluna de Absorção

A Figura 5.2 mostra a irreversibilidade da coluna de absorção em função da

fração mássica de CO2 no solvente que entra na absorvedora:

Figura 5.2: Irreversibilidade da coluna de absorção em função da fração mássica de
CO2 no solvente que entra na absorvedora.

Precebe-se, pela Figura 5.2, que a irreversibilidade da absorvedora diminui con-

forme se aumenta a fração mássica de CO2 no solvente, apresentando elevada sen-

sibilidade à referida variável operacional e, portanto, mostrando-se um indicador de

e�ciência adequado a ser utilizado nas análises exergéticas.
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Quanto à Figura 5.3, esta mostra a e�ciência exergética da coluna de absorção

em função da fração mássica de CO2 no solvente que entra na absorvedora:

Figura 5.3: E�ciênca exergética da coluna de absorção em função da fração mássica
de CO2 no solvente que entra na absorvedora.

É possível veri�car, na Figura 5.3, que a e�ciência exergética da coluna de absor-

ção permanece estagnada em um valor próximo a 1 em toda a faixa de variação da

fração mássica de CO2 no solvente. No entanto, isto não signi�ca que a coluna está

operando de forma e�ciente. Assim, para encontrar a razão para que isto ocorra,

tomou-se o valor da fração mássica de CO2 no solvente igual a 0,01 e, para tal valor,

dividiu-se a exergia das correntes da absorvedora nas contribuições física, química

de mistura e química de reação, obtendo-se o grá�co da Figura 5.4:

Figura 5.4: Grá�co de barras representativo dos componentes da exergia das cor-
rentes relativas à coluna de absorção.
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Percebe-se, na Figura 5.4, que os maiores valores de exergia correspondem às

exergias químicas das correntes de solvente que entra e que deixa a coluna de absor-

ção, sobretudo no que se refere à contribuição de reação. Desta forma, constata-se

que a explicação para a e�ciência exergética ser sempre próxima de 1 é que as exer-

gias químicas das correntes líquidas possuem valores elevados e semelhantes, o que

inviabiliza o uso da e�ciência exergética como indicador de e�ciência para a análise

exergética.

No tocante à Figura 5.5, esta mostra a irreversibilidade e a e�ciência exergética

da coluna de absorção, em suas formas alternativas propostas por MOHAMADI-

BAGHMOLAEI et al. [44], em função da fração mássica de CO2 no solvente que

entra na absorvedora. Tal �gura foi gerada aplicando-se a máquina de Carnot a

cada prato da coluna.

Figura 5.5: Irreversibilidade e e�ciência exergética da coluna de absorção, em suas
formas alternativas propostas por MOHAMADI-BAGHMOLAEI et al. [44], em fun-
ção da fração mássica de CO2 no solvente que entra na absorvedora (aplicação da
máquina de Carnot a cada prato da coluna).

Constata-se, na Figura 5.5, que a irreversibilidade da coluna de absorção atinge

valores negativos e a e�ciência exergética da coluna atinge valores superiores a 1 para

maiores valores da fração mássica de CO2 no solvente, o que não faz sentido, uma vez

que a exergia é sempre destruída em processos. Assim, têm-se que os indicadores de

e�ciência propostos por MOHAMADI-BAGHMOLAEI et al. [44] não são adequados

para análise exergética se a máquina de Carnot for aplicada a cada prato da coluna

de absorção.

Em relação à Figura 5.6, esta também mostra a irreversibilidade e a e�ciên-

cia exergética da coluna de absorção, em suas formas alternativas propostas por

MOHAMADI-BAGHMOLAEI et al. [44], em função da fração mássica de CO2 no
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solvente que entra na absorvedora. Porém, tal �gura foi gerada aplicando-se a má-

quina de Carnot à coluna como um todo.

Figura 5.6: Irreversibilidade e e�ciência exergética da coluna de absorção, em suas
formas alternativas propostas por MOHAMADI-BAGHMOLAEI et al. [44], em fun-
ção da fração mássica de CO2 no solvente que entra na absorvedora (aplicação da
máquina de Carnot à coluna como um todo).

Percebe-se, pela Figura 5.6, que a irreversibilidade da coluna de absorção apre-

sentou comportamento semelhante ao da Figura 5.2, enquanto a e�ciência exergética

da coluna apresentou comportamento semelhante ao da Figura 5.3. Isto se deve ao

fato de que o valor de exergia relacionado à perda de calor da coluna de absorção é

desprezível se comparado aos valores de exergia das correntes de processo.

Finalmente, a Figura 5.7 mostra a e�ciência exergética da coluna de absorção,

em sua forma alternativa proposta por EBRAHIMI et al. [39], em função da fração

mássica de CO2 no solvente que entra na absorvedora:
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Figura 5.7: E�ciência exergética da coluna de absorção, em sua forma alternativa
proposta por EBRAHIMI et al. [39], em função da fração mássica de CO2 no solvente
que entra na absorvedora.

Veri�ca-se, na Figura 5.7, alguma sensibilidade da e�ciência exergética da coluna

de absorção à variação da fração mássica de CO2 no solvente. No entanto, tal

sensibilidade é insu�ciente para que este indicador de e�ciência seja utilizado em

análises exergéticas.

Após o teste dos indicadores de e�ciência propostos para a coluna de absorção,

escolheu-se a irreversibilidade para ser o indicador utilizado nas análises exergéti-

cas, desconsiderando-se as perdas de calor da coluna para �ns de simpli�cação de

cálculo. Assim, a irreversibilidade da absorvedora foi calculada no simulador de

processos Aspen HYSYS por meio de variáveis do usuário, sendo a programação

de tal variável realizada através de spreadsheet, as quais correspondem a planilhas

disponibilizadas pelo simulador para cálculos. As variáveis podem ser importadas e

exportadas usando tal ferramenta.

5.3.2 Coluna de Destilação

A Figura 5.8 mostra a irreversibilidade da coluna de destilação em função da

fração mássica de CO2 no solvente que entra na absorvedora:
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Figura 5.8: Irreversibilidade da coluna de destilação em função da fração mássica
de CO2 no solvente que entra na absorvedora.

Veri�ca-se, na Figura 5.8, que a irreversibilidade da coluna de destilação diminui

conforme de aumenta a fração mássica de CO2 no solvente. Isto acontece porque,

ao se permitir que o solvente regenerado possua uma maior concentração de CO2, o

refervedor da coluna de destilação precisa fornecer menos energia para regeneração

do solvente, fazendo com que a irreversibilidade da coluna diminua. Assim, observa-

se que a irreversibilidade da reti�cadora apresenta elevada sensibilidade à fração

mássica de CO2 no solvente, mostrando-se um indicador de e�ciência adequado a

ser utilizado nas análises exergéticas.

Quanto à Figura 5.9, esta mostra a e�ciência racional da coluna de destilação

em função da fração mássica de CO2 no solvente que entra na absorvedora:
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Figura 5.9: E�ciência racional da coluna de destilação em função da fração mássica
de CO2 no solvente que entra na absorvedora.

Observa-se, na Figura 5.9, que a e�ciência racional da coluna de destilação possui

certa sensibilidade em relação à fração mássica de CO2 no solvente. Porém, tal

sensibilidade é insu�ciente para que este indicador de e�ciência seja utilizado em

análises exergéticas.

Após os testes dos indicadores de e�ciência propostos para a coluna de destilação,

escolheu-se a irreversibilidade para ser o indicador utilizado nas análises exergéticas.

Assim, a irreversibilidade da reti�cadora foi calculada no simulador de processos

Aspen HYSYS por meio de variáveis do usuário, sendo a programação de tal variável

realizada através de spreadsheet, tal qual ocorreu pro caso da absorvedora. Devido

ao fato de não ser possível programar variáveis do usuário para o condensador e

o refervedor da coluna de destilação no simulador de processos Aspen HYSYS, o

cálculo das exergias das correntes de energia para tais equipamentos também teve

de ser feito no spreadsheet.

5.4 Análise Exergética da Captura de Gás Carbô-

nico para Diferentes Concentrações do Gás

De posse dos resultados obtidos na Seção 5.3, o indicador de e�ciência utilizado

nas análises exergéticas da presente seção foi a irreversibilidade. Tal indicador foi

utilizado em sua forma intensiva, correspondendo à irreversibilidade total em um

dado equipamento dividida pela vazão molar de CO2 capturado. Isto foi feito com

o intuito de veri�car se o aumento da captura de CO2 compensa o aumento da

irreversibilidade em uma dada operação unitária.
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5.4.1 Efeito da Razão L/G

A razão L/G corresponde à razão entre líquido e gás na coluna de absorção, ou

seja, é a razão entre a vazão de solvente e a vazão de gás que entram na absorvedora,

em base molar. Assim, a vazão do gás foi mantida �xa, variando-se somente a vazão

de solvente. Deste modo, a Figura 5.10 apresenta a irreversibilidade da coluna de

absorção em função da razão L/G, para as diversas concentrações de CO2 no gás

que entra na absorvedora:

Figura 5.10: Irreversibilidade da coluna de absorção em função da razão L/G, para
as diferentes frações molares de CO2.

Na Figura 5.10 observa-se que, para as frações molares de 0,05 e 0,1, a irrever-

sibilidade da absorvedora aumenta conforme se aumenta a razão L/G até um valor

de 45, havendo uma oscilação da irreversibilidade a partir de tal valor. Constata-

se também que tais frações molares apresentaram o maior intervalo de variação da

razão L/G. No tocante à fração molar de 0,15 veri�ca-se, de um modo geral, que a

irreversibilidade da absorvedora aumenta ao se aumentar a razão L/G. Por �m, no

tocante à fração molar de 0,2375, esta apresenta o menor intervalo de variação da

razão L/G, havendo um mínimo de irreversibilidade em uma razão equivalente a 11.

As oscilações observadas na Figura 5.10 possuem como provável causa o fato de as

exergias das correntes líquidas possuírem uma ordem de grandeza signi�cativamente

superior às exergias das correntes gasosas. Assim, tomando-se a fração molar de 0,05,

tal discrepância pode ser ser observada no grá�co semilogarítmico da Figura 5.11:
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Figura 5.11: Irreversibilidade da absorvedora e exergias de suas correntes em função
da razão L/G.

Conforme é possível perceber na Figura 5.11, as exergias das correntes líquidas

possuem uma ordem de grandeza que varia entre 106 e 107, enquanto as correntes

gasosas possuem uma ordem de grandeza em torno de 105. Com isto, as exergias

das correntes líquidas impactam de forma mais expressiva a irreversibilidade da

absorvedora, e como a irreversibilidade consiste simplesmente na diferença entre a

exergia na entrada e a exergia na saída, tal subtração entre valores tão altos de

exergia tende a provocar oscilações na irreversibilidade.

Em relação à coluna de destilação, a Figura 5.12 mostra a irreversibilidade da

coluna em função da razão L/G para as diversas concentrações de CO2 no gás que

entra na absorvedora:

75



Figura 5.12: Irreversibilidade da coluna de destilação em função da razão L/G, para
as diferentes frações molares de CO2.

Nota-se, pela Figura 5.12, um aumento de irreversibilidade da coluna de des-

tilação conforme se aumenta a razão L/G, para todas as frações molares. Isto se

deve ao fato de que, ao se aumentar a razão L/G, ou seja, ao se aumentar a vazão

de solvente que entra na absorvedora, mais energia o refervedor deve fornecer para

regenerar o solvente na reti�cadora, resultando em um aumento da irreversibilidade

da coluna. Além disso, veri�ca-se também que as frações molares de 0,05 e 0,1

apresentam o maior intervalo de variação da razão L/G, enquanto a fração molar de

0,2375 apresenta o menor.

5.4.2 Efeito da Fração Mássica de Gás Carbônico no Solvente

Outra variável analisada foi a fração mássica de CO2 no solvente que entra na

absorvedora. Assim, a Figura 5.13 mostra a irreversibilidade da coluna de absorção

em função da fração mássica de CO2 no solvente para as diversas concentrações de

CO2 no gás que entra na absorvedora:
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Figura 5.13: Irreversibilidade da coluna de absorção em função da fração mássica
de CO2 no solvente, para as diferentes frações molares de CO2.

Percebe-se, pela Figura 5.13, que a irreversibilidade da coluna de absorção dimi-

nui conforme se aumenta a fração mássica de CO2 no solvente, para todas as frações

molares de CO2 no gás que entra na absorvedora. Também é possível observar que

as frações molares de 0,1, 0,15 e 0,2375 apresentam os maiores intervalos de variação

da fração mássica de CO2 no solvente, sendo que o menor intervalo corresponde à

fração molar de 0,05.

Quanto à coluna de destilação, a Figura 5.14 apresenta a irreversibilidade da co-

luna em função da fração mássica de CO2 no solvente, para as diversas concentrações

de CO2 no gás que entra na absorvedora:

Figura 5.14: Irreversibilidade da coluna de destilação em função da fração mássica
de CO2 no solvente, para as diferentes frações molares de CO2.
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É possível observar, na Figura 5.14, uma redução da irreversibilidade da coluna

de destilação conforme se aumenta a fração mássica de CO2 no solvente, para todas

a frações molares de CO2 no gás que entra na absorvedora. Isto se deve ao fato de

que, ao se permitir uma maior concentração de CO2 no solvente regenerado, menos

energia o refervedor da reti�cadora precisa fornecer para regenerar o solvente, resul-

tando em uma menor irreversibilidade da coluna. Além disso, observa-se também

que as frações molares de 0,1, 0,15 e 0,2375 apresentam o maior intervalo de variação

da fração mássica de CO2 no solvente, enquanto a fração molar de 0,05 apresenta o

menor.

5.4.3 Efeito da Temperatura do Solvente

Uma outra variável analisada foi a temperatura do solvente que entra na absor-

vedora. Desta forma, a Figura 5.15 mostra a irreversibilidade da coluna de absorção

em função da temperatura do solvente para as diversas concentrações de CO2 no

gás que entra na absorvedora:

Figura 5.15: Irreversibilidade da coluna de absorção em função da temperatura do
solvente, para as diferentes frações molares de CO2.

Constata-se, pela Figura 5.15, que a irreversibilidade da coluna de absorção

diminui conforme se aumenta a temperatura do solvente para as frações molares

de 0,05, 0,1 e 0,15. Já para a fração molar de 0,2375, observa-se um mínimo de

irreversibilidade em uma temperatura de 47ºC. Além disso, as frações molares de

0,1, 0,15 e 0,2375 apresentaram o maior intervalo de variação da temperatura do

solvente, enquanto a fração molar de 0,05 apresentou o menor.

No tocante à coluna de destilação, a Figura 5.16 mostra a irreversibilidade da

coluna em função da temperatura do solvente para as diversas concentrações de CO2
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no gás que entra na absorvedora:

Figura 5.16: Irreversibilidade da coluna de destilação em função da temperatura do
solvente, para as diferentes frações molares de CO2.

Veri�ca-se, na Figura 5.16, que a irreversibilidade da coluna de destilação di-

minui com o aumento da temperatura do solvente para todas as frações molares,

com destaque para a fração molar de 0,15, na qual ocorre queda abrupta da irre-

versibilidade na temperatura de 47ºC. Tal queda abrupta se deve à redução brusca

na quantidade de água que entra no refervedor, conforme será melhor detalhado na

Seção 5.4.11. Além disso, o menor intervalo de variação da temperatura do solvente

corresponde à fração molar de 0,05.

5.4.4 Efeito da Pressão da Absorvedora

Analisou-se também o efeito da pressão da coluna de absorção. Para isto,

desprezou-se a queda de pressão na coluna. Assim, a Figura 5.17 mostra a irre-

versibilidade da coluna de absorção em função de sua pressão de operação para as

diversas concentrações de CO2 no gás que entra na absorvedora:
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Figura 5.17: Irreversibilidade da coluna de absorção em função de sua pressão de
operação, para as diferentes frações molares de CO2.

Precebe-se, pela Figura 5.17, uma redução da irreversibilidade da coluna de ab-

sorção conforme se aumenta sua pressão de operação, para todas as frações molares

de CO2. Isto ocorre porque uma das maiores fontes de irreversibilidade em ope-

rações unitárias é a diferença de pressão. Desta forma, uma menor diferença de

pressão entre a coluna de absorção e suas correntes de entrada leva a uma redução

da irreversibilidade na coluna. Além disso, observa-se também que o maior intervalo

de variação da pressão de operação da absorvedora corresponde às frações molares

de 0,1 e 0,15, enquanto o menor corresponde à fração molar de 0,05.

Quanto à coluna de destilação, a Figura 5.18 apresenta a irreversibilidade da

coluna em função da pressão de operação da absorvedora para as diversas concen-

trações de CO2 no gás que entra na coluna de absorção:
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Figura 5.18: Irreversibilidade da coluna de destilação em função da pressão de ope-
ração da coluna de absorção, para as diferentes frações molares de CO2.

É possível observar, pela Figura 5.18, um aumento da irreversibilidade da coluna

de destilação conforme se aumenta a pressão de operação da coluna de absorção,

para todas as frações molares de CO2, com destaque para a fração molar de 0,15, na

qual ocorre aumento brusco de irreversibilidade em uma pressão equivalente a 105

kPa. Tal aumento brusco se deve ao aumento abrupto na quantidade de água que

entra no refervedor, conforme será melhor detalhado na Seção 5.4.11. Além disso,

o intervalo de variação da pressão de operação da absorvedora foi maior para as

frações molares de 0,1 e 0,15, e menor para a fração molar de 0,05.

5.4.5 Efeito do Número de Pratos da Absorvedora

A Figura 5.19 mostra a irreversibilidade da coluna de absorção em função do

seu número de pratos para as diversas concentrações de CO2 no gás que entra na

absorvedora:
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Figura 5.19: Irreversibilidade da coluna de absorção em função do seu número de
pratos, para as diferentes frações molares de CO2.

Observa-se, na Figura 5.19, uma redução da irreversibilidade da coluna de absor-

ção conforme se aumenta o seu número de pratos, para todas as frações molares de

CO2. Isto se deve ao fato de que um aumento do número de pratos da absorvedora

leva a um aumento da captura de CO2. Assim, como a irreversibilidade intensiva

corresponde simplesmente à irreversibilidade total em um dado equipamento divi-

dida pela vazão molar de CO2 capturado, um aumento na captura de CO2 leva à

redução da irreversibilidade intensiva da absorvedora.

Quanto à coluna de destilação, a Figura 5.20 apresenta a irreversibilidade da

coluna em função do número de pratos da absorvedora para as diversas concentrações

de CO2 no gás que entra na coluna de absorção:
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Figura 5.20: Irreversibilidade da coluna de destilação em função do número de pratos
da coluna de absorção, para as diferentes frações molares de CO2.

Na Figura 5.20 veri�ca-se, para a fração molar de 0,05, que a irreversibilidade

da coluna de destilação diminui conforme se aumenta o número de pratos da coluna

de absorção. Quanto à fração molar de 0,1, nota-se uma redução da irreversibili-

dade da reti�cadora até um número de pratos da absorvedora equivalente a 20, não

havendo mudanças signi�cativas na irreversibilidade após tal valor. No tocante à

fração molar de 0,15, a irreversibilidade da coluna de destilação não se altera de

forma expressiva até um número de pratos da coluna de absorção equivalente a 10,

após o qual há um aumento até um número de pratos igual a 15, não havendo

alterações signi�cativas na irreversibilidade após tal valor. Por �m, em relação à

fração molar de 0,2375, constata-se um aumento da irreversibilidade da reti�cadora

até um número de pratos da absorvedora equivalente a 10, não havendo alterações

expressivas na irreversibilidade após tal valor.

5.4.6 Efeito do Diâmetro da Absorvedora

A Figura 5.21 mostra a irreversibilidade da coluna de absorção em função de seu

diâmetro para as diversas concentrações de CO2 no gás que entra na absorvedora:
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Figura 5.21: Irreversibilidade da coluna de absorção em função de seu diâmetro,
para as diferentes frações molares de CO2.

Pode-se constatar, pela Figura 5.21, que a irreversibilidade da coluna de absor-

ção diminui conforme se aumenta seu diâmetro, para todas as frações molares de

CO2. Isto se deve ao fato de que um aumento do diâmetro da absorvedora leva a

um aumento da captura de CO2. Assim, como a irreversibilidade intensiva corres-

ponde simplesmente à irreversibilidade total em um dado equipamento dividida pela

vazão molar de CO2 capturado, um aumento na captura de CO2 leva à redução da

irreversibilidade intensiva da absorvedora.

Em relação à coluna de destilação, a Figura 5.22 apresenta a irreversibilidade

da coluna em função do diâmetro da absorvedora para as diversas concentrações de

CO2 no gás que entra na coluna de absorção:
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Figura 5.22: Irreversibilidade da coluna de destilação em função do diâmetro da
coluna de absorção, para as diferentes frações molares de CO2.

Na Figura 5.22 nota-se, para a fração molar de 0,05, que a irreversibilidade da

coluna de destilação diminui conforme se aumenta o diâmetro da coluna de absorção.

Em relação à fração molar de 0,1, observa-se que a irreversibilidade da reti�cadora

diminui até um diâmetro da absorvedora equivalente a 4 metros, não havendo mu-

danças signi�cativas na irreversibilidade após tal valor. No tocante à fração molar

de 0,15, percebe-se que a irreversibilidade da coluna de destilação diminui até um

diâmetro da coluna de absorção igual a 2 metros, no qual ocorre um mínimo de

irreversibilidade. Após isso, a irreversibilidade aumenta até um diâmetro de 4 me-

tros, não havendo alterações expressivas na irreversibilidade após tal valor. Por

�m, quanto à fração molar de 0,2375, constata-se que a irreversibilidade da reti�ca-

dora aumenta até um diâmetro da absorvedora equivalente a 2 metros, não havendo

alterações signi�cativas na irreversibilidade após tal valor.

5.4.7 Efeito da Fração Mássica de MEA no Solvente

Veri�cou-se também o efeito da fração mássica de MEA no solvente que entra

na absorvedora. Deste modo, a Figura 5.23 mostra a irreversibilidade da coluna

de absorção em função da fração mássica de MEA no solvente para as diversas

concentrações de CO2 no gás que entra na absorvedora:
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Figura 5.23: Irreversibilidade da coluna de absorção em função da fração mássica
de MEA no solvente, para as diferentes frações molares de CO2.

É possível observar, na Figura 5.23, um aumento da irreversibilidade da coluna

de absorção conforme se aumenta a fração mássica de MEA no solvente, para todas

as frações molares de CO2.

No tocante à coluna de destilação, a Figura 5.24 apresenta a irreversibilidade da

coluna em função da fração mássica de MEA no solvente para as diversas concen-

trações de CO2 no gás que entra na coluna de absorção:

Figura 5.24: Irreversibilidade da coluna de destilação em função da fração mássica
de MEA no solvente, para as diferentes frações molares de CO2.

É possível constatar, na Figura 5.24, um aumento da irreversibilidade da coluna

de destilação conforme se aumenta a fração mássica de MEA no solvente, para todas

as frações molares de CO2. Isto se deve ao fato de que, quanto maior a concentração
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de MEA no solvente, mais energia o refervedor precisa fornecer para regenerar o

solvente na reti�cadora, resultando em uma maior irreversibilidade na coluna.

5.4.8 Efeito da Pressão da Reti�cadora

Foi analisado também o efeito da pressão da coluna de destilação. Tal qual

ocorreu para o caso da absorvedora, desprezou-se a queda de pressão da coluna.

Desta forma, a Figura 5.25 mostra a irreversibilidade da coluna de absorção em

função da pressão de operação da coluna de destilação para as diversas concentrações

de CO2 no gás que entra na absorvedora:

Figura 5.25: Irreversibilidade da coluna de absorção em função da pressão de ope-
ração da coluna de destilação, para as diferentes frações molares de CO2.

É possível perceber, na Figura 5.25, que a irreversibilidade da coluna de absorção

praticamente permanece inalterada conforme se aumenta a pressão de operação da

coluna de destilação, para todas as frações molares de CO2. Observa-se, também,

que o intervalo de variação da pressão de operação da reti�cadora diminui conforme

se aumenta a fração molar de CO2 no gás que entra na absorvedora.

Quanto à coluna de destilação, a Figura 5.26 apresenta a irreversibilidade da

coluna em função de sua pressão de operação para as diversas concentrações de CO2

no gás que entra na absorvedora:
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Figura 5.26: Irreversibilidade da coluna de destilação em função de sua pressão de
operação, para as diferentes frações molares de CO2.

É possível observar, na Figura 5.26, uma redução da irreversibilidade da coluna

de destilação conforme se aumenta sua pressão de operação, para todas as frações

molares de CO2. Isto ocorre porque uma das maiores fontes de irreversibilidade em

operações unitárias é a diferença de pressão. Desta forma, uma menor diferença de

pressão entre a coluna de destilação e sua carga leva a uma redução da irreversibili-

dade na coluna. Além disso, nota-se, também, uma redução do intervalo de variação

da pressão de operação da reti�cadora conforme se aumenta a fração molar de CO2

no gás que entra na absorvedora.

5.4.9 Efeito da Temperatura da Carga

A temperatura da carga da coluna de destilação foi outra variável analisada.

Assim, a Figura 5.27 mostra a irreversibilidade da coluna de absorção em função da

temperatura da carga para as diversas concentrações de CO2 no gás que entra na

absorvedora:
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Figura 5.27: Irreversibilidade da coluna de absorção em função da temperatura da
carga da coluna de destilação, para as diferentes frações molares de CO2.

Veri�ca-se, na Figura 5.27, que a irreversibilidade da coluna de absorção pra-

ticamente permanece inalterada conforme se aumenta a temperatura da carga da

coluna de destilação, para todas as frações molares de CO2. Observa-se, também,

uma redução do intervalo de variação da temperatura da carga conforme se aumenta

a fração molar de CO2 no gás que entra na absorvedora.

Em relação à coluna de destilação, a Figura 5.28 apresenta a irreversibilidade da

coluna em função da temperatura de sua carga para as diversas concentrações de

CO2 no gás que entra na absorvedora:

Figura 5.28: Irreversibilidade da coluna de destilação em função da temperatura de
sua carga, para as diferentes frações molares de CO2.

89



Nota-se, na Figura 5.28, que para as frações molares de 0,05 e 0,1 ocorre redução

da irreversibilidade da coluna de destilação conforme se aumenta a temperatura de

sua carga, enquanto que, para as frações 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 concentração de CO2 no gás que en-

tra na absorvedora, menor é a sensibilidade da reti�cadora à temperatura de sua

carga. Assim, nos casos de maior sensibilidade, o comportamento observado se jus-

ti�ca porque, quanto maior a temperatura da carga da reti�cadora, menos energia

o refervedor precisa fornecer para regenerar o solvente, resultando em uma menor

irreversibilidade na coluna. Além disso, quanto maior a fração molar de CO2, menor

o intervalo de variação da temperatura da carga.

5.4.10 Efeito do Prato de Carga

O efeito da localização do prato de carga da coluna de destilação 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 absorção

em função da localização do prato de carga para as diversas concentrações de CO2

no gás que entra na absorvedora:

Figura 5.29: Irreversibilidade da coluna de absorção em função da localização do
prato de carga da coluna de destilação, para as diferentes frações molares de CO2.

Veri�ca-se, na Figura 5.29, que a irreversibilidade da coluna de absorção prati-

camente permanece inaltarada conforme se altera a localização do prato de carga

da coluna de destilação, para todas as frações molares de CO2.

Quanto à coluna de destilação, a Figura 5.30 apresenta a irreversibilidade da

coluna em função da localização de seu prato de carga para as diversas concentrações
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de CO2 no gás que entra na absorvedora:

Figura 5.30: Irreversibilidade da coluna de destilação em função da localização de
seu prato de carga, para as diferentes frações molares de CO2.

Observa-se, na Figura 5.30, que quanto mais alto o prato de carga da coluna de

destilação, menor é sua irreversibilidade para todas as frações molares de CO2 no gás

que entra na absorvedora. Isto se deve ao fato de que, quanto mais alto o prato de

carga, maior o tempo de residência da carga dentro da coluna de destilação. O maior

tempo de residência, por sua vez, leva a uma melhor separação dentro da reti�cadora,

resultando em menos energia sendo consumida no refervedor e consequentemente em

uma menor irreversibilidade na coluna.

5.4.11 Efeito do Número de Pratos da Reti�cadora

A Figura 5.31 mostra a irreversibilidade da coluna de absorção em função do

número de pratos da coluna de destilação para as diversas concentrações de CO2 no

gás que entra na absorvedora:
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Figura 5.31: Irreversibilidade da coluna de absorção em função do número de pratos
da coluna de destilação, para as diferentes frações molares de CO2.

Percebe-se, na Figura 5.31, que a irreversibilidade da coluna de absorção prati-

camente permanece inalterada conforme se aumenta o número de pratos da coluna

de destilação, para todas as frações molares de CO2. Além disso, veri�cam-se os

maiores intervalos de variação do número de pratos da reti�cadora para as frações

molares de 0,1 e 0,15.

Em relação à coluna de destilação, a Figura 5.32 apresenta a irreversibilidade da

coluna em função do seu número de pratos para as diversas concentrações de CO2

no gás que entra na absorvedora:

Figura 5.32: Irreversibilidade da coluna de destilação em função do seu número de
pratos, para as diferentes frações molares de CO2.
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Observa-se, na Figura 5.32, uma redução da irreversibilidade da coluna de desti-

lação conforme se aumenta seu número de pratos, para todas as frações molares de

CO2 no gás que entra na absorvedora. Veri�ca-se também uma queda abrupta na

irreversibilidade da coluna a partir de um número de pratos equivalente a 18 para

a fração molar de 0,2375. Tal comportamento se justi�ca porque, quanto maior o

número de pratos da reti�cadora, maior o contato entre as fases líquida e vapor

dentro da coluna. O maior contato entre as fases, por sua vez, leva a uma melhor

separação, 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 variação do número de pratos da reti�cadora correspondem às

frações molares de 0,1 e 0,15.

Algo que é possível perceber, a partir das variáveis analisadas até este ponto, é

que a irreversibilidade da coluna de absorção dimunui conforme se aumenta a fração

molar de CO2 no gás que entra na absorvedora, o que não ocorre no caso da coluna

de destilação. Isto se deve ao fato de que, tanto no caso da coluna de absorção quanto

da coluna de destilação, a irreversibilidade extensiva, ou seja, a irreversibilidade total

do equipamento aumenta conforme se aumenta a fração molar de CO2 no gás que

entra na absorvedora, como pode ser observado na Figura 5.33, para a absorvedora,

e na Figura 5.34, para a reti�cadora:

Figura 5.33: Irreversibilidade extensiva da coluna de absorção em função do número
de pratos da coluna de destilação, para as diferentes frações molares de CO2.
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Figura 5.34: Irreversibilidade extensiva da coluna de destilação em função de seu
número de pratos, para as diferentes frações molares de CO2.

Algo que também aumenta ao se aumentar a fração molar de CO2 no gás que

entra na absorvedora é a vazão de CO2 capturado, conforme pode ser visto na Figura

5.35:

Figura 5.35: Vazão de CO2 capturado em função do número de pratos da coluna de
destilação, para as diferentes frações molares de CO2.

Assim, ao se aumentar a fração molar de CO2 no gás que entra na absorvedora, a

vazão de CO2 capturado sofre um aumento mais signi�cativo do que a irreversibili-

dade extensiva da coluna de absorção. Isto faz com que a irreversibilidade intensiva

possua comportamento oposto à extensiva ao se aumentar a fração molar de CO2,

no caso da absorvedora. No entanto, devido à elevada irreversibilidade extensiva da

coluna de destilação, tal fenômeno não é observado no equipamento.
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Outro ponto importante a ser frisado é que, conforme observado na Equação 4.6,

a irreversibilidade da coluna de destilação está instrinsecamente ligada à energia

consumida no refervedor da coluna, o que pode ser con�rmado pela Figura 5.36:

Figura 5.36: Energia consumida no refervedor da coluna de destilação em função do
seu número de pratos, para as diferentes frações molares de CO2.

A semelhança entre a Figura 5.34 e a Figura 5.36 se deve à dependência da irre-

versibilidade da coluna de destilação em relação à energia consumida no refervedor

da coluna. Já a energia consumida no refervedor, por sua vez, está fortemente re-

lacionada à vazão de água que entra no refervedor, o que pode ser con�rmado pela

Figura 5.37:

Figura 5.37: Vazão de água que entra no refervedor da coluna de destilação em
função do seu número de pratos, para as diferentes frações molares de CO2.
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A similaridade entre a Figura 5.36 e a Figura 5.37 ocorre devido à dependência

da energia consumida no refervedor da reti�cadora em relação à vazão de água que

entra no refervedor. Para corroborar este fato, tomou-se o caso base da Tabela 4.23

e a fração molar de CO2 no gás a ser tratado como sendo 0,2375. Assim, tomou-

se como valores especi�cados na coluna de destilação a razão de re�uxo e a vazão

molar de destilado, de modo que, gradativamente, reduziu-se a razão de re�uxo

para diminuir a quantidade de água que entra no refervedor, enquanto a vazão de

destilado era reduzida para assegurar que a corrente possuísse uma fração molar de

CO2 de no mínimo 98% em base molar. Este ajuste foi realizado sem que o processo

tivesse reciclo, e os valores de vazão de destilado, razão de re�uxo e fração molar de

CO2 no destilado podem ser conferidos na Tabela 5.4:

Tabela 5.4: Valores registrados de vazão de destilado, razão de re�uxo e fração molar
de CO2 no destilado.

Vazão de destilado [kgmol/h] Razão de re�uxo [-] Fração molar de CO2

no destilado [-]
1, 86.103 145 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, 80.103 120 0,98
1, 78.103 115 0,98
1, 77.103 110 0,98

Já a Figura 5.38 mostra a vazão de água que entra no refervedor em função da

razão de re�uxo:

Figura 5.38: Vazão de água que entra no refervedor em função da razão de re�uxo.
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Nota-se, na Figura 5.38, que a vazão de água que entra no refervedor dimunui

conforme se reduz a razão de re�uxo. Quanto à Figura 5.39, esta mostra a energia

consumida no processo em função da razão de re�uxo:

Figura 5.39: Energia consumida no processo em função da razão de re�uxo.

Observa-se, na Figura 5.39, que a energia consumida no refervedor também di-

minui conforme se diminui a razão de re�uxo. Logo, constata-se que a energia

consumida no refervedor da reti�cadora diminui conforme se reduz a vazão de água

que entra no refervedor, de acordo com o que foi mencionado anteriormente. Com

isto, é possível veri�car que uma redução na vazão de água que entra no refervedor

leva a uma redução na energia consumida no refervedor e, como consequência, a

uma redução na irreversibilidade da coluna de destilação.

5.4.12 Efeito do Diâmetro da Reti�cadora

A Figura 5.40 mostra a irreversibilidade da coluna de absorção em função do

diâmetro da coluna de destilação para as diversas concentrações de CO2 no gás que

entra na absorvedora:
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Figura 5.40: Irreversibilidade da coluna de absorção em função do diâmetro da
coluna de destilação, para as diferentes frações molares de CO2.

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

permanece praticamente inalterada conforme se aumenta o diâmetro da coluna de

destilação, para todas as frações molares de CO2. Percebe-se também que o menor

intervalo de variação do diâmetro da reti�cadora corresponde à fração molar de 0,05.

Quanto à coluna de destilação, a Figura 5.41 apresenta a irreversibilidade da

coluna em função do seu diâmetro para as diversas concentrações de CO2 no gás

que entra na absorvedora:

Figura 5.41: Irreversibilidade da coluna de destilação em função do seu diâmetro,
para as diferentes frações molares de CO2.

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

tilação diminui conforme se aumenta seu diâmetro, para todas as frações molares de
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CO2. Veri�ca-se também uma queda abrupta na irreversibilidade na coluna de des-

tilação a partir de um diâmetro equivalente a 6 metros para a fração molar de 0,15

e a partir de um diâmetro equivalente a 7,5 metros para a fração molar de 0,2375.

Isto se deve ao fato de que, para altas concentrações de CO2 na carga, quanto maior

o diâmetro da reti�cadora, maior o contato entre as fases líquida e vapor dentro da

coluna. O maior contato entre as fases, por sua vez, leva a uma melhor separação,

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 variação do diâmetro da reti�cadora corresponde à fração molar de 0,05.

5.4.13 Observações Gerais

A partir das análises exergéticas da presente seção, foi possível constatar que o

processo de absorção de CO2 é sensível a determinadas variáveis operacionais, sendo

que tal sensibilidade depende da concentração de CO2 no gás a ser tratado. Além

disso, notou-se um elevado impacto das variáveis relativas à coluna de absorção sobre

a coluna de destilação, cuja recíproca não é verdadeira, uma vez que as variáveis

relativas à reti�cadora não impactam de forma expressiva a absorvedora. Veri�cou-

se também que, no processo de absorção de CO2, podem haver variáveis que quando

têm seu valor aumentado reduzem a irreversibilidade da absorvedora mas aumentam

a da reti�cadora, a exemplo da pressão de operação da absorvedora.

Notou-se que, para algumas variáveis operacionais, o intervalo de variação da

variável apresentou discrepância entre os diferentes valores de concentração de CO2

no gás a ser tratado. Isto se deve ao fato de as análises exergéticas terem sido

realizadas utilizando reciclo no processo de absorção de CO2. Porém, dado que o

objetivo de tal análise foi simplesmente avaliar o impacto das variáveis operacionais

sobre a ine�ciência do processo, a diferença entre os intervalos de variação não

representa um problema. Também constatou-se que a irreversibilidade da coluna de

destilação está fortemente atrelada ao consumo de energia no refervedor da coluna,

o qual por sua vez é altamente dependente da vazão de água que entra no refervedor.

Por �m, foi possível a identi�cação das variáveis operacionais com maior in�uên-

cia na ine�ciência do processo de absorção de CO2, bem como os meios através dos

quais tais variáveis provocam tal ine�ciência. Assim, observou-se que a e�ciência

do processo pode ser melhorada através de um aumento na captura de CO2 ou por

meio da redução do consumo de energia no refervedor da coluna de destilação, sendo

que as variáveis com maior impacto na captura de CO2 são o número de pratos e

o diâmetro da coluna de absorção. Já as variáveis que mais impactam no consumo

de energia no refervedor são: vazão de solvente (ou concentração de MEA no sol-

vente), prato de carga da reti�cadora, número de pratos da reti�cadora e diâmetro
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da reti�cadora.

5.5 Avaliação da Captura de Gás Carbônico do Ar

Atmosférico

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

cimento:

Tabela 5.5: Resultados para o caso base da indústria do cimento.
Variável Valor

Vazão molar de CO2 no solvente que entra na coluna de 413,23
absorção [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no gás que entra na coluna de 1.876,25
absorção [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no gás que deixa a coluna de 30,36
absorção [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no solvente que deixa a coluna de 2.259,12
absorção [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 na carga da coluna de 2.259,12
destilação [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no gás que deixa a coluna de 1.830,42
destilação [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no solvente que deixa a coluna de 428,70
destilação [kgmol/h]

Energia consumida na bomba após a coluna de 54,14
absorção [kW]

Energia retirada no condensador [kW] 3, 10.106

Energia consumida no refervedor [kW] 3, 19.106

Energia consumida na bomba após a coluna de 7,03
destilação [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.
Variável Valor

Vazão molar de CO2 no solvente que entra na coluna de 0
absorção [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no gás que entra na coluna de 3,16
absorção [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no gás que deixa a coluna de 0,12
absorção [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no solvente que deixa a coluna de 3,04
absorção [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 na carga da coluna de 3,04
destilação [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no gás que deixa a coluna de 3,02
destilação [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no solvente que deixa a coluna de 1, 38.10−2

destilação [kgmol/h]
Energia consumida na bomba após a coluna de 52,86

absorção [kW]
Energia retirada no condensador [kW] 1, 38.108

Energia consumida no refervedor [kW] 1, 39.108

Energia consumida na bomba após a coluna de 5,26
destilação [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 úmido:

Tabela 5.7: Resultados para o caso base do ar atmosférico úmido.
Variável Valor

Vazão molar de CO2 no solvente que entra na coluna de 0
absorção [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no gás que entra na coluna de 3,10
absorção [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no gás que deixa a coluna de 0,12
absorção [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no solvente que deixa a coluna de 2,98
absorção [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 na carga da coluna de 2,98
destilação [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no gás que deixa a coluna de 2,98
destilação [kgmol/h]

Vazão molar de CO2 no solvente que deixa a coluna de 8, 57.10−3

destilação [kgmol/h]
Energia consumida na bomba após a coluna de 52,96

absorção [kW]
Energia retirada no condensador [kW] 1, 38.108

Energia consumida no refervedor [kW] 1, 39.108

Energia consumida na bomba após a coluna de 5,27
destilação [kW]

Energia retirada no resfriador [kW] 22.184,78

Assim, a Tabela 5.8 reúne as métricas calculadas para cada caso base em questão:

Tabela 5.8: Métricas calculadas para cada caso base.
Métrica Indústria do Ar atmosférico Ar atmosférico

cimento seco úmido
E�ciência de captura de 0,98 0,96 0,96

CO2 [-]
Fração molar de CO2 no gás 1, 14.10−2 2, 63.10−5 2, 55.10−5

tratado [-]
Consumo de energia no 6, 27.106 1, 65.1011 1, 68.1011

processo [kJ/kgmol de
CO2 capturado]

É possível constatar, pela Tabela 5.8, que para todos os casos a e�ciência de

captura de CO2 foi superior a 0,95, não havendo uma diferença signi�cativa de

tais métricas entre os casos. Em relação à fração molar de CO2 no gás tratado, o

caso base da indústria do cimento apresentou o maior valor. Isto se deve à maior

concentração de CO2 no gás que entra na coluna de absorção para tal caso. Por �m,

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. Veri�ca-se que o valor desta métrica para a captura

de CO2 do ar atmosférico é signi�cativamente superior ao da captura na indústria

de cimento, sendo o valor para o ar seco 26.315,79 vezes superior, enquanto que,

para o ar úmido, tal valor é 26.794,26 vezes superior. Estes resultados preliminares

indicam que, apesar de ser possível a captura de CO2 do ar atmosférico por meio

do processo de absorção, tal processo é bastante dispendioso em termos energéticos,

sendo mais vantajosa a captura em fontes mais concentradas em CO2.

5.5.1 Ajuste das Variáveis 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 condições das Tabelas 4.24, 4.25 e 4.26,

e ajustou-se as variáveis operacionais sem reciclo, conforme pode ser observado na

Figura 5.42:

Figura 5.42: Fluxograma montado no simulador Aspen HYSYS para o ajuste das
variáveis operacionais para o ar seco.

Assim, somente após todos os ajustes das variáveis operacionais implementou-se

o reciclo no processo.
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Primeiramente, ajustou-se a vazão de solvente de modo que se pudesse haver

uma captura completa de CO2 na absorvedora utilizando a menor vazão de solvente

possível e com uma quantidade de pratos na absorvedora equivalente a 50. A busca

pela menor vazão de solvente se justi�ca porque, quanto menor a vazão de solvente,

menor é a quantidade de energia necessária para regenerar o solvente na coluna de

destilação. Tal vazão foi de 25.000 kgmol/h, como pode ser observado na Figura

5.43:

Figura 5.43: Vazão de CO2 nas correntes da absorvedora em função do seu número
de pratos para o ar seco.

Na Figura 5.43, para a qual foi utilizada a vazão de solvente de 25.000 kgmol/h,

observa-se que, conforme se aumenta o número de pratos da coluna de absorção, a

vazão de CO2 no gás que sai da coluna (gás tratado) diminui, tendendo a zero para

um número de pratos equivalente a 50, o que indica uma captura de CO2 próxima

à captura completa. Com isto, �xou-se a vazão de solvente em 25.000 kgmol/h e o

número de pratos da absorvedora em 50.

Após o ajuste da vazão de solvente e do número de pratos da coluna de absorção,

ajustou-se as variáveis da coluna de destilação, sendo o prato de carga e o número de

pratos as primeiras variáveis a serem ajustadas. O ajuste das variáveis em questão se

justi�ca pelo seu impacto no consumo de energia no refervedor conforme o exposto

na Seção 5.4. Deste modo, em relação 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 residência da carga dentro da coluna de destilação, resultando em um menor

consumo de energia no refervedor para promover uma separação adequada. Quanto

ao número de pratos da coluna de destilação, escolheu-se 20 pratos na coluna, pois,

quanto maior o número de pratos, maior o contato entre as fases líquida e vapor

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

Depois do ajuste do prato de carga e do número de pratos da reti�cadora,

ajustou-se a vazão de destilado e a razão de re�uxo. Inicialmente, a vazão de des-

tilado foi ajustada de modo a ser a maior possível e, com isto, retirar a maior

quantidade possível de CO2 no topo da coluna, mas sem resultar em problemas de

cruzamento de temperatura no trocador de calor interno. Em seguida, a razão de

re�uxo foi ajustada de modo a ser a menor possível, mas assegurando uma e�ciên-

cia de captura de CO2 de no mínimo 99%. Assim, a Tabela 5.9 mostra os valores

registrados de vazão de destilado, razão de re�uxo e vazão de CO2 no destilado:

Tabela 5.9: Valores registrados de vazão de destilado, razão de re�uxo e vazão de
CO2 no destilado para o ar seco.

Vazão de destilado [kgmol/h] Razão de re�uxo [-] Vazão de CO2 no
destilado [kgmol/h]

7.103 500 3,16
7.103 450 3,16
7.103 400 3,16
7.103 350 3,16
7.103 300 3,16
7.103 250 3,16
7.103 200 3,16
7.103 150 3,16
7.103 100 3,15
7.103 50 3,09

Já a Figura 5.44 mostra a vazão de água que entra no refervedor em função da

razão de re�uxo, enquanto a Figura 5.45 mostra a energia consumida no processo

em função da razão de re�uxo:
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Figura 5.44: Vazão de água que entra no refervedor em função da razão de re�uxo
para o ar seco.

Figura 5.45: Energia consumida no processo em função da razão de re�uxo para o
ar seco.

Percebe-se, nas Figuras 5.44 e 5.45, que, ao se manter �xa a vazão de destilado,

diminuindo-se a razão de re�uxo, foi possível reduzir a quantidade de água que entra

no refervedor e, consequentemente, a energia consumida no refervedor. Isto está de

acordo com o que foi pontuado na Seção 5.4.11. Assim, �xou-se a vazão de destilado

como sendo igual a 7.000 kgmol/h, e a razão de re�uxo como sendo equivalente a

100, uma vez que, abaixo de tal valor da razão de re�uxo, a e�ciência de captura de

CO2 torna-se inferior a 99%, e então implementou-se o reciclo no processo.

Após o ajuste das variáveis operacionais e implementação do reciclo, registrou-se

os valores das métricas para as novas condições do processo. Deste modo, a Tabela
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5.10 mostra tais valores, bem como outras informações:

Tabela 5.10: Resultados relativos às novas condições do processo de absorção para
a captura de CO2 do ar seco.

Variável Valor
Vazão de CO2 no solvente que entra na absorvedora [kgmol/h] 0
Vazão de CO2 no gás que entra na absorvedora [kgmol/h] 3,16
Vazão de CO2 no gás que deixa a absorvedora [kgmol/h] 9, 34.10−4

Vazão de CO2 no solvente que deixa a absorvedora [kgmol/h] 3,16
Vazão de CO2 no solvente que entra na coluna de 3,16

destilação [kgmol/h]
Vazão de CO2 no gás que deixa a coluna de 3,14

destilação [kgmol/h]
Vazão de CO2 no solvente que deixa a coluna de 1, 98.10−2

destilação [kgmol/h]
Energia consumida na primeira bomba [kW] 16,50

Energia retirada no condensador [kW] 7, 75.106

Energia consumida no refervedor [kW] 7, 85.106

Energia consumida na segunda bomba [kW] 1,71
Energia retirada no resfriador [kW] 2.733,45
E�ciência de captura de CO2 [-] 0,99

Fração molar de CO2 no gás tratado [-] 2, 62.10−6

Consumo de energia no processo [kJ/kgmol de CO2 capturado] 9, 00.109

Veri�ca-se, na Tabela 5.10, que após o ajuste das variáveis operacionais do pro-

cesso de absorção para o ar seco, o consumo de energia no processo foi 1.435,41 vezes

superior ao da indústria do cimento. Apesar da melhoria da métrica em relação ao

caso sem ajustes, a captura de CO2 do ar seco por meio do processo de absorção

ainda mostra-se dispendiosa em termos de energia, sendo preferível a captura em

fontes mais concentradas em CO2, como é o caso das indústrias.

5.5.2 Ajuste das Variáveis Operacionais para o Ar Úmido

Como uma tentativa de reduzir o consumo de energia no processo para o caso

base do ar úmido, tomou-se novamente as condições das Tabelas 4.24, 4.25 e 4.26,

e ajustou-se as variáveis 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
variáveis operacionais para o ar úmido.

Assim, somente após todos os ajustes das variáveis operacionais implementou-se

o reciclo no processo.

Primeiramente, ajustou-se a vazão de solvente de modo a haver uma captura

total de CO2 na absorvedora utilizando a menor vazão de solvente possível e com

uma quantidade de pratos na absorvedora equivalente a 50. A busca pela menor

vazão de solvente se justi�ca porque, quanto menor a vazão de solvente, menor é a

quantidade de energia necessária para regenerar o solvente na coluna de destilação.

A vazão em questão foi igual a 25.000 kgmol/h, como pode ser visto na Figura 5.47:
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Figura 5.47: Vazão de CO2 nas correntes da absorvedora em função do seu número
de pratos para o ar úmido.

Na Figura 5.47, para a qual foi utilizada a vazão de solvente de 25.000 kgmol/h,

observa-se que, conforme se aumenta o número de pratos da coluna de absorção, a

vazão de CO2 no gás que sai da coluna (gás tratado) diminui, tendendo a zero para

um número de pratos equivalente a 50, o que indica uma captura de CO2 próxima

à captura completa. Com isto, �xou-se a vazão de solvente em 25.000 kgmol/h e o

número de pratos da absorvedora em 50.

Depois do ajuste da vazão de solvente e do número de pratos da coluna de ab-

sorção, foi realizado o ajuste das variáveis da coluna de destilação, sendo o prato

de carga e o número de pratos as primeiras variáveis a serem ajustadas. O ajuste

das variáveis em questão se justi�ca devido ao seu impacto no consumo de energia

no refervedor conforme o exposto na Seção 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 residência da carga dentro da coluna de des-

tilação, resultando em um menor consumo de energia no refervedor para promover

uma separação adequada. No que diz respeito ao número de pratos da coluna de

destilação, escolheu-se 20 pratos na coluna, pois, quanto maior o número de pratos,

maior o contato entre as fases líquida e vapor dentro da coluna, resultando em um

menor consumo de energia no refervedor para promover uma separação adequada.

Após o ajuste do prato de carga e do número de pratos da reti�cadora, ajustou-

se a vazão de destilado e a razão de re�uxo. Inicialmente, a vazão de destilado

foi ajustada de modo a ser a maior possível e, consequentemente, retirar a maior

quantidade possível de CO2 no topo da coluna, mas sem resultar em problemas de

cruzamento de temperatura no trocador de calor interno. Posteriormente, a razão de

re�uxo foi ajustada de modo a ser a menor possível, mas assegurando uma e�ciência
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de captura de CO2 de no mínimo 99%. Desta forma, a Tabela 5.11 mostra os valores

registrados de vazão de destilado, razão de re�uxo e vazão de CO2 no destilado:

Tabela 5.11: Valores registrados de vazão de destilado, razão de re�uxo e vazão de
CO2 no destilado para o ar úmido.

Vazão de destilado [kgmol/h] Razão de re�uxo [-] Vazão de CO2 no
destilado [kgmol/h]

7.103 500 3,10
7.103 450 3,10
7.103 400 3,10
7.103 350 3,10
7.103 300 3,10
7.103 250 3,10
7.103 200 3,10
7.103 150 3,10
7.103 100 3,10
7.103 50 3,05

Já a Figura 5.48 mostra a vazão de água que entra no refervedor em função da

razão de re�uxo, enquanto a Figura 5.49 mostra a energia consumida no processo

em função da razão de re�uxo:

Figura 5.48: Vazão de água que entra no refervedor em função da razão de re�uxo
para o ar úmido.
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Figura 5.49: Energia consumida no processo em função da razão de re�uxo para o
ar úmido.

Veri�ca-se, nas Figuras 5.48 e 5.49 que, ao se manter �xa a vazão de destilado,

diminuindo-se a razão de re�uxo, foi possível reduzir a quantidade de água que entra

no refervedor e, consequentemente, a energia consumida no refervedor. Isto está de

acordo com o que foi pontuado na Seção 5.4.11. Assim, �xou-se a vazão de destilado

como sendo igual a 7.000 kgmol/h, e a razão de re�uxo como sendo equivalente a

100, uma vez que, abaixo de tal valor da razão de re�uxo, a e�ciência de captura de

CO2 torna-se inferior a 99%, e então implementou-se o reciclo no processo.

Após o ajuste das variáveis operacionais e implementação do reciclo, registrou-se

os valores das métricas para as novas condições do processo. Deste modo, a Tabela

5.12 mostra tais valores, bem como outras informações:
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Tabela 5.12: Resultados relativos às novas condições do processo de absorção para
a captura de CO2 do ar úmido.

Variável Valor
Vazão de CO2 no solvente que entra na absorvedora [kgmol/h] 0
Vazão de CO2 no gás que entra na absorvedora [kgmol/h] 3,10
Vazão de CO2 no gás que deixa a absorvedora [kgmol/h] 9, 18.10−4

Vazão de CO2 no solvente que deixa a absorvedora [kgmol/h] 3,10
Vazão de CO2 no solvente que entra na coluna de 3,10

destilação [kgmol/h]
Vazão de CO2 no gás que deixa a coluna de 3,08

destilação [kgmol/h]
Vazão de CO2 no solvente que deixa a coluna de 1, 96.10−2

destilação [kgmol/h]
Energia consumida na primeira bomba [kW] 16,61

Energia retirada no condensador [kW] 7, 75.106

Energia consumida no refervedor [kW] 7, 85.106

Energia consumida na segunda bomba [kW] 1,72
Energia retirada no resfriador [kW] 4.513,96
E�ciência de captura de CO2 [-] 0,99

Fração molar de CO2 no gás tratado [-] 2, 45.10−6

Consumo de energia no processo [kJ/kgmol de CO2 capturado] 9, 16.109

Observa-se, na Tabela 5.12, que após o ajuste das variávies operacionais do

processo de absorção para o ar úmido, o consumo de energia no processo foi 1.460,92

vezes superior ao da indústria do cimento. Apesar da melhoria da métrica em relação

ao caso sem ajustes, a captura de CO2 do ar úmido por meio do processo de absorção

ainda mostra-se dispendiosa em termos de energia, sendo preferível a captura em

fontes mais concentradas em CO2, como é o caso das indústrias.

5.6 Estudo de Caso para a Indústria do Cimento

Na realização do estudo de caso relativo à indústria do cimento, primeiramente

ajustou-se a vazão de solvente de modo que se pudesse haver uma captura completa

de CO2 na absorvedora utilizando a menor vazão de solvente possível e com uma

quantidade de pratos na absorvedora equivalente a 50. A busca pela menor vazão de

solvente se justi�ca porque, quanto menor a vazão de solvente, menor é a quantidade

de energia necessária para regenerar o solvente na coluna de destilação. Tal vazão

foi de 35.000 kgmol/h, como pode ser visto na Figura 5.50:
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Figura 5.50: Vazão de CO2 nas correntes da absorvedora em função do seu número
de pratos para a indústria do cimento.

Na Figura 5.50, para a qual foi utilizada a vazão de solvente de 35.000 kgmol/h,

observa-se que, conforme se aumenta o número de pratos da coluna de absorção, a

vazão de CO2 no gás que sai da coluna (gás tratado) diminui, tendendo a zero para

um número de pratos equivalente a 50, o que indica uma captura de CO2 próxima

à captura completa. Com isto, �xou-se a vazão de solvente em 35.000 kgmol/h.

Vale destacar que, para a realização do estudo de caso relativo à indústria do

cimento, o prato de carga da coluna de destilação foi previamente �xado como sendo

o do topo, pois, quanto mais alto o prato de carga, maior o tempo de residência da

carga dentro da coluna, resultando em um menor consumo de energia no refervedor

para promover uma separação adequada. Já em relação ao número de pratos da

coluna de destilação, este foi previamente �xado como sendo 20, uma vez que, quanto

maior o número de pratos, maior o contato entre as fases líquida e vapor dentro da

coluna, resultando em um menor consumo de energia no refervedor para promover

uma separação adequada.

Após o ajuste da vazão de solvente, aumentou-se gradativamente o número de

pratos da coluna de absorção, dado o seu impacto na captura de CO2 conforme o

exposto na Seção 5.4.5. Além disso, tomou-se como valores especi�cados na coluna

de destilação os valores da vazão de destilado e da razão de re�uxo. Assim, para

cada valor do número de pratos da absorvedora, primeiramente ajustou-se a vazão

de destilado de modo que esta fosse a maior possível e, consequentemente, retirar

a maior quantidade possível de CO2 no topo da reti�cadora, mas sem resultar em

problemas de cruzamento de temperatura no trocador de calor interno. Em seguida,

para o mesmo número de pratos, ajustou-se a razão de re�uxo de modo a ser a menor

possível, mas assegurando que a vazão de CO2 saindo no fundo da reti�cadora
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fosse equivalente à vazão de CO2 no solvente que entra na absorvedora. Isto foi

feito com a �nalidade de garantir a igualdade de tais vazões em uma posterior

implementação do reciclo. Deste modo, para cada valor do número de pratos da

absorvedora, foi possível minimizar a quantidade de água que entra no refervedor da

reti�cadora e, como consequência, a quantidade de energia consumida no refervedor,

em conformidade com o que foi visto na Seção 5.4.11.

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

vedora, a vazão de destilado e a razão de re�uxo:

Tabela 5.13: Valores registrados para o número de pratos da absorvedora, a vazão
de destilado e a razão de re�uxo durante a realização do estudo de caso.

Número de pratos [-] Vazão de destilado [kgmol/h] Razão de re�uxo [-]
5 1, 50.104 0,20
10 1, 50.104 0,20
15 1, 50.104 0,20
20 1, 00.104 0,70
25 1, 00.104 0,70
30 1, 00.104 0,75
35 1, 00.104 0,75
40 1, 00.104 0,75
45 1, 00.104 0,75
50 1, 00.104 0,75

Com isto, foram gerados os grá�cos das Figuras 5.51 e 5.52:

Figura 5.51: Consumo de energia no processo em função da fração molar de CO2

no gás tratado.
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Figura 5.52: Irreversibilidade total do processo em função da fração molar de CO2

no gás tratado.

Nas Figuras 5.51 e 5.52, o aumento do número de pratos da absorvedora corres-

ponde à redução da fração molar de CO2 no gás tratado, ou seja, da direita para a

esquerda. Desta forma, percebe-se que o aumento do número de pratos da coluna

de absorção leva a uma redução tanto do consumo de energia no processo quanto

da irreversibilidade total do processo. Isto indica que uma melhoria na captura de

CO2 leva a uma diminuição 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 número de

pratos da absorvedora equivalente a 50 (fração molar de CO2 igual a 0,048%). Sendo

assim, �xou-se o número de pratos em 50 e, após, implementou-se o reciclo no

processo. Para estas condições, o consumo de energia foi de 452.220,06 kJ/kgmol de

CO2 capturado. Comparando-se este valor com do caso base da indústria do cimento

na Tabela 5.8 (6, 27.106 kJ/kgmol de CO2 capturado), percebe-se que o consumo

de energia para as condições em questão é 13,86 vezes menor do que o da tabela,

o que indica o quão expressiva pode ser a economia de energia caso o processo seja

ajustado para as condições adequadas.
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Capítulo 6

Conclusões

Foi possível validar tanto o cálculo da exergia quanto o consumo de energia do

processo de absorção de CO2 no simulador de processos Aspen HYSYS. No caso

do cálculo da exergia, a validação apresentou erros inferiores a 1%. Já no caso do

consumo de energia, a validação mostrou erros superiores a 1%, sendo signi�cativa-

mente maiores do que no caso do cálculo da exergia. Tal diferença se deve ao fato

de que, para o cálculo da exergia, as simulações envolveram somente correntes de

processo, enquanto que no caso do consumo de energia as simulações envolveram o

processo como um todo, havendo uma maior quantidade de condições operacionais

envolvidas e, deste modo, resultando em um erro relativo maior. Porém, visto que

os resultados apresentaram um erro relativo inferior a 10%, foi possível validar o

consumo de energia do processo nas simulações.

Constatou-se que a temperatura média termodinâmica e a e�ciência de Carnot do

vapor d'água praticamente mantiveram-se inalteradas na faixa de pressão adotada.

Assim, dada a baixa sensibilidade da temperatura média termodinâmica em relação

à pressão, foi possível adotar para a mesma um valor constante e equivalente a

447,6468 K para as condições adotadas, sendo este o valor da temperatura média

termodinâmica utilizado em todos os trocadores de calor que usam vapor d'água

de média pressão como utilidade no presente trabalho. Deste modo, foi possível

contornar o problema de não haver acesso às propriedades das correntes de utilidade

no simulador de processos Aspen HYSYS.

Os equipamentos que mais contribuem para a irreversibilidade do processo de

absorção de CO2 são a coluna de absorção e a coluna de destilação. Devido ao fato de

tais equipamentos representarem as maiores fontes de irreversibilidade no processo,

são adequados para serem utilizados na análise exergética, tendo sido usados nas

análises do presente trabalho.

A e�ciência racional e, sobretudo, a e�ciência exergética mostraram-se inade-

quadas para serem utilizadas na análise exergética do processo de absorção de CO2.

Isto se deve à elevada exergia química das correntes líquidas, principalmente no

116



que diz respeito à contribuição de reação. Assim, a irreversibilidade se mostrou o

indicador mais adequado, sendo que, nas análises exergéticas do presente trabalho

utilizou-se a irreversibilidade intensiva para averiguar se o aumento da captura de

CO2 compensa o aumento da irreversibilidade em um dado equipamento.

O processo de absorção de CO2 mostrou-se sensível a determinadas variáveis

operacionais, sendo a sensibilidade do processo a tais variáveis dependente da con-

centração de CO2 no gás a ser tratado. Notou-se também um elevado impacto das

variáveis operacionais relativas à absorvedora sobre a coluna de destilação, cuja re-

cíproca não é verdadeira, uma vez que as variáveis relativas à coluna de destilação

pouco in�uenciam a absorvedora. Além disso, veri�cou-se que no processo de absor-

ção de CO2 podem haver variáveis que, quando têm seu valor aumentado, reduzem

a irreversibilidade da absorvedora mas aumentam a da reti�cadora, a exemplo da

pressão de operação da absorvedora.

Um ponto de destaque foi que, diferentemente do que ocorre com a irreversibili-

dade extensiva, a irreversibilidade intensiva da coluna de absorção diminui conforme

se aumenta a concentração de CO2 no gás a ser tratado. Isto ocorre porque a vazão

de CO2 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 fenômeno não é observado na coluna de destilação

devido à sua elevada irreversibilidade extensiva.

A irreversibilidade da coluna de destilação está fortemente atrelada ao consumo

de energia no refervedor da coluna, o qual por sua vez é altamente dependente da

vazão de água que entra no refervedor. Com isto, uma redução na vazão de água

que entra no refervedor leva a uma redução na energia consumida no refervedor e,

como consequência, a uma redução na irreversibilidade da reti�cadora.

Por meio das análises exergéticas, foi possível identi�car as variáveis operacionais

com maior in�uência na ine�ciência do processo de absorção de CO2, assim como

os meios através dos quais tais variáveis causam esta ine�ciência. Deste modo,

veri�cou-se que a e�ciência do processo pode ser melhorada por dois meios: aumento

da captura de CO2 e redução do consumo de energia no refervedor. No tocante à

captura de CO2, as variáveis que desempenham maior in�uência são o número de

pratos e o diâmetro da coluna de absorção. Já as variáveis que mais impactam no

consumo de energia no refervedor são a vazão de solvente (ou concentração de MEA

no solvente), o prato de carga da reti�cadora, o número de pratos da reti�cadora e

o diâmetro da reti�cadora. Assim, foi possível selecionar as variáveis operacionais a

serem ajustadas nas seções seguintes.

Constatou-se que, apesar de possível, a aplicação do processo de absorção para a

captura de CO2 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 indústria do cimento, enquanto no caso do ar úmido foi

1.460,92 vezes superior. Assim sendo, a captura de CO2 por meio do processo de

absorção mostra-se mais vantajosa em fontes mais concentradas do gás, como é o

caso das indústrias.

Após a realização do estudo de caso relativo à indústria do cimento, percebeu-se

que o aumento do número de pratos da coluna de absorção levou não somente a uma

redução na fração molar de CO2 no gás tratado, como também a uma diminuição

do consumo de energia e da irreversibilidade total do processo de absorção de CO2.

Isto indica que uma melhoria na captura de CO2 leva a uma redução no consumo

de energia e na irreversibilidade total do processo.

Por �m, o menor consumo de energia encontrado após a realização do estudo de

caso relativo à indústria do cimento foi de 452.220,06 kJ/kgmol de CO2 capturado.

Desta forma, comparou-se este valor com o valor obtido antes dos ajustes das variá-

veis operacionais (6, 27.106 kJ/kgmol de CO2 capturado). Tal comparação permitiu

constatar que o consumo de energia após os ajustes foi 13,86 vezes menor do que o

registrado antes dos ajustes, o que indica o quão signi�cativa pode ser a economia

de energia caso o processo seja ajustado para as condições adequadas.
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Capítulo 7

Sugestões para Trabalhos Futuros

� Aplicar a análise exergética ao processo de absorção de CO2 utilizando outras

variáveis operacionais;

� Aplicar a análise exergética a outras con�gurações do processo de absorção de

CO2 além da con�guração clássica;

� Aplicar a análise exergética à compressão, transporte e armazenamento de

CO2;

� Utilizar outras ferramentas na análise exergética do processo de absorção de

CO2, como outros simuladores de processos e linguagens de programação;

� Utilizar, na análise exergética do processo de absorção de CO2, colunas com

diferentes recheios;

� Incluir outros indicadores de e�ciência na análise exergética do processo de

absorção de CO2;

� Buscar outras equações de e�ciência exergética para a coluna de absorção além

da e�ciência exergética simples;

� Aplicar a análise exergética ao processo de absorção de CO2 utilizando outros

solventes além do MEA;

� Aplicar a análise exergética a outros processos além do processo de absorção

de CO2;

� Aplicar a análise exergética ao processo de absorção de CO2 utilizando inteli-

gência arti�cial.
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Apêndice A

Código da Variável do Usuário

Temperatura Ambiente

Figura A.1: Código relativo à variável do usuário temperatura ambiente.
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Apêndice B

Código da Variável do Usuário

Pressão Ambiente

Figura B.1: Código relativo à variável do usuário pressão ambiente.
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Apêndice C

Código da Variável do Usuário

Pressão Parcial de

Xenônio/Oxigênio/Neônio/ Nitrogê-

nio/Criptônio/Hélio/Água/Óxido de

Deutério/Dióxido de

Carbono/Argônio no Estado Morto

de Referência
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Figura C.1: Código relativo à variável do usuário pressão parcial de xenô-
nio/oxigênio/neônio/nitrogênio/criptônio/hélio/água/óxido de deutério/dióxido de
carbono/argônio no estado morto de referência.
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Apêndice D

Código da Variável do Usuário

Exergia Física em Unidade de

Potência
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Figura D.1: Código relativo à variável do usuário exergia física em unidade de
potência - parte a.
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Figura D.2: Código relativo à variável do usuário exergia física em unidade de
potência - parte b.
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Apêndice E

Código da Variável do Usuário

Exergia Química em Unidade de

Potência

132



Figura E.1: Código relativo à variável do usuário exergia química em unidade de
potência - parte a.
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Figura E.2: Código relativo à variável do usuário exergia química em unidade de
potência - parte b.
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Figura E.3: Código relativo à variável do usuário exergia química em unidade de
potência - parte c.
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Figura E.4: Código relativo à variável do usuário exergia química em unidade de
potência - parte d.
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Figura E.5: Código relativo à variável do usuário exergia química em unidade de
potência - parte e.
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Figura E.6: Código relativo à variável do usuário exergia química em unidade de
potência - parte f.
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Figura E.7: Código relativo à variável do usuário exergia química em unidade de
potência - parte g.
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Figura E.8: Código relativo à variável do usuário exergia química em unidade de
potência - parte h.
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Figura E.9: Código relativo à variável do usuário exergia química em unidade de
potência - parte i.
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Figura E.10: Código relativo à variável do usuário exergia química em unidade de
potência - parte j.
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Apêndice F

Código da Variável do Usuário

Exergia em Unidade de Potência

Figura F.1: Código relativo à variável do usuário exergia em unidade de potência.
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Apêndice G

Código da Variável do Usuário

Temperatura Média Termodinâmica
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Figura G.1: Código relativo à variável do usuário temperatura média termodinâ-
mica. Tal variável também identi�ca o tipo de corrente de energia em questão,
calcula e atribui o valor da exergia contida na corrente de energia, sendo utilizada
em trocadores de calor - parte a.
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Figura G.2: Código relativo à variável do usuário temperatura média termodinâ-
mica. Tal variável também identi�ca o tipo de corrente de energia em questão,
calcula e atribui o valor da exergia contida na corrente de energia, sendo utilizada
em trocadores de calor - parte b.
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Apêndice H

Código da Variável do Usuário

Exergia de uma Corrente de Energia

147



Figura H.1: Código relativo à variável do usuário cálculo da exergia em correntes de
energia. Tal variável também identi�ca o tipo de corrente de energia em questão,
calcula e atribui o valor da exergia contida na corrente de energia, sendo utilizada
em máquinas de �uxo - parte a.
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Figura H.2: Código relativo à variável do usuário cálculo da exergia em correntes de
energia. Tal variável também identi�ca o tipo de corrente de energia em questão,
calcula e atribui o valor da exergia contida na corrente de energia, sendo utilizada
em máquinas de �uxo - parte b.

149


