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Resumo

Uma proporgdo significativa da geragdo de energia provém de processos de
combustdo de carvao e, portanto, representa uma das maiores fontes pontuais
de emissdes de CO2 em todo o mundo. Uma das melhores opg¢des para utilizar
a infraestrutura existente é adicionando um processo de separagdo ao gas de
combustdo, uma pratica conhecida como captura pés-combustdo (Post-
Combustion Capture - PCC). Este trabalho efetuou uma anélise de plantas de
captura de CO2 de pés-combustdo por meio da modelagem e da simulacao,
realizando o dimensionamento dos principais equipamentos das unidades e
avaliando a economia do processo. Os resultados foram obtidos através do
software Aspen Plus® realizando simulagdes de trés configuragdes de uma
PCC ja existente, obtendo o dimensionamento dos equipamentos principais
para os trés casos, assim como uma avaliacdo econdmica de cada uma das
plantas também foi obtida. Foi possivel observar que a coluna stripper é
responsével por aproximadamente 30-50% do custo total de equipamentos e a
carga térmica responsével por aproximadamente 40% dos custos gerados pela
planta. Por fim, o desempenho das porcentagens de composicao presentes na
saida do condensador foi préximo para os trés casos, sendo, assim, necessario
uma obten¢do de melhores estimativas para apurar-se os custos categoricos
envolvidos nesse dimensionamento.

Palavras-chave: Captura de Carbono. Absor¢ao Quimica. P6s-Combustdo.
Modelagem e Simulacao. Aspen Plus®..

Abstract:

A significant proportion of power generation comes from coal combustion
processes and therefore represents one of the largest point sources of CO2
emissions worldwide. One of the best options for utilizing existing
infrastructure is by adding a separation process to the flue gas, a practice
known as Post-Combustion Capture (PCC). This work performed an analysis
of post-combustion CO2 capture plants through modeling and simulation,
performing the sizing of the main equipment of the units and evaluating the
economics of the process. The results were obtained through the Aspen Plus®
software, performing simulations of three configurations of an existing PCC,
obtaining the dimensioning of the main equipments for the three cases, as well
as an economic evaluation of each plant was also obtained. It was possible to
observe that the stripper column is responsible for approximately 30-50% of the
total equipment cost and the thermal load is responsible for approximately 40%
of the costs generated by the plant. Finally, the performance of the composition
percentages present at the condenser outlet was close for the three cases, thus
being necessary to obtain better estimates to determine the categorical costs
involved in this sizing.

Keywords: Carbon Capture. Chemical

Modeling and Simulation. Aspen Plus®.

Absorption. Post-Combustion.
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1. INTRODUCAO

O actumulo de gases de efeito estufa, principalmente
o CO2, esta causando um aquecimento desenfreado muitas
partes do mundo, fazendo-se entdo ser necessario controlar ou
até mesmo zerar as emissdes de CO2. O consenso da opinido
cientifica estd cada vez mais preocupado com o constante
acamulo mundial de niveis de CO2 na atmosfera, e algumas
importantes iniciativas politicas refletem isso. O acimulo de
CO2 estd ocorrendo a medida que os combustiveis fésseis a
base de carbono do mundo estio sendo queimados e
rapidamente convertidos em CO2 atmosférico, por exemplo,
em veiculos automotores, fornos domésticos e industriais e
geracdo de energia elétrica. O desmatamento progressivo das
florestas do mundo também contribui para o efeito estufa,
reduzindo a remocdo de CO2 atmosférico pela fotossintese.
Esses fatos estdo alinhados com as evidéncias de que a Terra
estd aquecendo.

A tecnologia de captura e armazenamento de carbono
(CCS) é considerada a tecnologia mais eficaz para reduzir as
emissdes de gases de efeito estufa no futuro. Por outro lado, a
aplica¢do da tecnologia CCS ¢é limitada pelo alto consumo de
energia e alto custo do processo de captura.

Todas essas plantas de captura de CO2 com processos
baseados em absorgdo quimica usam um solvente & base de
monoetanolamina (MEA). MEA é um produto quimico
organico pertencente a familia de compostos conhecidos como
aminas (Rubin et al, 2014). O seu uso estd relacionado
principalmente ao fato de ser utilizado como solucao aquosa,
descartando a necessidade de uso de solvente puro, e também
por apresentar uma alta taxa de captura, relatada em estudos
prévios. E necessario levar em consideracio algumas
desvantagens do seu uso, como o alto poder corrosivo e a
necessidade energética elevada para sua recuperacdo, que
acontece no stripper.

2. OBJETIVOS DO TRABALHO

2.1. Objetivo geral

Efetuar a andlise de plantas de captura de CO2 de p6s-
combustdo (PCC) por meio da modelagem e da simulagao,
realizando o dimensionamento dos principais equipamentos
das unidades e avaliando a economia do processo.

2.2 Objetivos especificos

1. Efetuar a modelagem e simulagédo de uma PCC de dimensao
industrial, caso base (objeto de estudo);

2. Propor diferentes configuracdes (sinteses),
melhorias para o processo, comparando-as com a planta objeto
de estudo;

3. Realizar o projeto base para as configuracdes de PCC
propostas, que incluem: niimero de estégios teéricos e andlise
das principais varidveis do processo (taxa de captura de
carbono, vazdo de solvente recuperado (lean solvent),
temperatura do refervedor da torre de desabsorgdo,

trazendo
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temperatura do trocador de calor de integracdo energética e
composicao do CO; do condensador do stripper);

4. Propor uma metodologia para realizar o dimensionamento
dos principais equipamentos das plantas (coluna de absor¢ao
e de stripper);

5. Efetuar a analise econdmica para os casos propostos;

6. Comparar o desempenho as diferentes configuracdes
simuladas.

3. METODOLOGIA

3.1. Descri¢do do processo

Um processo industrial de captura de CO, mostrado
na Fig. 1 foi simulado. Foi utilizada uma solugdo de 30wt% de
MEA como solvente. Os parametros usados correspondem a
uma planta encontrada em Nittaya et al. (2014), usada como
base para a modelagem dos resultados (ver Tab. 1). Segundo
Lin etal. (2011), a pressao da stripping é projetada ligeiramente
acima da pressdo atmosférica para reduzir a necessidade de
energia e evitar a degradacdo da amina.

Figura 1: Fluxograma do processo de captura de CO; com
monoetanolamina

[T —
(s

Fonte: O Autor, 2022.

Tabela 1: Interno das colunas.
Descricao Absorvedor Stripping
Pressao de operagio [kPa] 101,3 159,5
Ntmero de estagios 20 20
Queda de pressao da coluna 28 33

[kPa]

Fonte: O Autor, 2022.

A simulagdo de processos é uma ferramenta muito
utilizada hoje em dia por engenheiros na inddstria quimica
tanto para estudar operacdes de cada drea, como até mesmo
para estudar uma planta inteira. Simula¢des de processos sao
utilizadas tanto para simulacdo de estado estaciondrio como
para o dindmico (Bezzo et al., 2004).

A escolha do simulador foi realizada com base em
diversos estudos existentes, mas também levando em
consideragdo as caracteristicas do sistema em questdo, pois a
mistura de estudo é caracterizada por ser uma solugdo
eletrolitica, ou seja, ela dissocia-se parcialmente onde os ions
coexistem em equilibrio.
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As simulagdes em estado estacionario do processo foram
obtidas wusando o Aspen Plus® As propriedades
termodinadmicas e de fendmenos de transporte essenciais que
descrevem o sistema CO>-MEA-H,O foram ajustadas usando
o electrolyte-NRTL model (Chen et al. 1982).

Um estudo preliminar sobre a determinacdo do ntimero
minimo de estagios necessarios para alcancar o equilibrio
revelou que vinte estagios tanto para o absorvedor quanto
para simular a stripping eram bastante adequados. Aumentar
o numero de estadgios ndo resultou em uma descricdo mais
apurada do processo de absorcao ou regeneragdo do solvente.

Abu-Zahra et al. (2007) evidencia que a absorcao reativa
do sistema CO,-MEA-H;O é complexa devido a multiplas
reacdes cinéticas e de equilibrio reversiveis. Para descrever o
fenémeno de absorc¢do, as seguintes reacdes de equilibrio
foram incluidas no modelo.

2H,0 & H30% + OH™ (R1)
2H,0 + CO, & H;0% + HCO3 (R2)
H,0 + HCO3 < H;0% + C0%~ (R3)
H,0 + MEAH" < H;0* + MEA (R4)
MEACOO™ + H,0 & MEA + HCO3 (R5)

A circulacdo do solvente MEA regenerado entre a
stripping e o absorvedor constitui a corrente de reciclo,
rigorosamente mantida a uma temperatura de 40°C. O
aumento da temperatura nao favorece o processo, por isso foi
utilizado nas simula¢des um controle de temperatura do fluxo
de lean solvent, para evitar a vaporizacdo e degradacdo da
MEA.

Para o calculo do diametro foi utilizado o método do
flood point e para o célculo da altura foi utilizado o da
transferéncia de massa. Para o dimensionamento de colunas
de recheio, o projeto preliminar apresentado encontra-se na
Figura 2.

Figura 2. Projeto preliminar do dimensionamento de torres de
recheio.

ESCOLHA DO
RECHEIO

I

DETERMINAGAO
DO DIAMETRO

DETERMINAGAO DO
COEFICIENTE DE
TRANSFERENCIA DE MASSA

AVALIAGAO DA
QUEDA DE PRESSAO

I

DIMENSIONAMENTO
DOS INTERNOS ASSOCIADOS|

Fonte: O Autor, 2022.

Valores hipotéticos para os didmetros das torres de
absorcao e stripping sdo necessarios para o design do processo
no Aspen Plus® como dados de entrada. Os didmetros das
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colunas podem ser estimados pelo flood point e por uma queda
de pressdo recomendada. Assim, foram feitas aproximagdes
para os célculos dos didmetros apoiadas em ambas
metodologias.

Figura 3. Queda de pressdo generalizada.
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Fonte: Towler & Simnot, 2008.

Neste estudo, assim como no trabalho de Luo &
Wang (2017), uma figura (Fig. 3) de correlagdo de queda de
pressao generalizada (GPDC) foi usada para estimar o ponto
maximo de operacao das colunas. A abscissa e a ordenada sao
apresentadas nas Eq. 1 e Eq. 2, respectivamente.

L |py
FLV_E oL @
0,1

13,1G2F, (KL
P(pL)

pv(pL — Pv)

K, = @

Da Eq. 2, a taxa de fluxo massico de vapor por
unidade de érea transversal (G) pode ser calculada; em
seguida, a é4rea da segdo transversal pode ser obtida
considerando a vazdo do gas de combustao. Nesta equagao, Ky
é um parametro de carga obtido da Fig. 3, de acordo com o
valor de FLV e a queda de pressao especificada; FP é um fator
de empacotamento.

Uma torre recheada com determinado recheio é
irrigada por uma velocidade superficial da fase liquida, possui
um limite superior para a vazdo do gas. A velocidade do gés
correspondente a este limite é chamada velocidade de
inundagdo. Esta velocidade pode ser encontrada pela
observagdo da perda de carga apresentada pelo recheio em
funcao da velocidade do gas, e pela observacao da retencao de
liquido na coluna de recheio (Caldas et al. 2007).
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Uma torre recheada com determinado recheio é
irrigada por uma velocidade superficial da fase liquida, possui
um limite superior para a vazdo do géas. A velocidade do gés
correspondente a este limite é chamada velocidade de
inundagdo. Esta velocidade pode ser encontrada pela
observacdo da perda de carga apresentada pelo recheio em
funcdo da velocidade do gas, e pela observacao da retencao de
liquido na coluna de recheio (Caldas et al. 2007).

Em algumas situagbes, podemos utilizar o fator de
velocidade do vapor, que tem seus valores tabelados, podendo
ser encontrados em literaturas disponiveis com em GPSA
(1987). Para o presente trabalho utilizaremos a Eq. 3 para tal
representacao, onde ela sera associada ao grafico da Figura 3:

P\
v=_C_C < ) 3
“\pL — Pg ©
s~ 005 4
05 (K @)
FS '(5)
Vo = V. (40~80)% (5)
Usualmente, para projetos de absorvedores e

retificadores, adota-se, em funcdo das caracteristicas do
sistema, uma vazao de gas entre 40 e 80% da vazdo da
inundacdo. As usualmente
apresentardao queda de pressdo entre 200 e 400 Pa/m de

torres assim projetadas

recheio, operando préximo ao limite inferior da regido de
retengdo dinamica do liquido (Caldas et al., 2007).

G

Vo- pg

(©)

ArcoL =

D= (%) At coL @)

E notivel que a coluna deve atender a
operacionalidade de entrada do liquido na sua base e saida do
vapor em seu topo, assim como a alimentagdo deve ser feita
buscando a metade do seu nivel, e muitas vezes, a depender
de qual nivel de liquido queremos, é necessaria uma valvula
de controle na saida da corrente liquida.

Como se pode concluir da metodologia apresentada é
necessario conhecer a velocidade massica do gas para calcular
o diametro da coluna. E de salientar que a queda de pressao
aumenta com esta velocidade, para um caudal de liquido
constante e aumenta com o caudal de liquido para uma
velocidade méssica do gas constante. O ponto de inundacao é
especifico para cada caudal de liquido e quando este aumenta
o ponto de inundagdo ocorre para menores quedas de pressdo

(Treybal, 1980).
3.2. Calculo da altura de colunas recheadas

A abordagem do projeto da coluna baseada na altura
foi formulada por meio de uma metodologia encontrada em
Abu-Zahra et al. (2007) e Khan et al. (2011), usando dados
fornecidos pela simulacdo do processo em estado estaciondrio
no Aspen Plus® para cada estagio de equilibrio. O célculo das
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taxas de absor¢do exige valores para as propriedades fisicas e
mecanicas das fases gasosa e liquida, bem como a solubilidade
do gas e a difusividade na fase liquida. Para cada estigio de
equilibrio, o coeficiente global de transferéncia de massa
precisa ser estimado, descrito como:

K_G mEKL

Onde K e K¢ sdo os coeficientes de transferéncia de
massa na fase gasosa e liquida, respectivamente; m é a
solubilidade do COy; E é o enhancement factor.

Segundo Abu-Zahra et al. (2007), os dois parametros
mais importantes para o dimensionamento da coluna séo o
diametro e o volume da coluna. Para calcular a altura de cada
estagio e, em seguida, a altura total da coluna, primeiro o fluxo
de transferéncia de massa precisa ser calculado e a quantidade
de CO, absorvido. Entdo, a &rea de recheio pode ser
determinada a partir de:

_ o,
- J

i J =Koy -AC (mol) (4)

Ap e

A partir da area do recheio que é necessaria e em
combinagdo com a area especifica do recheio, o volume do
recheio foi calculado em cada etapa. O volume de recheio para
cada estagio foi somado resultando em um volume total de
recheio. A altura pode ser calculada usando o didmetro
estimado da coluna e, em seguida, um fator de seguranca (1,25)
foi aplicado para a altura da coluna calculada para fornecer a
altura total da coluna.

Para cada estagio de equilibrio, a transferéncia de
massa total coeficiente precisa ser estimado. A transferéncia de
massa total coeficiente pode ser escrito como:

D

O fator de melhoramento E, é a razdo entre o fluxo da
absorcao quimica e o fluxo da absorcao fisica na mesma forca
motriz. Isto é dado como uma funcdo de dois parametros, o
nimero de Hatta (Ha) e o fator de potencializagdo de uma
reacdo infinitamente rdpida (E.). O fator de melhoramento
pode ser considerado como sendo uma corregao do coeficiente
de transferéncia de massa do lado do liquido devido a reacao
quimica que ocorre na camada limite de concentragdo. O
nimero de Hatta, indicativo da taxa de difusdo transporte vs.
reacdo quimica, é dado por:

D k,C
Ha = [—CQ2am2~MEA (6)
Ky,
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Dco,am K;Cmea
Ky,

O fator de melhoramento para uma reagdo
infinitamente rdpida depende da escolha do modelo de
transferéncia de massa. No caso de o modelo do filme pode ser
escrito como:

D C
E, =1+ MEA,am “MEA %

YDco, ..n Cco,.i

Para calcular o valor do fator de melhoramento é
realizada uma solugao iterativa para a equacdo abaixo, que é
descrita em Westerterp et al. (1984) foi usado:

(Eoo _ E)
2 B =D
E= ®
tan |Ha. %

O valor de E foi determinado para cada estagio de
equilibrio em um ponto onde a média logaritmica da forca
motriz era igual a for¢a motriz local, como sugerido em Kohl
& Nielsen (1997). A anélise assume que a reacgdo entre CO: e
MEA é simples e de segunda ordem, como mostrado em
Versteeg et al. (1996). A velocidade de reacdo é dada por:

5400
k, =44%x108.e" T )

A reacdo acima é valida para temperaturas de até
40°C, mas foi assumido que esta relagdo também é aplicavel na
faixa de temperaturas do absorvedor (<55°C). A constante de
reacdo reversivel na coluna de stripper foi estimada usando a
correlagdo abaixo desenvolvida por Jamal et al. (2004), que é
valida para temperaturas até as condigdes do stripper:

6863,8
K_;=395x1010.¢e T (10)

O coeficiente fisico de transferéncia de massa foi
estimado usando as correlagdes de Bravo e Fair. A
metodologia acima utilizada, estd descrita em Abu-Zhara et al.
(2007) e Kister (1992).

O custo de um item especifico no processo
(equipamento) depende de alguns fatores, dentre os quais se
destacam: (a) tamanho do equipamento; (b) materiais de
construgao; (c) pressao e (d) temperatura de projeto.

Diante algumas observages e andlises, podemos
entender o que seria o0 TAC (Total Annual Cost) ou custo total
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anual. Para Peters et al. (2003) e Sinnott et al. (2005), o TAC é
dado pela soma do capital anual e os custos operacionais:

CcC
= 11
TAC PP +0C (11)

Em particular, o primeiro termo refere-se aos custos
de compra do equipamento (Custos Adquiridos) e a parcela do
equipamento (Custos Instalados). Por outro lado, os custos
operacionais correspondem aos custos das concessionarias, ou
seja, vapor, dgua de refrigeracdo, eletricidade. Para os calculos
econdmicos, o Aspen Plus® pode ser vinculado ao Aspen
Process Economic Analyzer® (APEA), que é o software da
AspenTech dedicado a estimativa de custos. Algumas
informacdes devem ser destacadas:

1. O custo capital de cada equipamento varia dependendo do
material usado para a sua construgdo. Os materiais podem ser
escolhidos de acordo com o relatério do Banco Asiético de
Desenvolvimento (ADB) publicado no site oficial do Instituto
Global CCS.

2. Duas saidas devem ser fornecidas pela APEA para o custo
capital: os custos adquiridos e os custos instalados. O primeiro
item representa os custos para a compra do equipamento,
enquanto este ultimo representa a soma dos custos de
instalagao do equipamento.

3. O custo capital pode sofrer uma amortizagio quando
assumido curtos periodos de retorno (payback). Para industrias
quimicas esse tempo é média 10 anos.

O custo real que pode ser obtido relacionando o custo
adquirido com a aquisicdo de equipamento é dada pela
equagcdo abaixo:

M;
Iy = gy (&) by (12)
b \Qu P
Todos os elementos da equagdo acima estdao descritos na lista
de nomenclatura e simbologia.

A estimativa mais precisa do custo de compra dos
principais equipamentos é fornecida pela cotacdao atual do
fornecedor apropriado (fornecedor do equipamento). A
proxima melhor alternativa é usar os dados de custo do
mesmo tipo de equipamento adquirido anteriormente. Outra
técnica, suficientemente precisa para estudo e estimativas
preliminares de custos, que utiliza graficos resumidos
disponiveis para varios tipos de equipamentos comuns.
Quaisquer dados de custo devem ser ajustados para qualquer
diferenca na capacidade da unidade e também para qualquer
tempo decorrido desde que os dados de custo foram gerados.

A relacdo mais simples e comum entre o custo
adquirido e um atributo do equipamento relacionado as
unidades de capacidade é dada pela Eq. 13:

n

A
c=g (K) Fufofy (13)
1

onde C é o custo adquirido, A é o custo de atributo do
equipamento, n é o coeficiente exponencial, f\ é o fator de
corregdo para materiais de construgéo, fp é o fator de correcao
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para pressio de projeto e fr é o fator de corregdo para
temperatura de projeto.

O custo de atributo do equipamento é o pardmetro da
unidade usado para correlacionar os custos de capital e estd
mais frequentemente relacionado a capacidade da unidade;
enquanto o termo capacidade é comumente usado para
descrever e identificar esse atributo. Quando se depende de
registros passados ou correlagdes publicadas para informacdes
de precos, é essencial ser capaz de atualizar esses custos para
levar em consideragdo as mudancas nas condi¢des econdmicas
(inflacdo). Isso pode ser feito usando a seguinte expressdo
(Turton et al. 2018):

C= <BEi) (14)

onde C é o custo adquirido e B é o indice de custo; existem
varios indices de custo usados pela indtstria quimica para se
ajustar aos efeitos da inflagao.

4. RESULTADOS E DISCUSSAO

A abordagem tipica para o projeto dos processos de
remocao de CO; (Fig. 5) por absorcdo reativa envolve uma
série de andlises de sensibilidade, pelas quais as dimensoes da
coluna e a parametros operacionais sdo variadas em uma certa
faixa de valores para obter o desempenho final desejado. Neste
tipo de andlise os perfis de coluna sdo geralmente
negligenciados. Devido a isso, pode ocorrer que as colunas nao
funcionem corretamente, embora sejam respeitados os
resultados em seus extremos, ou seja, pureza do produto,
porcentagem de remogao, etc.

Figura 4. Fluxograma do processo no Aspen Plus®.
<": N >- 0. <.:
{: o ﬂ"
[ H = o
o
1| U
[ ; &

Fonte: O Autor, 2022.

N4

A planta é dividida em duas segdes interligadas, ou
seja, a absorgao, onde o CO; é transferido da fase gasosa para
a liquida, e o stripping, onde o agente de separagdo (MEA) é
recuperado. Na absor¢do, o gas de combustdo (Flue Gas) rico
em CO, é alimentado no fundo do absorvedor, onde flui em
um arranjo em contracorrente com o solvente liquido pobre
(Lean Amine). O gés de escape (Vent Gas) é liberado pelo topo
da coluna de absorgdo e o solvente liquido rico (Rich Amine)
deixa o absorvedor como produto de fundo.

A planta é dividida em duas se¢des interligadas, ou
seja, a absorgao, onde o CO; é transferido da fase gasosa para
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a liquida, e o stripping, onde o agente de separacao (MEA) é
recuperado. Na absorgdo, o gas de combustao (Flue Gas) rico
em CO; é alimentado no fundo do absorvedor, onde flui em
um arranjo em contracorrente com o solvente liquido pobre
(Lean Amine). O gas de escape (Vent Gas) é liberado pelo topo
da coluna de absorgao e o solvente liquido rico (Rich Amine)
deixa o absorvedor como produto de fundo.

Para o desenvolvimento do projeto, foi empregado o
software Aspen Plus® v10.0, sendo utilizado o tipo RadFrac as
colunas de absorcao e de stripping, empregando o rate-based
model e o paradigma de equilibrio para solugdes eletroliticas (e-
NRTL).

Figura 5. Perfis de temperatura e pressdo do processo com um
absorvedor.
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Fonte: O Autor, 2022.

Todos os dados essenciais para simular a planta
industrial aqui descrita podem ser encontrados em Nittaya et
al. (2014).

Figura 6. Perfis de temperatura e pressdo do processo com dois
absorvedores.
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Fonte: O Autor, 2022.

Como proposta do trabalho, foram feitas simula¢ées
variando o nimero de absorvedores e strippings. Em um caso
sdo considerados 1 absorvedor e 2 strippings, e 3 absorvedores
e 2 strippings. Os comportamentos das colunas de absorg¢ao sao
mostrados nas Fig. 5, Fig. 6 e Fig. 7. A maior queda de pressao
foi encontrada para o caso com um tunico absorvedor,
aproximadamente 5,5 kPa, enquanto que para os outros dois
processos a queda de pressdo foi em torno de 2,8 kPa. O
comportamento da temperatura foi similar em todos os
processos.
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Figura 7. Perfis de temperatura e pressdo do processo com trés
absorvedores.
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Fonte: O Autor, 2022.

Tabela 2. Interno das colunas.

Descricao Valor

Vazio flue gas [kmol/s] 20,1

Fragio molar N2: 0,793; CO2: 0,163; H20: 0,025; O2.
0,019

Temperatura flue gas [K] 319,7

Teor de MEA no solvent 30

[wt%]

Nivel de captura [%] 90

Percentual de inundagio 70

[%]

Pressao de operacio [atm] 1,0/1,58

Fonte: O Autor, 2022.

Com o ntimero de strippings fixados no caso 2 e 3, os
comportamentos de pressao e temperatura foram analogos em
ambas as colunas nos trés processos. Outro aspecto
importante, o condensador foi otimizado para operar a 300 K,
possibilitando uma corrente de saida de CO; acima de 98% de
pureza molar (99% de pureza massica).

Figura 8. Perfis de temperatura e pressdo da stripping.
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Fonte: O Autor, 2022.

Como resultado dessa otimizagdo, a coluna se dividiu em
duas sec¢des: uma secgdo mais fria e de temperatura constante
nos primeiros treze estagios de equilibrio e uma seccao mais
quente, situada ali na base da coluna, perto do refervedor. Isso
coloca o ponto de operacdo no topo da coluna préximo do
ponto de inundagdo, - mas ainda sim dentro do limite
permitido - j4 que a temperatura influencia diretamente
propriedades termodinadmicas como a viscosidade e a massa
especifica do gés, apontando a necessidade do controle,
principalmente dessas varidveis de operacdo desses estagios
de equilibrio iniciais.
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Figura 9. Velocidade superficial do gas dentro da stripping.
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Fonte: O Autor, 2022.

Os valores estimados para os didmetros das colunas
sao planejados para um sistema com uma especifica queda de
pressao recomendada, e como também, para o tipo de recheio
IMTP#50 (2 in). De acordo com a metodologia intrinseca,
utilizou-se a Fig. 2 para chegar aos indicadores que
permitissem o calculo do fluxo de gés pelo valor da ordenada
correspondente ao parametro de fluxo do estudo para obter o
critério de capacidade maxima.

Tabela 3. Interno das colunas

Case Absorvedor Stripping
Flood Maximum Flood Maximum
Number . .
Point Pressure Drop  Point Pressure Drop
1ABS-
1STR 20,98 15,17 12,16 9,72
1ABS-
2STR 14,74 10,68 12,53 10,07
3ABS-
2STR 11,82 8,72 12,64 10,18

Fonte: O Autor, 2022.

De acordo com Luo & Wang (2017), para obter uma
boa distribuicdo de liquidos e gases e evitar a inundacao
dentro da coluna, recomenda-se uma queda de pressao de 15
- 50 mmH>O/m para o absorvedor e a stripping. Por isso, foi
utilizado uma queda de pressdo méxima por unidade de altura
de recheio de 21 mmH,0, considerando a formacdo do
solvente MEA. Deve-se notar que o projeto dos componentes
internos da coluna, tais como distribuidores de gas e liquido, e
redistribuidores, é crucial para assegurar uma boa distribuicao
de gas e liquido dentro das colunas.

Figura 10. Diagrama de bloco do modelo de calculo da altura das
colunas.
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Fonte: Adaptado de Abu-Zahra et al., 2007.

O absorvedor ird tratar grandes volumes de gases de
combustdo e, portanto, € o maior equipamento de uma planta
de captura. Como tal, espera-se que tenha um grande custo de
capital associado a ele. Dada a sua importancia em termos de
investimento, assim como no trabalho de Abu-Zahra et al.
(2007), foi construido um modelo de projeto para a coluna do
absorvente com base nos primeiros principios, usando os
dados do modelo do estdgio de equilibrio. A partir do
coeficiente global de transferéncia de massa e da forca motriz,
foi calculado o fluxo de transferéncia de massa, o qual foi
utilizado para estimar a area necessaria de recheio. A estrutura
do modelo do absorvedor que foi usado pode ser vista no
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casos, e sendo assim, o processo necessita de uma maior
corrente de make-up.

Tabela 6. Custos de utilidades.
UTILIDADES - 1ABS-1STR

NOME TAXA CUSTO [USD/H]
Eletricidade 2779,3 KW 221,2646

Agua de resfriamento  3,3581 MMGAL/H 452,265

Freon 12 1523,41 KLB/H 1066,6074

Vapor @100PSI 3431,22 KLB/H 26892,221

UTILIDADES - 1ABS-2STR

diagrama de blocos na Fig. 10 e os métodos utilizados podem NOME TAXA CUSTO [USD/H]
ser encontrados em mais detalhes na metodologia. Um
.  TA ) . . Eletricidade 3036,32 KW 235,3148

procedimento idéntico também foi seguido para o
regenerador. Agua de resfriamento  7,759067 MMGAL/H  931,08804
Tabela 4. Estimativas das alturas das colunas, em metros. Freon 12 24242,44 KLB/H 2060,6074

Case Absorvedor Stripping Vapor @100PSI 4094,778 KLB/H 33331,492

Number ~ HETP SOl gerp Column UTILIDADES - 3ABS-2STR

Height Height
1ABS- NOME TAXA CUSTO [USD/H]
0,89 17,85 0,93 18,52

1STR Eletricidade 3409,32 KW 264,2223

1ABS-

2STR 117 35,20 0,80 16,00 Agua de resfriamento  8,48606 MMGAL/H 1018,3272

3ABS-

2STR 0,82 16,50 0,80 16,00 Freon 12 26076,56 KLB/H 2216,5076
Fonte: O Autor, 2022. Vapor @100PSI 4326,162 KLB/H 35214,959

Os custos capitais das colunas foram calculados para os
trés processos, considerando o peso da coluna vazia e o
volume de recheio. Como esperado, o maior custo capital
encontrado foi para o processo com um udnico absorvedor,
quando consideramos que para esse processo necessitamos de
mais de 12 mil metros cibicos de recheio para a planta
produzir a mesma quantidade de CO, com a mesma pureza
molar produzida nos outros dois processos.

Tabela 5. Validagdes e resultados do caso simulado.

Descricio  1ABS-1STR 1ABS-2STR 3ABS-2STR
Lean loading 0,323 0,295 0,285

Rich loading 0,522 0,494 0,484

Qeond [MW] 230,30 256,26 270,85

Qv [MW] 474,70 541,28 563,44
Mkprizo 48,64 14,41 14,41

[t/s]

Mipuea 1,59 0,12 0,12

[t/s]

CCror [U$] 4825150000  55.126.600,00  76.323.800,00

Fonte: O Autor, 2022.

Por outro lado, com uma coluna de absorcado, as
dimensdes das colunas de stripping encontradas foram
menores, resultando no menor volume de reagcdo necessario na
secgdo de regeneragao do solvente entre os trés processos. Mas
isso também significa que menos fluido estd deixando o
absorvedor e atravessando o trocador de calor em direcdo ao
regenerador, ou seja, as perdas de solvente na coluna
absorvedora sdo maiores quando comparadas com os outros

Fonte: O Autor, 2022.

Quando analisamos os custos de operagdo de cada
planta, podemos obter consideracdes diferentes das
discutidas. Podemos verificar que devido a uma maior
necessidade de carga térmica na planta 3, ela se torna mais
cara, conforme visto na Tab. 6 e Fig. 11.

Figura 11. Comparativo entre custos gerados devido a carga térmica.
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Fonte: O Autor, 2022.

As grandes desvantagens desse primeiro processo
estdo relacionadas com a manutencdo dos equipamentos;
colunas dessa magnitude
complicadas de serem controladas e dificultam a gestdao de
funcionamento e mantimento do processo de absorcado, além
de que a qualquer sinal de complicagdes ou erros durante o

com dimensodes sdo mais
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processo, toda a planta teria de ser interrompida, uma vez que
nesse caso ndo temos nenhuma coluna reserva.

Como um outro comparativo, na Fig. 12, podemos
analisar a composi¢do de CO; presente no fluido que deixa o
condensador.

Figura 12. Comparativo entre as composicdes de CO: na saida do
condensador.
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Fonte: O Autor, 2022.

5. CONSIDERACOES FINAIS

E observado que a coluna de stripping é responsével
por aproximadamente 30-50% do custo capital total de
equipamentos, sendo levado em consideragdo a quantidade de
subequipamentos associados a cada um desses equipamentos.
Onde também, por esse motivo, os custos operacionais sdo
dominados pelo consumo de vapor, associado exclusivamente
as quantidades de carga térmica geradas em cada caso.

Seria também interessante em estudos futuros usar
uma abordagem alternativa para o processo, usando uma
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modelagem baseada na andlise da dinamica dos fluidos do
sistema. Esta analise consistiria, por exemplo, na avaliagdo do
namero de Peclet (muito utilizado para estudo dos fendmenos
de transporte em fluxos fluidos) para examinar o possivel
efeito da dispersao axial seguido pela definicdo de um ntiimero
adequado de estigios e entdo ser realizado um comparativo
com a modelagem do RadFrac.

Além disso, foi visto que a instalacdo de
equipamentos auxiliares para a elaboragdo de uma secdo de
lavagem com 4gua para a recuperagdo de solvente poderia ser
interessante.

Por fim, ao fazer uma busca pelo custo total anual
referente a planta, entende-se que devem ser avaliadas a soma
do total anualizada do custo capital e dos custos operacionais
usando o Aspen Process Economic Analyzer®. E importante a
obtencdo de melhores estimativas para apurar-se os custos
categoéricos envolvidos no dimensionamento das unidades de
captura, pois sdo intimeras as varidveis que podem determinar
a precisdo dessa analise econdmica, néo é algo simples, porém,
o APEA nos permite enxergar uma boa estimativa e avaliar as
maneiras para uma otimizagdo, como as citadas anteriormente.

Cabe ainda atingir melhores estimativas para a
apuracdo  dos categoricos  envolvidos no
dimensionamento das unidades de captura, podendo entao

custos

distinguir entre os produtos dos modelos em estudo qual a
disposicdo mais indicada para a operacdo das torres, assim
como realizar o balango de pressdes na unidade para a
verificacdo de disttrbios operacionais e simular o processo em
regime transiente, para conseguir o comportamento das
variaveis (concentracdo, pressdo, temperatura, etc.) ao longo
do tempo.
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