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Resumo do Projeto de Final de Curso apresentado a Escola de Quimica como parte dos
requisitos necessarios para obtencdo do grau de Engenheiro Quimico.

PROPOSTA DE TECNOLOGIA ALTERNATIVA AO PROCESSO DE
PURIFICACAO DE AR ATMOSFERICO EM PLANTAS DE SEPARACAO DE
AR

Henrique Miranda Gonzaga
Pedro Henrigue Rocha Valle

Julho, 2014

Orientador: Prof. Fernando Luiz Pellegrini Pessoa, DSc.

Atualmente, as plantas criogénicas de separacdo de ar empregam a tecnologia
de adsorcdo por modulacdo de pressdo e adsorcdo por modulacdo de temperatura para
remocdo seletiva de dioxido de carbono e umidade do ar atmosférico como parte do preé-
tratamento necessario ao processo criogénico. Caso o0 processo de purificacdo do ar ndo
seja eficaz, esses contaminantes se acumulardo na parte fria do processo (cold box) se
tornando um problema a seguranca da planta devido ao risco de liberagdo de energia.

O objetivo deste projeto foi estudar a viabilidade técnica e econdmica de
utilizar a tecnologia de formacdo de hidratos de dioxido de carbono como uma
alternativa ao processo convencional existente. Foram abordados o comportamento
cinético e caracteristicas de formacdo dos hidratos em sistemas simples e compostos
com aditivos, encontrados na literatura. O fluxograma atual e um fluxograma proposto
foram implementados no ambiente de simulacdo do software SuperPro Designer v9.0, e
os resultados utilizados para comparar as duas tecnologias.

Verificou-se que o fluxograma proposto atenderia aos requerimentos minimos
exigidos pelo sistema de purificacdo atual indicando a viabilidade técnica do processo
proposto com algumas ressalvas, incluindo a necessidade do desenvolvimento de
promotores capazes de reduzir principalmente a pressdo de equilibrio dos hidratos de
dioxido de carbono que impactam fortemente a viabilidade do processo em larga escala.
As condicOes ainda extremas de pressdo e temperatura aumentam significativamente os
custos operacionais, mas que, ainda assim, ficaram préximos aos valores estimados para
0 processo existente, enquanto os custos de instalacdo apresentaram-se ainda mais

competitivos.
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1 Introducéo:

1.1 Introducéo ao Processo de Separacao de Ar por Criogenia

O processo de separacdo de ar atmosférico por destilacdo criogénica para
obtencdo de oxigénio, nitrogénio e argonio pode ser dividido nas seguintes principais
etapas: pré-filtracdo, compressdo, purificacdo, expansdo adiabatica em turbina,
destilacdo criogénica, estocagem de produtos liquidos e compressdo de produtos

gasosos. A Figura 1.1 mostra um fluxograma simplificado do processo.

. | Compressdo . N Estocagem

N | Adicional v ® de Liguidos
Filtracao Destilacs
g .| Purificaciio estilagao
= " ¢ Criogénica

Compressao
Expansdoem . | Compressdo
Turbina | deGasosos

!

Impurezas

Figura 1.1: Diagrama de Blocos com as principais etapas do processo de separagao
de ar criogénico.

Existem diferentes tipos de plantas de separacdo de ar por criogenia, com
diferentes tipos de tecnologia, porém as principais etapas descritas anteriormente
participam do processo, podendo sofrer alguma ou outra variacdo entre os tipos de
planta.

Inicialmente, o ar atmosférico (matéria-prima do processo) € succionado pelo
compressor de ar principal da planta. Na entrada deste compressor, ocorre a etapa de
pré-filtracdo, onde o ar ¢ filtrado em um conjunto de filtros para remoc¢édo dos materiais
particulados mais grosseiros presentes no ar.

Em seqguida, o ar filtrado é comprimido no compressor de ar principal até

pressdes de 6 a 10 bar. O calor de compressdo € removido em um trocador de calor do



tipo casco e tubo com agua da torre de resfriamento. Em seguida segue para a etapa de
purificacéo.

O objetivo da etapa de purificacdo é remover do ar 0s contaminantes presentes
na atmosfera ambiente indesejaveis ao tratamento criogénico posterior, principalmente o
dioxido de carbono e a umidade. A remogdo desses contaminantes é fundamental para
as etapas criogénicas do processo, em temperaturas abaixo de -180°C. Nessas
temperaturas, os contaminantes se solidificam e se tornam um risco a seguranca do
processo. E por esse motivo que a indistria de separagdo de ar (principais produtores)
emprega em suas politicas de seguranca a necessidade de realizar em um periodo de
tempo previamente definido um procedimento de manutengdo preventiva denominado
de degelo (deriming), no qual todos 0s equipamentos do processo (parte fria) s@o
aquecidos a temperatura ambiente enquanto sdo simultaneamente secos com ar limpo e
seco para remocdo de qualquer acumulo de umidade e didxido de carbono (EIGA Doc
147/08).

Atualmente, a principal tecnologia difundida e utilizada na inddstria criogénica
de separacdo de ar, para remocdo de dioxido de carbono e umidade, é a adsorgéo
seletiva em material sélido adsorvente. Essa tecnologia se apresenta normalmente de
duas formas distintas. Em uma delas, a for¢a-motriz do mecanismo de adsorcdo e
dessorcdo de contaminantes € a modulacdo de temperatura (Temperature Swing
Adsorption), enquanto a outra é a modulacdo de pressdao (Pressure Swing Adsorption)
(Perry, 1999). Ambas empregam normalmente dois vasos verticais ou horizontais que
operam de modo intermitente, preenchidos com o material adsorvente. Enquanto um
dos vasos estd em operacdo alinhado ao processo recebendo ar, o outro vaso €
regenerado atraves de purga com uma corrente de nitrogénio seco em contracorrente. Os
contaminantes sdo adsorvidos na superficie do material para depois serem eliminados
para a atmosfera na fase de regeneracéo do leito (AIGA 057/10, 2009).

Apos a etapa de purificacdo, o ar seco de alta pressao € admitido na caixa fria do
processo (cold box) através de um trocador de calor primario. Nesse equipamento, o ar
transfere calor para as correntes de produtos gasosos provenientes das colunas de
destilacdo. Essas correntes (nitrogénio, nitrogénio impuro para regeneracdo dos vasos
purificadores e oxigénio) sdo aquecidas enquanto o ar é resfriado até temperaturas
proximas ao seu ponto de orvalho. Caso a etapa de purificacdo ndo tenha sido eficaz na
remocdo dos contaminantes, as moléculas de CO, e H,O (umidade) se solidificardo

neste trocador de calor primario causando entupimento nos passes de ar e
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consequentemente perda de carga no trecho ou até mesmo obstrucdo total do trocador
de calor em longo prazo (AIGA 035/13, 2006).

Apo6s o trocador de calor primério, uma parte do ar é admitida na turbina de
expansdo. O ar frio de alta pressédo se expande colidindo contra as paletas da turbina,
reduzindo sua temperatura e gerando a refrigeracdo necessaria para o processo de
separacdo de ar. O ar da exaustdo da turbina e o ar remanescente ndo expandido
alimentam as colunas de destilacao.

A etapa de destilagdo é realizada através de duas colunas de destilacdo
integradas: uma coluna de média pressdo esgotadora com refervedor parcial que opera a
aproximadamente 6,0 bar e uma coluna retificadora com condensador total de baixa
pressdo que opera a aproximadamente 1,30 bar, conforme Figura 1.2.

A coluna de média pressdo recebe o ar no fundo como carga e gera duas
correntes de produto: o produto de topo, nitrogénio praticamente puro (~ 3 ppm de O, e
aproximadamente 100 partes de argénio para cada parte de oxigénio) e o produto de
fundo, ar liquido enriquecido (uma mistura com aproximadamente 40% em O,). O
nitrogénio do topo é condensado em um equipamento denominado de condensador
principal, responsavel pela integracdo energética entre as duas colunas. O nitrogénio é
condensado através da transferéncia de calor com oxigénio liquido puro (~99.5%),
produto de fundo da coluna de baixa pressdo. Uma parte do nitrogénio condensado é
enviada como refluxo para o topo da coluna de baixa presséo, e o ar liquido enriquecido
é utilizado como fonte de refrigeracdo no sistema de argonio da planta (condensador de
argonio) retornando posteriormente como alimentacao da coluna de baixa pressao.

Na coluna de baixa pressdo sdo separados o nitrogénio (no topo), o argbnio em
uma regido intermediaria da coluna, e o oxigénio no fundo.

Caso o0s contaminantes nao tenham sido removidos de forma eficaz pelo
processo de purificagdo, se concentrardo/acumulardo no fundo da coluna de baixa
pressdo (condensador principal) que armazena o lastro de oxigénio liquido produto. O
acumulo desses contaminantes na presenca de oxigénio liquido puro também apresenta
um risco a seguranca do processo, devido a possibilidade de liberacdo de energia através
de alguns mecanismos ja conhecidos pela inddstria, tais como: vaporizacdo até a

secagem e vaporizacdo em pontos mortos (IGC Doc. 144/08, 2008).
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Figura 1.2: Fluxograma do Processo de Separacgao de Ar Criogénico (Safe
Practices Guide for Cryogenic Air Separation Plants, Doc 147-08, pag. 2)

1.2 Processo de Purificacdo de Ar

Conforme Macconnell (2005) até a década de 1980, a tecnologia empregada nas
plantas criogénicas de separacdo de ar para remocdo de CO, e umidade utilizava
trocadores de calor com passes reversiveis (REVEX — Reversing Heat Exchanger).

O ar imido e com presenca de contaminantes era admitido no cold box através
de um trocador de calor. Nesse trocador de calor, o ar era resfriado pelos produtos
gasosos provenientes das colunas de destilacdo (nitrogénio e oxigénio puros). No
processo de resfriamento, os contaminantes se solidificavam nos passes de ar do
trocador e dessa forma eram retidos antes do ar ser finalmente admitido nas colunas de
destilacdo. Apds a saturacao do passe de ar, valvulas automaticas reversoras invertiam o
fluxo de ar para o passe adjacente, enquanto 0 passe anteriormente em operacdo recebia
em contracorrente nitrogénio seco, também proveniente do processo, que removia 0S
contaminantes previamente solidificados, para a atmosfera.

Essa tecnologia tornou-se obsoleta ao longo do tempo principalmente devido aos
problemas recorrentes de manutencdo nas valvulas reversoras e vazamentos nos blocos

do trocador de calor causados pelos frequentes e severos ciclos de temperatura.



1.3 Cenario Atual do Processo de Purificacdo de Ar

Atualmente, a principal tecnologia difundida e utilizada na inddstria criogénica
de separagdo de ar para a remogdo de didxido de carbono e umidade é a adsorcdo. Essa
tecnologia se apresenta normalmente nas formas ja mencionadas: adsor¢do por
modulacgdo de temperatura e adsorcéo por modulagdo de presséo.

A operacdo bésica dessas tecnologias é composta de etapas semelhantes.
Inicialmente, um leito de material adsorvente sélido € exposto ao fluxo de ar de
alimentacdo ao cold box por um periodo suficiente para a adsor¢do do didxido de
carbono e umidade contidos no ar. Apés esta etapa, o fluxo de ar é interrompido, e 0
leito é exposto a uma corrente de gas de purga em sentido contrério ao fluxo de ar, que
remove 0 CO, e a H,O adsorvidos no leito. Dessa forma, o leito € regenerado para em

seguida retornar a operacao.

1.3.1 Ciclo de Adsorcéo por Modulacdo de Temperatura

Neste processo, o calor necessario a dessorcéo do dioxido de carbono e umidade
do adsorvente, na etapa de regeneracdo, é obtido através do aquecimento do gas de
purga. Normalmente, a etapa de adsor¢édo é realizada por um periodo prolongado e o
calor de adsorcdo é liberado do leito pelo fluxo de ar. E necessario que o leito de
adsorvente tenha uma capacidade substancial de adsorc¢éo.

O sistema pode ser empregado em praticamente qualquer pressdo de operacao da
planta de separacdo de ar (pressao definida pela pressdo de descarga do compressor de
ar principal da planta).

Conforme citado anteriormente, a forca-motriz do mecanismo de adsorcao e
dessorcdo de contaminantes é a variacdo de temperatura. Dessa forma, a temperatura do
ar na entrada dos vasos esta na faixa de 4°C a 10°C na etapa de adsorcdo, normalmente
monitorada por um indicador de temperatura (TI). Para atingir essa temperatura, o
sistema requer alguma outra forma de resfriamento do ar, além daquelas que utilizam a
agua da torre de resfriamento da unidade, que produz agua fria a temperaturas préximas
a temperatura de bulbo Umido local, tipicamente acima de 20°C. Este tipo de
resfriamento adicional é obtido através de fluido refrigerante (p.ex.: freon, amdnia) em
um ciclo de refrigeracdo. Torna-se necessario, portanto, a utilizacdo de um chiller,

apropriadamente dimensionado para garantir a temperatura adequada de entrada do ar
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nos vasos adsorvedores. A necessidade desse resfriamento adicional deve-se ao fato de
que o0 ar na entrada do vaso esta saturado com &gua, e quanto maior sua temperatura,
maior sera a quantidade de &gua arrastada pelo ar, ndo removida pelo separador de
umidade a jusante do chiller. Consequentemente, o material adsorvente retém menos
contaminantes (H,O e CO,) por massa de material e, além disso, a energia requerida
para a regeneracgao sera maior.

Em contrapartida, o sistema requer uma fonte de energia (tipicamente um
aquecedor elétrico ou a vapor, se disponivel) para aquecer o gas de purga até
temperaturas entre 175°C e 315°C. Quanto maior a temperatura de regeneragdo, maior é
a quantidade de contaminantes removida durante a regeneracdo, aumentando, portanto a
capacidade de adsorcdo do material adsorvente. Se na composicdo desse material
adsorvente houver alumina, a temperatura de regeneracdo deve ser de no maximo
230°C, para evitar a degradacéo térmica deste material.

O gas utilizado para regeneracdo dos vasos € proveniente do cold box da planta,
retirado da coluna de baixa presséo, alguns estagios abaixo do topo da coluna de onde é
retirado o nitrogénio gas e/ou liquido. Portanto, o gas de regeneracdo (purga) é
nitrogénio seco praticamente puro. A vazdo requerida para o gas de purga esta entre 5%
e 30% da vazdo total de ar ao cold box e é controlada por um controlador de vazéo
(FIC). Essa vazao de regeneracdo passa em sentido oposto ao fluxo normal de ar. O gés
de purga entrega ao vaso o calor requerido para a regeneracdo, 0 que causa a dessorcdo
dos contaminantes (etapa de aquecimento), e apds, com o aquecedor desligado, resfria o
leito no fim da etapa de regeneracdo (etapa de resfriamento) necessaria para resfriar o
vaso antes de entrar em operacao para evitar que uma onda de calor seja empurrada para
dentro do cold box.

O ciclo de operacdo do sistema (periodo entre duas etapas de adsorcdo
consecutivas) esta entre 5 e 14 horas. Além disso, as etapas de repressurizacdo e
despressurizacdo podem ser realizadas ao longo de um periodo de tempo maior, 0 que
diminui as instabilidades geradas no processo a jusante (variacdo do volume de ar
adicionado as colunas de destilacdo, causando oscilacdo na composicdo de cada estagio
e pureza de produtos) bem como as perdas de ar, eliminado para atmosfera na etapa de
despressurizacgao.

Tipicamente o material adsorvente utilizado nos vasos é o molecular sieve, ou

molecular sieve composto com alumina. A alumina fundamentalmente adsorve a



umidade do ar enquanto o molecular sieve é responsavel pela adsor¢do do didxido de
carbono.

Na corrente de saida dos vasos ocorre 0 monitoramento da concentragdo de
didxido de carbono através de um analisador (Al).

Em resumo, o ciclo de adsor¢do por modulacdo de temperatura pode ser definido
pelas seguintes etapas:

1) Adsorcéo

2) Despressurizagédo

3) Aquecimento (regeneracao)

4) Resfriamento (regeneracao)

5) Repressurizacdo

6) Blend
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Figura 1.3: Fluxograma do Sistema de Adsorcédo por Modulacéo de Temperatura e

instrumentacao bésica.

1.3.2  Ciclo de Adsorcéo por Modulacéo de Pressédo

Neste processo, a pressdo do gas de purga € menor gque a do ar de alimentacdo e
a modificacdo de pressdo € utilizada para remover o dioxido de carbono e a umidade
adsorvidos, com o calor requerido para a dessor¢do sendo fornecido pelo calor de

adsorcéo retido no leito. No ciclo adsor¢do por modulacdo de pressdo, por contraste ao



de adsorgdo por modulacdo de temperatura, a duragdo da etapa de adsorcédo deve ser
curta, para que o calor de adsorc¢do ndo seja totalmente removido pelo fluxo de ar, antes
do inicio da etapa de regeneracdo. Devido ao ciclo curto, ndo ha necessidade do
adsorvente possuir capacidade substancial de adsorcao.

Este sistema opera em temperatura ambiente e o ar de alimentacdo precisa
somente ser resfriado com &gua disponivel na torre de resfriamento (tipicamente em um
trocador de calor casco e tubo). Essa temperatura é indicada por um termopar instalado
na entrada dos vasos (TI). Portanto, um chiller com fluido refrigerante para um
resfriamento adicional como o caso do ciclo de adsor¢do por modulagdo de temperatura
ndo € necessario para este sistema, o que reduz seu custo de capital para instalacdo. A
temperatura de regeneracdo (purga) é definida pela diferenca de temperatura entre a
corrente de ar de entrada no cold box e a corrente de nitrogénio de purga em
contracorrente no trocador de calor priméario da unidade. Essa diferenca de temperatura
esta normalmente na ordem de 5 Kelvin.

O ciclo por pressdo requer uma vazdo de regeneracdo maior que o ciclo por
temperatura (40% a 60% da vazdo total de ar). Por isso, 0 ciclo por pressdo deve ser
somente empregado em plantas onde a necessidade por nitrogénio produto seja
modesta. Devido a elevada vazdo de purga, a perda de carga através do vaso € maior e
por isso a coluna de média pressdao opera em pressdes maiores, 0 que prejudica a
recuperacdo de argonio e eleva a poténcia requerida no compressor de ar principal. A
quantidade de gas de purga € controlada por um controlador de pressao (PIC).

O ciclo de operacdo do sistema por pressdao € menor do que do sistema por
temperatura e estd entre 15 e 35 minutos. Devido a isto, as perdas associadas a
repressurizacdo dos vasos tornam-se mais significativas (3% a 4% do ar), bem como os
disturbios gerados nas colunas de destilacdo devido a oscilagdo na vazéo de ar.

Na corrente de saida dos vasos ocorre o monitoramento da concentracdo de
dioxido de carbono através de um analisador (Al).

Em resumo, o ciclo de adsorcdo por modulacdo de pressdo pode ser definido
pelas seguintes etapas:

1) Adsorcao

2) Despressurizagédo

3) Purga/Regeneracao

4) Pressurizacédo
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Figura 1.4: Fluxograma do Sistema de Adsorcao por Modulagéo de Presséo e

instrumentacéo bésica.

1.4 Objetivo

Diante deste cenario atual, o objetivo do projeto foi estudar a viabilidade técnica
e econbmica de uma alternativa ao processo convencional de remocgédo de didxido de
carbono em plantas criogénicas de separacdo de ar. A tecnologia alternativa avaliada foi
a remocdo seletiva do dioxido de carbono do ar através da formacdo de hidrato com
agua.

Diferentemente da tecnologia atual, a técnica de formacdo de hidrato permite
que o dioxido de carbono seja imobilizado na suspensdo formada podendo ser tratado
atraveés da decomposicéo do hidrato e recuperado como produto.

Conforme descrito anteriormente, o sistema convencional requer uma corrente
de nitrogénio gasoso para regeneracdo dos vasos adsorvedores, o que inviabiliza a
retirada desse nitrogénio como produto da planta.

Além disso, o sistema atual opera de forma intermitente entre os dois vasos
adsorvedores, 0 que gera distarbios nas colunas de destilacdo a jusante no processo, a
cada ciclo de operacdo dos vasos. No caso do sistema proposto, existe a possibilidade
de utilizarmos um processo continuo, sem variagdes na vazdo de ar de entrada ao cold

box.



No capitulo 2, sdo apresentadas as principais caracteristicas dos hidratos gasosos
e especificamente dos hidratos de dioxido de carbono e suas principais aplicacoes.

No capitulo 3, foi feita uma reviséo bibliografica sobre a cinética de formag&o e
as principais caracteristicas de formacdo e crescimento de hidratos de didxido de
carbono.

No capitulo 4, apresentamos o fluxograma atual com os resultados técnicos e
indices econdmicos obtidos em simulagfes no software SuperPro Designer v9.0 para
um estudo de caso de uma planta tipica de separagdo de ar com capacidade de producgéo
de 45 MTPD em oxigénio. A mesma avaliacao foi feita no capitulo 5 para o fluxograma
proposto.

Finalmente, no capitulo 6, sdo apresentadas as conclusbes sobre a viabilidade
técnica e econdbmica do sistema proposto versus o sistema atual e as sugestdes para

estudos futuros com o objetivo de detalhar a técnica.
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2 Hidratos

2.1 Hidratos Gasosos

Os hidratos gasosos ou clatratos sdo compostos solidos cristalinos formados por
um arranjo entre moléculas de agua e moléculas de gases apolares ou levemente polares
de baixo peso molecular ou liquidos volateis, quando estas moléculas sdo submetidas a
condicdes especificas de pressdo e temperatura. Conforme relatado por Lirio (2012) as
moléculas de &gua através das ligacdes de hidrogénio formam estruturas poliédricas
capazes de abrigar em seu interior (cavidades), moléculas de outra substancia, que se
comportam como moléculas hospedes na estrutura. As cavidades formadas séo
normalmente de faces hexagonais ou pentagonais e constituem a estrutura basica de
formacdo dos hidratos. Dependendo do tipo de cavidade formada, da distribuicdo dessas
cavidades em uma estrutura Unica e o tamanho das moléculas hdspedes, os hidratos
podem ser classificados em trés tipos diferentes de estrutura: estrutura | (sl), estrutura Il
(sll) e estrutura H (sH). Os tipos de cavidade e 0s respectivos tipos de estrutura sao
apresentados na Figura 2.1.

A estrutura | (sl) é constituida por 46 moléculas de &gua que formam duas
cavidades pequenas e seis cavidades grandes. Esta estrutura é cubica de corpo centrado
e normalmente abriga moléculas pequenas como, por exemplo, metano, didxido de
carbono e gas sulfidrico, formando hidratos que ocorrem tipicamente na natureza, cujas
moléculas hospedes sdo normalmente provenientes de fontes de gas natural em aguas
profundas. A estrutura Il (sll) é constituida por 136 moléculas de a4gua que formam
dezesseis pequenas cavidades e oito cavidades grandes. Essa estrutura ja tem capacidade
para abrigar moléculas maiores (de tamanhos entre etano e pentano) e ocorrem tambem
naturalmente em condi¢cdes de processamento de 6leo e gas natural. A estrutura H (sH)
é constituida de 34 moléculas de agua que formam trés cavidades pequenas, duas
cavidades médias e uma cavidade grande. Essa estrutura tem capacidade para armazenar
moléculas de tamanho equivalente a nafta e gasolina (Sabil 2009).

Segundo Lirio (2012) as estruturas | e Il podem ser formadas por um unico
componente hospede enquanto a estrutura H requer pelo menos duas moléculas
diferentes como hdspedes (uma grande e uma pequena). Para que estas estruturas sejam

estaveis € necessario que as moléculas enclausuradas sejam de tamanho adequado,
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medido através da razdo entre o didmetro da molécula hdspede e o didmetro da
cavidade. Tipicamente essa razdo 6tima é da ordem de 0,75. Para valores menores que
0,75, as forcas moleculares atrativas ndo contribuem para a estabilidade da cavidade
enquanto que para valores maiores que 1,00, a molécula hdspede néo é capaz de ocupar
a cavidade sem distorcé-la.

Structure H

Figura 2.1: Reproduzida de Lirio (2012). Os tipos de cavidade presentes em
cada tipo de estrutura de hidrato e as trés diferentes estruturas formadas.

2.2 Hidratos de Di6xido de Carbono

O dioxido de carbono é uma das substancias capazes de formar hidratos em
condicdes especificas de pressdo e temperatura. As evidéncias da ocorréncia natural de
hidratos de dioxido de carbono sdo de 1882, quando foi reportado por Wroblewski, sua
formacdo em sistemas de acido carbénico e dgua (Sabil 2009).

Os hidratos de CO; sdo objeto de pesquisa principalmente devido a possibilidade
de utilizar a formacdo desses compostos como uma alternativa a emissdo do gas,
mitigando seus efeitos relacionados a intensificacdo do efeito estufa. Para isso, o hidrato
de didxido de carbono deve ser formado através do contato do gas com a agua, nas
condicBes apropriadas de pressdo e temperatura, para em seguida ser armazenado em
reservatorios geologicos profundos ou recuperado para reutilizacdo em aplicacdes

industriais. Concomitantemente as técnicas de separacéo, captura e estocagem (CCS),
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faz-se necesséario também o desenvolvimento de aplicagcdes que utilizem o didxido de
carbono como matéria-prima para uso industrial, principalmente diante do cenario atual
de niveis alarmantes de emissdes antropogénicas de CO..

O hidrato simples de diéxido de carbono forma estrutura | (sl) sob condicGes
apropriadas de pressdao e temperatura. Caso todas as cavidades sejam ocupadas, a
formula quimica deste componente é: 8C0O,.46H,0 ou CO,.5,75H,0. O ndmero de
moléculas de agua na estrutura € o nimero de hidratacdo e depende da quantidade de
gas encapsulado, que, por sua vez, depende das condi¢Bes de formacao do hidrato.

Um dos grandes desafios das pesquisas e estudos relacionados aos hidratos é a
sua estabilidade apds a formacdo, independentemente da molécula abrigada na estrutura.
Torna-se fundamental, portanto, a compreensdo das regides de equilibrio
termodinamico de fases que garantam ndo somente sua formacdo, mas também sua
preservacao.

O diagrama de fases do dioxido de carbono e agua na regido de formacdo do
hidrato é apresentado na Figura 2.2 abaixo.

O hidrato de didxido de carbono possui duas regides quadrupolares Q1 e Q2. Q1
€ um ponto de equilibrio das quatro fases: I-Lw-H-V, localizado a 273.1 K e 1.256
MPa. A regido quadrupolar Q2 é um ponto de equilibrio das quatro fases Lw-H-Lco,-
\/coy, localizado a 283.0 K e 4.499 MPa.

Uma analise do diagrama nos mostra que, para garantirmos a formacéo estavel

do hidrato, é necessario trabalharmos entre as regiées que determinam os quadrupolares

Qle Q2.
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Figura 2.2: Reproduzido de Lirio (2012). Diagrama de Fases para o sistema CO2 e
H20O. Leia-se, H: hidrato, I: gelo, L: liquido, V: vapor.

2.3 Principais Aplicag¢des de Hidratos de Didxido de Carbono

As técnicas relacionadas a separacdo, captura e estocagem do CO, sdo vistas
como tecnologias viaveis a imobilizacdo do dioxido de carbono para que este ndo seja
liberado como subproduto em fontes de emissdo de processos industriais.

Atualmente, existem diversas técnicas disponiveis com esta finalidade de
captura e estocagem do CO,. Séo elas: a absorcdo quimica com solvente, a adsorcao,
mineralizacdo por ligagdo quimica e outras. Apesar de essas técnicas serem atualmente
difundidas e utilizadas com certo grau de sucesso, contam de forma desfavoravel a essas
técnicas, a necessidade abundante de produtos/solventes quimicos e a necessidade
intensiva de energia, 0 que tornam O processo menos atrativo do ponto de vista
econbmico para processos de separacdo e estocagem em larga escala. Em contraste, as
técnicas de formacdo de hidrato oferecem algumas vantagens em relacdo a esse uso
abundante de solventes.

Inicialmente, existe apenas a necessidade de adgua em contato com CO,, em
condicdes especificas de pressdo e temperatura para que o hidrato seja formado. Dessa
forma, a agua concorre em vantagem com 0s outros solventes e quimicos necessarios as
outras técnicas, por sua abundancia e custo reduzido. Além disso, a utilizacdo de

promotores para a formacdo dos hidratos reduz a pressdo e a temperatura requeridas
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pelo processo para atingir a regido de estabilidade do composto, o que impacta de forma
direta os custos relacionados ao consumo de energia, necessarios a compressdo ou ao
resfriamento do sistema.

Além das técnicas relacionadas ao sequestro do didxido de carbono, as técnicas
de formacdo de hidratos também contribuem para o desenvolvimento de aplicagdes que
utilizam estes compostos como matéria-prima em atividades industriais. A opcao de
utilizar a formacdo do hidrato de didxido de carbono, para a purificacdo do ar
atmosférico na industria de separacdo de ar, foi estudada aqui como mais uma aplicagdo
possivel desse tipo de tecnologia.

Seguem abaixo alguns exemplos de atividades que utilizam a formacdo do
hidrato como uma aplicagdo em atividades industriais e para fins de imobilizacdo do
didxido de carbono encontradas em Lirio (2012).

2.3.1  Sequestro Marinho de Dioxido de Carbono

Esta é uma das técnicas de imobilizagdo do didxido de carbono. Como todas as
técnicas de estocagem/imobilizacdo, trés etapas devem ser cumpridas em sequéncia: a
separacdo/remocdo do CO, de uma corrente gasosa bruta (efluente), o transporte e a
estocagem. Atualmente, a técnica mais utilizada, principalmente na industria de
petréleo, para separacdo é a adsor¢do reativa com solu¢bes de amina. Apds a separacao,
as moléculas de dioxido de carbono sdo transportadas e armazenadas em reservas
geoldgicas oceanicas, em profundidades entre 1000 e 2000 metros de lamina de agua.

Nesse cenario, a técnica de formacao de hidratos poderia ser empregada tanto na
fase de separacdo, quanto na fase de estocagem, aproveitando nesta Ultima etapa, as
condicdes de pressdo e temperatura naturais do ambiente marinho em tais profundidades

e favoraveis a formacdo dos hidratos.

2.3.2  Processos de Separacao Gas-Gas:

Conforme citado no item anterior, para que o ciclo dos processos de
imobilizacdo do dioxido de carbono seja iniciado, é necessario que primeiro ocorra a
separacdo do CO, de uma corrente gasosa. Nesse sentido, os estudos relacionados a
separacdo do dioxido de carbono de correntes gasosas industriais através da formacao

de hidratos estdo sendo cada vez mais aprofundados. Podemos destacar o tratamento do
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gés de sintese na producdo de hidrogénio, em fase de desenvolvimento pelo
Departamento de Energia dos Estados Unidos. O processo de alta presséo utiliza baixas
temperaturas e combina uma corrente de gas de sintese com agua “nucleada” pré-
resfriada em um reator de hidrato de CO,. A mistura de saida é em seguida separada
entre uma suspensdo de hidrato de dioxido de carbono e uma mistura gasosa rica em
hidrogénio e livre de CO,. Estudos econdmicos mostraram que a técnica e viavel
economicamente, apresentando um custo de capital menor que 0s processos de

separagao por amina.
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3 Cinética de Formacao de Hidratos de Diéxido de Carbono

3.1 Nucleacéo, Crescimento e Decomposi¢do

O processo de formacdo de hidratos € normalmente dividido em duas etapas: a
etapa de nucleacdo e a etapa de crescimento.

O processo de nucleacdo se refere a formagdo e crescimento de um nacleo até
um tamanho critico. Este nucleo, inicialmente formado, torna-se uma fonte estavel para
a formacdo posterior do hidrato. Um parametro importante para caracterizar essa etapa
de nucleacédo é o tempo de inducdo, que é exatamente 0 tempo necessario para que esse
ndcleo inicial seja formado e atinja um tamanho critico.

Segundo Lirio (2012) apo6s a primeira etapa de nucleacdo e do alcance do
tamanho critico de nucleo, a formagéo dos cristais torna-se espontanea e o processo de
formacdo do hidrato segue para a etapa de crescimento. Essa etapa se refere ao
crescimento estavel do nucleo até a condicdo de hidrato sélido.

Conforme Sabil (2009) um dos principais problemas para que as aplicacdes que
utilizem a formacéo de hidrato se tornem economicamente viaveis é a exigéncia de
pressdes elevadas para satisfazer as condicdes de equilibrio. Para superar tal problema, €
comum a adicdo de aditivos ou promotores no sistema para reduzir dramaticamente a
pressdo de equilibrio e tornar a tecnologia mais atrativa. Pesquisas recentes estdo cada
vez mais estudando a acao desses agentes na formacdo dos hidratos.

Para 0 desenvolvimento de processos capazes de recuperar o dioxido de carbono
formado como hidrato, é de extrema importancia o conhecimento das taxas de
decomposicao desses compostos. O processo de dissociacdo do hidrato é endotérmico e,
para que ocorra, € necessario que calor seja fornecido de uma fonte externa ao sistema
para romper as ligacoes de hidrogénio entre as moléculas de dgua e as interacGes de Van
der Waals entre as moléculas hdspedes e as de dgua. Estudos mais recentes mostraram
que a transferéncia de calor é o fenémeno dominante na dissociacdo do hidrato
comparado a cinética. A cinética controla apenas uma etapa inicial do processo,
enquanto o gradiente de temperatura entre o seio do fluido e a superficie do hidrato se

torna a forca-motriz de dissociacao nas etapas posteriores.
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3.2 Obtencédo e Andlise de Dados Cinéticos

Um importante aspecto a ser considerado no desenvolvimento de aplicagdes
industriais baseadas na tecnologia de formacéo de hidratos é a compreensao da cinética
de reacdo. Normalmente os experimentos conduzidos para esse tipo de investigagéo e
obtencdo de dados cinéticos e de equilibrio de fases sdo realizados através de um
método denominado de closed-loop ou T-cycle. Esse método permite que sejam
coletados apenas dados de pressdo e temperatura ao longo da reacdo sem a necessidade
de coleta de amostras para analise, reduzindo as perturbacfes ao sistema. Nesse método,
uma célula de equilibrio é carregada com uma solucdo aquosa que, em seguida, recebe
uma carga de gas. No caso dos experimentos estudados neste projeto, a quantidade
inicial de diéxido de carbono colocada na célula define a pressdo inicial do sistema, e
um banho termostatico ajusta a temperatura inicial de interesse enquanto a solucéo é
agitada por um agitador magnetico.

Segundo Lirio (2012) o método de closed-loop permite que a rota de presséo e
temperatura durante a formacdo e decomposicdo do hidrato seja tracada conforme
Figura 3.1 abaixo. A trajetdria de A-B representa a formacao do hidrato cuja queda de
pressdo indica tanto a solubilidade do gas na fase liquida, quanto a contragdo do gas
devido ao resfriamento, realizado ao longo do experimento. A queda de pressao mais
significativa que ocorre em seguida corresponde ao inicio da formacdo do hidrato. O
processo reverso de decomposicdo do hidrato é obtido mediante elevacdo de
temperatura e representado pelo aumento de pressdo devido a liberacdo do dioxido de

carbono.
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Figura 3.1: Reproduzida de Lirio (2012): Exemplo de rota de presséo e

temperatura durante a formacéo e decomposicéo de hidrato formado pelo sistema
CO2/H20 em condicéo inicial igual a 293,2 K e 3,0 MPa.

Em Sabil (2009), esse tipo de experimento foi conduzido para diferentes
pressdes e temperaturas iniciais para sistemas simples de hidrato de diéxido de carbono
e agua e para sistemas compostos com o tetrahidrofurano como promotor.

Nos experimentos realizados, a quantidade de dioxido de carbono consumida
durante a fase de crescimento foi medida para diferentes pressdes iniciais. Em todos 0s
sistemas, o consumo de didxido de carbono durante a etapa de crescimento mostrou-se
dependente da pressdo inicial, que esta diretamente relacionada a quantidade inicial de
dioxido de carbono no sistema.

A partir dos dados experimentais coletados durante o experimento, foi possivel
formular como hipotese a expressao cinética para a reacdo de formacdo de hidrato. A
taxa foi calculada como sendo independente da pressdo e assumindo inicialmente que
obedece a uma cinética de 1* ordem com relacdo a concentracdo do dioxido de carbono,

conforme equacao abaixo.

dCh
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Nessa equacgdo o k é a constante aparente da taxa de reacdo, C é a concentracdo

de dioxido de carbono no tempo t, Cs é a concentracdo de dioxido de carbono na

saturacdo e Cp é a concentracdo de dioxido de carbono no hidrato no tempo t.

Os dados de concentracdo obtidos experimentalmente foram plotados em

graficos versus o tempo de reacdo e obedeceram a uma relagdo linear entre In ((Co-

Cy)/(C-Cy)) e t, 0 que confirma a hipdtese de reacdo de 12 ordem.

40
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—a—2.21MPa, 275.9K
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Figura 3.2: Reproduzida de Sabil (2009): Gréfico de In [Co-Cs/C-Cs] versus tempo
em agua pura para diferentes pressoes iniciais de hidratos simples de dioxido de

carbono e agua.
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Figura 3.3: Reproduzida de Sabil (2009): Grafico de In [Co-Cs/C-Cs] versus tempo
em agua pura para diferentes pressdes iniciais de hidratos compostos de dioxido de

carbono, THF e agua.

A partir dos graficos, a constante aparente da taxa k foi calculada como sendo o

coeficiente angular das respectivas retas. Os valores de k calculados para os diferentes

sistemas e diferentes pressdes iniciais sdo apresentados na Tabela 3.1 abaixo.

Tabela 3.1: Reproduzida de Sabil (2009). A constante aparente da taxa (k) para
diferentes pressdes iniciais e sistemas simples de hidrato de didéxido de carbono e
agua e sistemas compostos de hidrato de dioxido de carbono, tetrahidrofurano e

agua.
Hidratos CO2 + H20 Hidratos CO2 + H20 + THF
T (K) P (MPa) k (min™) T (K) P (MPa) k (min™)
275.6 2.06 0.0237 284.4 1.53 0.1500
275.9 2.21 0.0287 285.7 1.76 0.1670
277.0 2.48 0.0325 286.0 1.98 0.1825
277.5 2.77 0.0452 287.1 2.25 0.1980
277.8 2.95 0.0516 287.3 2.50 0.1989
278.2 3.25 0.0627 287.8 2.71 0.2007
289.1 3.02 0.2008
290.1 3.25 0.2142
290.5 3.47 0.2559
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A partir da expressdo da taxa, dos valores de k encontrados na literatura e das
condic@es iniciais da corrente de ar a ser tratada é possivel realizar o calculo de volume
do reator de hidrato.

O reator considerado para a reacdo foi um reator de escoamento continuo cuja
equacdo de projeto é descrita abaixo, onde o indice A se refere ao regente limitante ou
no nosso sistema o dioxido de carbono (Fogler 2002).

Do balango molar para o reator de escoamento continuo temos:

dF,
_W = —(TA) (32)

Da definicdo de conversdo para uma reacdo a volume constante (fase liquida)

temos:
Fy = FAO(l - XA) (3-3)
e
B Xa dX,
V =F, fo ra=— (3.4)
Onde:
(=14) = k(Cy — Cs) (3.5)

Fa = vazdo molar do componente A;

Fao = vazdo molar inicial do componente A,
V = volume;

(-ra) = taxa de reacédo;

Xa = conversao;

Ca = concentracdo de A no tempo t;

Cs = concentracdo de A na saturacao;

k = constante aparente da taxa.
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4 Descricdo do Fluxograma Atual

Para o estudo do sistema proposto de purificacdo do ar através da formagdo de
hidrato, foi realizado um estudo piloto para uma planta de 45 MTPD de capacidade em
oxigénio da White Martins instalada no Pard — Brasil. Esse é um padrdo de planta de
pequeno porte normalmente instalada para atender ao mercado de liquidos de uma
determinada regido. Para obter essa capacidade de producdo em oxigénio, a planta
requer uma corrente de alimentacdo de ar ao cold box de aproximadamente 7.000
Nm3/h.

Um fluxograma do sistema atual baseado nos documentos de engenharia da

White Martins é apresentado na Figura 4.1 abaixo.
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Figura 4.1: Esboco do fluxograma do processo atual.

O ar atmosférico € succionado por uma casa filtros (1) e comprimido a
aproximadamente 5,3 bar em um compressor centrifugo de trés estagios (2). O calor de
compressdo é removido em um trocador de calor do tipo casco e tubo (3) com &gua da
torre de resfriamento. Com a compressao e posterior resfriamento, parte da umidade do
ar & condensada nos resfriadores intermediarios e descartada através de drenos
automaticos. O ar quente e ainda Umido passa através de um chiller (4) onde é resfriado
até 5,0°C. O resfriamento no chiller provoca nova condensacdo de parte da umidade
remanescente e o condensado é, entdo, drenado através de um separador de umidade (5).

Ap0s esse pré-tratamento inicial, o ar segue para a etapa de purificacao.
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O ar de admitido no sistema de purificacdo contém, em valores padréo, 450 ppm
de didxido de carbono e, de acordo com as condic¢des atmosféricas locais, 1675 ppm de
umidade. Esse ar é admitido em um dos vasos adsorvedores (6), enquanto 0 outro esta
em fase de regeneracdo. O ar escoa através do leito preenchido com material adsorvente
composto de molecular sieve e alumina, enquanto o diéxido de carbono e a umidade séo
adsorvidos e, assim, removidos da corrente de ar.

Na saida dos vasos adsorvedores, o ar contém cerca de 0,5 ppm de didxido de
carbono e 0,5 ppm de H,O e esta em condicfes de ser admitido ao cold box, a parte
criogénica do processo. Antes passa por um separador de pd para eliminar qualquer
residuo de material adsorvente que tenha se desprendido do material do vaso (8).

Na etapa de regeneracdo o nitrogénio é aquecido (7) antes de entrar no leito.

4.1 Resultados da Simulagdo em SuperPro — Sistema Atual

O fluxograma atual foi implementado no ambiente de simulagcdo do software
SuperPro Designer v9.0 e esta apresentado na Figura 4.3. Todas as condicdes de
projeto, tanto de processo quanto dimensionais, como tamanho do vaso e quantidade de
material adsorvente, reproduzidas no ambiente de simulacdo, foram obtidas de
documentos de engenharia da planta em estudo.

As condicOes de pressdo, temperatura e composicao da corrente a ser purificada

estdo conforme Figura 4.2.
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Composttion, &tc. | Physical Siate | Env.Propedies | Comments

Registered Ingrediens Composttion
O Components|
© Stock Mudures
Comp Flowrata Mass Comp. | Concentration Bdra-
[cab. Doxde Ko died fone ? I fo/h) l ipom) pmol) | cel% I
Catb_Dicide =i 1 ® 409748 450.0000 001180 100.0
:I;f.t:r.e ) 2 Nerogen x 711231386 7811000000 32,18420 100.0
Nitrogen 3 Onygen ® 1973.84693 216775.0000 7.81931 1000
Cxygen o]
Water 4 Water ® 1525173 1675,0000 D,10732 1000
Set ! Ingredient Flows O Mass Composition a ﬁ
Total Fowrates Auto-Adust [ Tempersture [3740 [ C
F b
O Set Mass Flow [S105510 kah Prssure [1013 [oar (3]
Ehapy [51247 kWi
© Se Vol Fow [798375% " mim s
Acivey [0,00 Usmb
Units  Mass [xg [#] Velfm3 |#] Composiion [ppm  [4] Conc.[mmol/L [#] Enthalpy [WH  [$]
Tme ReferenceforFlows  C Buieh  C fasseipis  C DosgameniGeis O Time Average Ih

Figura 4.2: Caracterizacao da corrente de ar a ser purificada no processo atual.

Esta corrente de ar inicial € comprimida da pressao atmosférica até a pressao de
5,3 bar em um compressor centrifugo com eficiéncia isotérmica de 70%, valor padréo
para maquinas centrifugas (Smith 1980). A corrente de saida do compressor esta com
92,7°C. Esse calor de compressdo deve ser removido por um trocador de calor do tipo
casco e tubo com agua da torre de resfriamento modelada com temperatura de agua fria
em 25°C.

O ciclo de adsorcao desta planta piloto em estudo é o ciclo de adsorcdo por
variacao de temperatura. Dessa forma, a temperatura do ar na entrada dos vasos deve ser
reduzida até 5°C para a etapa de adsorcdo. Para atingir essa temperatura, foi
considerado um chiller com freon como fluido refrigerante com temperatura de entrada
de -4°C.

Com o resfriamento adicional requerido, parte da umidade é condensada em um
separador de umidade, modelado na simula¢gdo como um tambor de flash. Esse flash
realiza duas fun¢des na simulacdo. A primeira corrige a composicdo das fases presentes
apos o resfriamento, ja que o simulador ndo considera o equilibrio termodindmico para
umidade na corrente gasosa. O segundo remove fisicamente na corrente liquida de saida

a parte da umidade condensada devido a reducdo de temperatura.
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Figura 4.3: Fluxograma do processo atual no ambiente de simulacdo SuperPro Designer v9.0.
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A corrente gasosa de saida do separador de umidade entra, entdo, em um dos
vasos adsorvedores. O vaso adsorvedor foi modelado para operar em trés etapas:
adsorcao, regeneracdo com aquecimento e regeneracdo com resfriamento. Os tempos de
operagéo de cada etapa foram: 14 horas para a adsorc¢do, 7 horas para regeneragdo com
aquecimento e 7 horas para regeneragdo com resfriamento.

As dimensdes dos vasos foram também especificadas para a simulacdo, assim
como a necessidade de operacédo de dois vasos em regime intermitente.

A capacidade de adsor¢do do material adsorvente foi calculada em massa de
adsorbato (dioxido de carbono e agua) por volume de adsorvente, pois este foi um
parametro de entrada para a simulacdo. A massa de adsorbato foi calculada pela vazéo
massica de contaminantes multiplicada pelo tempo de adsorcéo do ciclo. O volume de
adsorvente foi obtido a partir do volume do leito definido no projeto do vaso. Para
atender a especificacdo final para a corrente de saida, utilizou-se uma eficiéncia de
remocdo para o dioxido de carbono de 99,9% e para a umidade de 99,99%.

Na etapa de regeneracdo com aquecimento, foi necessario incluir um aquecedor
elétrico para aquecer uma corrente de nitrogénio, disponivel do cold box, de
aproximadamente 7,3°C até 232°C.

Dadas as condicdes anteriores, a corrente de saida dos vasos calculada pelo
simulador atendeu as especificagcdes requeridas para o processo, conforme sistema atual
(Figura 4.4).
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Composttion, etc. | Physical State | Env.Properties | Comments

Stream Corttents O Total C Liquid/Solid O Vapor
Cémposﬁon Data
Flowrate Mass Comp. Concentration Extra-Cell
Componert ka/h) {ppm) {mmol/L) (%)
1 0.00410 0.4509 0.000066 100.00
2 Nitrogen 7112,31386 782762.9368 180,203331 100.00
3 Oxygen 1973.84693 2172365070 43781439 100.00
4 Water 0.00096 0,1053 0.000038 100,00
——
Total Fowrates Temperature 530 TC 3]
Mass Flow [3086.168 kg/h Presure [5730  [oar  [H]
Volumetric Flow [1408,922 m3/h Enthalpy [12.800 kWhh
Activity [0.00 U/mL

Unts Mass[kg  (¥] Volfm3 (3] Compostion[ppm [¥] Cone.[mmol/L Enthalpy [F k“w'h'_'

Time Reference for Flows O Bsieh

C Source Cycle O fastiwmen fnele O Time Average [h

Figura 4.4: Composicdes e dados termodinamicos do ar purificado pelo processo

atual.

Como o caso do sistema atual trata-se de uma simulacdo de um processo

existente, ao contrario de um dimensionamento, alguns valores obtidos pelo simulador

foram comparados com os valores de projeto da planta, como forma de validacdo da

simulacdo. O comparativo é apresentado na Tabela 4.1 a seguir.

Tabela 4.1: Comparativo entre valores simulados e valores de referéncia de
projeto da planta em estudo.

Parametro Referéncia Simulacado
*Razdo de Purga Aquecimento 7,20% 7,10%
*Razdo de Purga Resfriamento 7,20% 7,31%
Poténcia Aquecedor Elétrico 48,4 KW 49,8 kW
ppm CO,, saida 0,500 0,451
ppm H-0, saida 0,500 0,105

* Razdo de purga é a vazdo molar de regeneracdo sobre a vazdo molar total de ar.
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4.2 Resultados Econdmicos para o Processo Atual

O relatério econémico a seguir foi gerado pelo mesmo software utilizado para a

simulacdo da operacdo da planta de separagdo. As principais informacOes reportadas

serdo discutidas posteriormente para realizacgdo da avaliagdo da viabilidade de

implantacdo da planta proposta neste estudo.

Tabela 4.2: Relatorio de Avaliagdo Econémica para o processo atual.

1. EXECUTIVE SUMMARY (2014 prices)

Total Capital Investment

Capital Investment Charged to This Project

Operating Cost

Economic Evaluation Report

Sistema Atual de Purificagao de Ar

28785000,00 $
28785000,00 $
8511000,00 $/yr

2. MAJOR EQUIPMENT SPECIFICATION AND FOB COST

(2014 prices)

Quantity/Standby/
Staggered

1/0/0
1/0/0
1/0/0
1/0/0

2/0/0

Name

G-101

HX-101

HX-102

V-101

C-101

Description

Centrifugal Compressor
Compressor Power = 641.72 kW
Heat Exchanger

Heat Exchange Area = 2.66 m2
Heat Exchanger

Heat Exchange Area = 2.79 m2
Flash Drum

Vessel Volume = 0.00 m3

PBA Chromatography Column
Column Volume = 4.37 m3

Unlisted Equipment

3. FIXED CAPITAL ESTIMATE SUMMARY (2014

prices in $)

1. Equipment Purchase Cost

2. Installation

3. Process Piping

Unit Cost ($) Cost ($)
807000,00 807000,00
14000,00 14000,00
15000,00 15000,00
1000,00 1000,00
1491000,00 2982000,00
955000,00

TOTAL 4773000,00
4773000,00

1045000,00

1671000,00
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4. Instrumentation

5. Insulation

6. Electrical

7. Buildings

8. Yard Improvement
9. Auxiliary Facilities
TPDC

10. Engineering
11. Construction
TPIC

TPC

12. Contractor's Fee
13. Contingency
CFC =12+13

DFC

4. LABOR COST - PROCESS SUMMARY

Labor Type Unit Cost  Annual Amount

($/h) (h)
Operator 69,00 22824,00
TOTAL 22824,00

Annual Cost
(%)
1574843,00
1574843,00

1909000,00
143000,00
477000,00

2148000,00
716000,00

1909000,00

14791000,00

3698000,00
5177000,00
8875000,00

23666000,00

1183000,00
2367000,00
3550000,00

27216000,00

%

100,00
100,00

5. VARIOUS CONSUMABLES COST (2014 prices) - PROCESS SUMMARY

Consumable lérgtssi Annual
Amount
(%)
Dft PBA Chrom Resin 1500,00 563,00 L

TOTAL

6. UTILITIES COST (2014 prices) - PROCESS SUMMARY

Utility Unit Cost Annual

($) Amount
Std Power 0,10 6846319,00
Cooling Water 0,05 468675,00
Freon 0,15 17820,00
Hot Water 0,05 5357,00
TOTAL

Ref.
Units

kW-h
MT
MT
MT

Annual Cost
(%)
844723,00
844723,00

Annual Cost
®
684632,00
23434,00
2673,00
268,00
711007,00

30



7. ANNUAL OPERATING COST (2014 prices) - PROCESS SUMMARY

Cost ltem

Raw Materials
Labor-Dependent
Facility-Dependent
Laboratory/QC/QA
Consumables

Waste Treatment/Disposal
Utilities

Transportation
Miscellaneous
Advertising/Selling
Running Royalties
Failed Product Disposal
TOTAL

$

0,00
1575000,00
5145000,00
236000,00
845000,00
0,00
711000,00
0,00

0,00

0,00

0,00

0,00
8511000,00

%
0,00
18,50
60,44
2,78
9,92
0,00
8,35
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
100,00
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5 Descricao do Fluxograma Proposto

O fluxograma proposto foi baseado em sistemas existentes de remocao seletiva
de dioxido de carbono de correntes multicomponentes como, por exemplo, correntes de
gas de sintese compostas por hidrogénio (H;) e CO,. Esses sistemas incluem
equipamentos para promover 0 contato entre uma corrente gasosa contendo CO, e uma
solugédo aquosa com promotores para formacdo de hidrato que alimentam um reator de
escoamento continuo para produzir uma corrente gasosa isenta de CO, e uma suspensao
de hidrato, conforme as patentes pesquisadas US 6,797,039 B2 e US 7,128,777 B2.

A partir dessa referéncia, um fluxograma simplificado para a remogdo do

didxido de carbono do ar foi proposto conforme Figura 5.1 a seguir:

(1

(8)

—b% Cold Box >
SE— ek

Figura 5.1: Esboco do fluxograma do processo proposto.

No processo proposto, é necessario obter as condigcdes de pressdo e temperatura
necessarias a formacdo do hidrato. Para isso, um compressor de ar de maior razdo de
compressdo do que o existente no sistema atual (2) foi considerado para elevar a pressdo
do ar da condicdo atmosférica para 34,7 bar, apds uma etapa de pré-filtracdo (1). Apos
obter a pressdo necessaria, o calor de compressdo deve ser eliminado em um trocador de
calor casco e tubo (3) para em seguida entrar na unidade chiller (4) e atingir a
temperatura requerida. Um chiller é requerido no processo pois as temperaturas de
equilibrio do hidrato de di6xido de carbono variam entre temperaturas um pouco acima
do ponto normal de fusdo da agua (0°C) e 5°C aproximadamente. Essa temperatura ndo
é possivel de ser atingida utilizando agua proveniente da torre de resfriamento, que

possui temperatura proxima a temperatura de bulbo Umido local (entre 25°C e 35°C).
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Por isso, um equipamento de refrigeracdo com fluido refrigerante é necessario nesta
etapa do processo.

O ar segue para um misturador (5) que promove o contato entre o ar comprimido
e a dgua nucleada. Este equipamento prepara a mistura de entrada no reator (6).

A mistura ar-4gua segue ao longo de um reator isotérmico de escoamento
continuo provido de dispositivo capaz de remover o calor de reacdo, considerando que a
reacao € exotérmica.

A corrente de saida do reator segue para um separador de fases (7) para separar a
fase liquida contendo o hidrato formado e a fase gés isenta de diéxido de carbono. Na
saida do reator, deve haver um analisador continuo para monitoramento da concentracao
de CO..

A fase liquida posteriormente recebe um tratamento térmico para decomposicao
do hidrato (8). Nesta etapa é possivel recuperar 0 CO,.

A fase gés ainda precisa de um tratamento adicional para remover os residuos de
agua. Para isso, optou-se por vasos secadores de adsor¢do em carvédo ativado (9), com

dois vasos em operacao intermitente.

5.1 Resultados da Simulacdo em SuperPro — Sistema Proposto

O fluxograma proposto foi implementado no ambiente de simulacdo do software
SuperPro Designer v9.0. O fluxograma modelado para a remocao de CO; do ar através
da formacéo de hidrato esta apresentado na Figura 5.2.

Para iniciar a simulacdo, houve a necessidade de definir alguns parametros
especificos para a reacdo de formacdo do hidrato. Uma das particularidades foi a
inclusdo do hidrato de diéxido de carbono como um componente no banco de dados do
simulador. Pelo fato de a quantidade de hidrato em agua ser, no maximo, da ordem de
0.1% em massa, as propriedades fisicas ndo encontradas na literatura foram
aproximadas pelas propriedades da dgua, pois se apresenta sempre em quantidade muito

superior a qualquer outro componente em fase liquida.
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Figura 5.2: Fluxograma do processo proposto no ambiente de simula¢do SuperPro Designer v9.0.
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A férmula quimica do hidrato de didxido de carbono considerada na simulacgéo
foi a que considera a estrutura | (sl) caso todas as cavidades sejam ocupadas:
8C0,.46H,0 ou CO,.5,75H,0. A entalpia de formacgéo considerada foi de 95 kJ/mol,
valor mais coerente encontrado na literatura para sistemas de hidrato com
tetrahidrofurano em pressdo e temperatura préximas daquelas em que o reator devera
operar. O ponto normal de fusdo aproximado para o hidrato foi superior a maior
temperatura presente em todo o processo. Essa aproximacdo foi feita para evitar a
presenca de hidratos em fase gasosa ao se estabelecer o equilibrio nos sistemas bifasicos
(gas-liquido); considerando que este composto apresenta-se na forma sélida, formando
uma lama em fase liquida.

A constante aparente da taxa (k) também foi inserida na simulag¢do. A escolha de
k foi realizada a partir de uma andlise de sensibilidade do volume final calculado para o
reator, para que o mesmo possuisse dimensdes fisicamente razoaveis. O maior valor de
k encontrado na literatura pesquisada foi a 290,5 K e 34,7 bar na presenca de
tetrahidrofurano como promotor. A escolha de k definiu as condigbes de presséo e
temperatura para a reagao.

As condicdes termodinamicas da corrente de ar a ser purificada seguiram as
especificagdes contidas nos memoriais de engenharia da White Martins para a planta
piloto em estudo, e foram as mesmas utilizadas para a simulacdo do processo atual
(Figura 5.3).
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Composttion, &tc. | Physical Siate | Env.Properies | Comments

Registered Ingrediens Composttion
O Components|
© Stock Mudures
Comp Flowrata Mass Comp. | Concentration Bdra-
[cab. Doxde Ko died fone ? I fo/h) l ipom) pmol) | cel% I
Catb_Dicide =i 1 ® 409748 450.0000 001180 100.0
:I;f.t:r.e ) 2 Nerogen x 711231386 7811000000 32,18420 100.0
Nitrogen 3 Onygen ® 1973.84693 216775.0000 7.81931 1000
Cxygen o]
Water 4 Water ® 1525173 1675,0000 D,10732 1000
Set ! Ingredient Flows O Mass Composition a ﬁ
Total Flowrates Auto-Adust [ Tempersture [3740 [ C
F b
O Set Mass Fow [9105510 kah Prssure [1013 [oar (3]
Ehapy [51247 kWi
© SetVol Fow  [7883.758 " mim s
Acivey [0,00 Usmb
Units  Mass [xg [#] Velfm3 |#] Composiion [ppm  [4] Conc.[mmol/L [#] Enthalpy [WH  [$]
Tme ReferenceforFlows € Feielr € ZaeveDygis © Dssiwnenileis O Time Average Ih

Figura 5.3: Caracterizacao da corrente de ar a ser purificada no processo atual.

Inicialmente, a corrente de ar deve ser preparada para atingir os valores de
pressdo e temperatura 6timos para a reacao de formacdo de hidrato. Para isso, a corrente
de ar atmosférica, inicialmente em condicbes ambientes (31,4 °C e 1,013 bar), é
comprimida a 34,7 bar em um compressor centrifugo dimensionado para operar com
70% de eficiéncia isotérmica (Smith 1980), valor padrdo para maquinas centrifugas. O
calor de compresséo é removido em trocadores de calor que utilizam agua da torre de
resfriamento disponivel a 25°C (temperatura de entrada de agua fria considerada na
simulacéo).

Ap0s o compressor, a corrente de ar de alta pressao é resfriada até a temperatura
de 17,35°C. Como a temperatura requerida é menor que a temperatura de agua fria
disponivel, este resfriador opera utilizando agua resfriada como fluido refrigerante.

Em seguida, a carga de ar é misturada a uma corrente de agua, ja nas mesmas
condicdes de temperatura e pressdo da corrente gasosa.

Logo apds o misturador, a corrente bifasica entra no reator de hidrato. Para o
caso proposto, foi considerado que a reacdo ocorre em fase liquida, com o di6xido de
carbono disponivel na fase gasosa para reagir. O tempo de residéncia no reator foi

ajustado de modo que a conversdo do CO, atingisse a meta de purificacdo da unidade e
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a concentracdo minima admissivel para entrada do ar no cold box de 0.5 ppm. Para isso,
o reator projetado deverd atingir a conversdo de diéxido de carbono de 99,96%. Outra
consideracdo assumida é que a saida do reator deveria estar nas mesmas condi¢des de
entrada, facilitando a recirculacdo de dgua posteriormente. Como a reacao é exotérmica,
foi necessario utilizar &gua resfriada como fluido refrigerante para o controle de
temperatura do reator.

Deve-se ressaltar que o dimensionamento do reator realizado pelo simulador ndo
considera o volume necessario para o escoamento da fase gasosa no interior do
equipamento, também atendendo ao tempo de residéncia pré-definido. O volume
calculado atende somente a necessidade de tempo de residéncia em que especificamente
ocorre a reacdo (fase liquida). Portanto, o volume real para atender o balanco de massa
global no equipamento deve ser corrigido para atender ambas as fases, mesmo que uma
delas ndo participe da reacdo esperada. A razdo entre as vazdes volumétricas L/V,
(proporcional ao [volume de trabalho/volume total]) ficou na ordem de 1,38%. O
volume total corrigido para o equipamento foi de aproximadamente 92 m”.

Reatores homogéneos de escoamento de fase gasosa sd@o, em sua maioria,
tubulares. Reatores tubulares sdo normalmente encontrados tanto na forma de um tubo
longo como na de varios reatores menores em um feixe de tubos (Fogler 2002). No
processo proposto, 0 escoamento € predominantemente gasoso, sendo aproximado para
este caso. Portanto, os 92 m® calculados foram verificados na disposicdo de um tubo
longo e na disposicdo de um conjunto de reatores em serie, dispostos de maneira a
atender um espaco fisico compativel com as dimensdes da planta.

A razdo comprimento sobre didmetro padrdo do simulador é de 10/1. Outras
referéncias para 0 mesmo tipo de reacdo citam razdes da ordem de 500/1 a 2000/1.
Considerando a necessidade de remocdo do calor gerado na reacdo, a disposicao
proposta é de um feixe de reatores tubulares, para que a area de transferéncia de calor
entre o fluido refrigerante e 0 meio reacional seja maximizada. Devido a limitacdo de
espaco fisico disponivel na planta, o comprimento do reator foi limitado a 10 metros de
comprimento. Adotando a razdo de 500/1 e o comprimento limite de 10 metros, o
diametro de cada feixe seria de 0,02 metros. Dessa forma, o reator proposto deveria ser
composto de aproximadamente 30.000 feixes. Se esses feixes fossem posicionados em
um arranjo retangular simples ficariam dispostos em 173 feixes na horizontal e 173
feixes na vertical, formando um paralelepipedo de 3,5 m x 3,5 m x 10 m. Caso a razao

didmetro por comprimento ndo fosse cumprida, seriam possiveis outras disposicoes,
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como por exemplo, 4700 feixes aproximadamente para um diametro de 0,05 metros e

mesmo comprimento.

Oper.Cond's | Reactions | Profiles | Labor, etc.

Themal Mode
O Set Bxt Temperature :[17.35 | C
© Adiabatic

© Set Duty
© e [0,00 |keal/h
O Cocies; [604.20 [keal/h
Heat Transfer
Agent | Chilled Water v
Inlet Temp.[5.,00 ©
Outlet Temp.[10.00 ; &
Rate 12.01 | ka/min
Pressure Set by User ™

Pressure | 34,700 | bar

Description

Residence (Space) Time

Actual |25000 |min K3
Min Required |15_000 ]mm

Volume
Working to Vessel Volume Ratio [100,00

Working Volume [126  [m3

Reaction Takes Place in

© Vapor Phase
O Liquid Phase
[X Gaseous Components Available to React

Power Consumption
Power Type | Std Power v
O Set Specific Power 10,0000 |kW/m3
() Set Total Power | 0.0000 [kW
© Set Power per Unit | 0.0000 [kW E]
Power Dissipation [0000 %

to Heat

Figura 5.4 — Janela do ambiente de simulacéo para as condi¢cfes
operacionais do reator de hidrato.

Verificou-se que o simulador ndo realiza os calculos de equilibrio liquido-vapor

nas correntes do processo, ndo havendo, portanto, uma estimativa da quantidade de

gases dissolvidos na fase liquida e do incremento de umidade na corrente gasosa.

Assim, foi incluido um flash isotérmico no processo apenas para estabelecer o equilibrio

termodinamico entre as fases e obter as novas composicdes reais das fases da corrente.

Neste flash, foram consideradas como pressao e temperatura de equilibrio as mesmas da

corrente que sai do reator. Assim, foram geradas duas correntes de saida: uma em fase

liquida, contendo a emulsdo formada por hidrato e agua, e o di6xido de carbono

dissolvido, e outra em fase gasosa, composta por oxigénio e nitrogénio, além de tracos

de CO,, agua e hidrato.
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A corrente liquida que sai do flash tem uma pequena fracdo de sua vazédo
desprezada no reciclo como uma purga — vazao que sera reposta por dgua pura em uma
corrente de make-up posterior —, pois tragos de hidratos que ndo puderem ser
dissociados podem acumular ao longo do tempo. A corrente liquida que continua no
processo segue para um reator, onde ocorre a dissociagcdo do hidrato. Para modelar esta
etapa, partiu-se do pressuposto de que a transferéncia de calor assume um papel
dominante na dissociacdo do hidrato em relagdo a sua cinética intrinseca. Assim, 0
reator considerado ndo considera a taxa na qual a reacdo de decomposicao ocorre, mas
somente a sua estequiometria e conversao esperada. Verificou-se que um aumento de
aproximadamente de 15 K na temperatura é suficiente para a decomposicao total do
hidrato. Portanto, assumiu-se que esse incremento seria suficiente para dissociar 99,9%
do hidrato, e que o volume do reator é fungdo somente do tempo de residéncia do
fluido.

Apos o reator de dissociagéo, a fracdo de CO, passa a se encontrar na ordem de
10° ppm. Essa composicdo no reciclo de 4gua nucleada é extremamente prejudicial ao
processo de purificagcdo, pois a concentracdo de CO;, na alimentacdo do reator
aumentaria a cada ciclo, tornando o seu volume ideal infinitamente grande em um
tempo de operacdo suficientemente longo. Por outro lado, a concentracdo de CO; na
ordem de 10° ppm, em 34,7 bar e 32,35°C, é pequena o suficiente para fazer com que o
dioxido de carbono esteja totalmente dissolvido na fase liquida. Assim, para remover
este componente da corrente de reciclo, foi adicionado um tambor de flash para
despressurizar a corrente liquida para 1,013 bar. Essa operacdo resulta em uma corrente
gasosa de dioxido de carbono com pureza de aproximadamente 98,0% (p/p).

Um misturador foi utilizado para adicionar agua pura de make-up a corrente
liquida de saida do flash. A adicdo proporcional de agua pura em relacéo a retirada de
agua rica em hidrato evita o acumulo de hidrato ao longo do tempo. A corrente de saida
do misturador, que ainda contém tracos de hidrato, € entdo repressurizada atraves de
uma bomba de alta pressao e resfriada até as condicdes ideias para a reacdo de formacao
de hidrato. A agua de make-up foi considerada como sendo de outra fonte diferente da
agua da torre de resfriamento, para evitar qualquer efeito que os produtos quimicos de
tratamento da agua da torre possam causar na reacdo de formacdo do hidrato.

A corrente gasosa separada no flash apds o reator de formacdo de hidrato ainda
apresenta tracos de umidade que devem ser removidos. Dessa forma, o final do

tratamento proposto é composto por dois vasos recheados com carvdo ativado, que
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operam intermitentemente em ciclos de 6 horas de operacédo e 6 horas de regeneragéo do
recheio. A umidade contida na corrente de ar é adsorvida no recheio da coluna, que é
regenerada com passagem de ar quente seco, enquanto a outra coluna entra em
operagéo.

Finalmente, a corrente de ar que sai do processo de purificacdo proposto
encontra-se nas especificacdes necessarias a proxima etapa da planta de separacgdo de ar:
menor que 1,0 ppm em CO; e H,O. As concentragdes e condi¢des termodinamicas da

corrente de ar no final da etapa de purificacdo sdo as seguintes:

Compostion, &C. | Physical State | Env.Propeties | Comments

Stream Contents O Total ' Liquid/Solid C Vapor
Composition Data
Fowrate Mass Comp Concentration ExtraCell
Ll ka/mi) {oom) ) (%)
1 0.00008 0.5371 0.000004 100.00
_L Nitrogen 118,53856 782762 6799 5456717 100,00
3 Oxygen 3285745 217236 4357 1.514377 100.00
4 Water 0.00005 0,3473 0.000002 100,00
Total Aowrates Temperaturs WIK_E
Mass Flow | 151436 kg/min B Ll = E]
Volumetric Flow [21.723 m3/min Enthalpy | 0,427 kW-h/min
Activity | 0,00 U/mL
Units Mass [kg (] Vel[m3 Compostion [ppm  (¥] Cone.fo/L (3] Enthaloy[lWh
Time Referencefor Flows  © fateh O juserlyes O Dmstwwniiani O Time Average fmin —[¥]

Figura 5.5: Composicéo e propriedades termodinamicas da corrente de ar
purificada ao final do processo proposto.

5.2 Resultados Econémicos para o Processo Proposto

Assim como para 0 processo atualmente existente, os resultados do relatorio
econbmico a seguir apresentam importantes informac6es que servirdo para avaliar a

viabilidade do projeto proposto.
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Tabela 5.1: Relatorio de Avaliagdo Econémica para o processo alternativo.

Economic Evaluation Report

Purificacédo por Formacgao de Hidrato

1. EXECUTIVE SUMMARY (2014 prices)

Jotal Capial 2029100000  $

Capital Investment Charged to This Project 20291000,00 $

Operating Cost 9394000,00 $lyr

2. MAJOR EQUIPMENT SPECIFICATION AND FOB COST (2014

prices)

Quantity/

Standby/ Name Description Unit Cost ($) Cost ($)

Staggered

1/0/0 PFR-101 Plug Flow Reactor 72000,00 72000,00
Vessel Volume = 1.26 m3

1/0/0 V-101 Flash Drum 2000,00 2000,00
Vessel Volume = 0.06 m3

2/0/0 GAC-101 GAC Adsorber 71000,00 142000,00
Bed Volume = 0.76 m3

1/0/0 PFR-102 Plug Flow Reactor 72000,00 72000,00
Vessel Volume = 1.88 m3

1/0/0 G-101 Centrifugal Compressor 2065000,00 2065000,00
Compressor Power = 1732.12 kW

1/0/0 HX-101 Heat Exchanger 10000,00 10000,00
Heat Exchange Area = 1.47 m2

1/0/0 GTV-102 Gate Valve 1000,00 1000,00
Valve Diameter =0.38 cm

1/0/0 HX-102 Heat Exchanger 12000,00 12000,00
Heat Exchange Area = 2.06 m2

1/0/0 V-102 Flash Drum 4000,00 4000,00
Vessel Volume = 0.28 m3

1/0/0 PM-101 Centrifugal Pump 35000,00 35000,00
Pump Power = 4.04 kW

1/0/0 HX-103 Heat Exchanger 13000,00 13000,00
Heat Exchange Area = 2.10 m2
Unlisted Equipment 607000,00

TOTAL 3033000,00

3. FIXED CAPITAL ESTIMATE SUMMARY (2014 prices

in $)

1. Equipment Purchase Cost 3033000,00
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2. Installation

3. Process Piping

4. Instrumentation

5. Insulation

6. Electrical

7. Buildings

8. Yard Improvement
9. Auxiliary Facilities
TPDC

10. Engineering
11. Construction
TPIC

TPC

12. Contractor's Fee
13. Contingency
CFC =12+13

DFC

4. LABOR COST - PROCESS SUMMARY

Labor Type Unit g/ﬁ;
Operator 69,00
TOTAL

Annual
Amount

(h)
50349,00

50349,00

Annual Cost

®)
3474051,00
3474051,00

6. VARIOUS CONSUMABLES COST (2014 prices) - PROCESS

SUMMARY
Consumable Units Cf(Jg;
Dft GAC Packing (G) 3,00

TOTAL

Annual
Amount

155,00 kg

8. UTILITIES COST (2014 prices) - PROCESS

SUMMARY

Utilit Unit Cost Annual
Y (%) Amount

Std Power 0,10 17190217'8

Steam 12,00 704,00

Cooling Water 0,05 1350474,00

Chilled Water 0,40 148391,00

Ref.
Units

kW-h
MT
MT
MT

1517000,00
1062000,00
1213000,00
91000,00
303000,00
1365000,00
455000,00
1213000,00
10252000,00

2563000,00
3588000,00
6151000,00

16403000,00

820000,00
1640000,00
2460000,00

18864000,00

%

100,00
100,00

Annual Cost
(%)

465,00
465,00

Annual Cost
®
1719022,00
8449,00
67524,00
59356,00
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Hot Water
TOTAL

9. ANNUAL OPERATING COST (2014 prices) - PROCESS

SUMMARY

Cost Item

Raw Materials
Labor-Dependent
Facility-Dependent
Laboratory/QC/QA
Consumables

Waste Treatment/Disposal
Utilities

Transportation
Miscellaneous
Advertising/Selling
Running Royalties
Failed Product Disposal
TOTAL

MT

$ %

0,00
3474000,00
3544000,00

521000,00

0,00

0,00
1854000,00

0,00

0,00

0,00

0,00

0,00
9394000,00

90,00

1854440,00

0,00
36,98
37,72

5,55

0,00

0,00
19,74

0,00

0,00

0,00

0,00

0,00

100,00

43



6 Conclusao

O escopo do presente estudo foi a elaboracdo de uma proposta de tecnologia
alternativa ao processo de purificacdo de ar atmosférico em plantas de separacdo de ar.
Para tal, necessitou-se realizar um estudo acerca da tecnologia atualmente empregada, a
fim de podermos perceber com clareza como o emprego da formacgédo de hidratos de
diéxido de carbono poderia se tornar uma alternativa vidvel para o processo de
purificacdo em questao.

O primeiro ponto a ser analisado foi se a substituicdo da tecnologia atualmente
empregada pela tecnologia alternativa de formacao de hidratos poderia gerar correntes
gasosas nas especificacOes estabelecidas. Assim, a simulacdo apresentada para o
processo alternativo proposto definiu se a substituicdo de tecnologia conseguiria atingir
as metas de operacgéo alcancadas pela tecnologia atualmente empregada.

Os resultados demonstraram valores de composicdo de ar purificado para 0s
contaminantes dioxido de carbono (CO,) e &gua. Considerando que fragcbes menores que
1 ppm séo aceitaveis, e fracfes em 0,5 sdo desejaveis na corrente de saida do processo
de purificacdo, os valores apresentados na Figura 5.5 (0,5371 ppm de CO; e 0,3473
ppm de agua) demonstraram haver a possibilidade de emprego do hidrato.

Outra questdo a ser avaliada foi a de viabilidade de implantacdo da planta de
purificacdo por formacdo de hidrato, tanto em relagcdo as dimensfes dos equipamentos
requeridos quanto as mudancas de propriedades termodindmicas requeridas. A
necessidade de transicdes de pressdes em torno de 33000 kPa, requer o emprego de
robustos compressores. Soma-se a isso o fato de a temperatura em quase toda a linha se
apresentar em torno de 17°C, sendo necessario o uso de agua refrigerada como fluido
refrigerante quando resfriamento é requerido, e inviabilizando o uso de agua nas
condices ambientes.

O reator de formacdo de hidrato de CO,, base de toda a proposta, acabou se
tornando um ponto limitante para o emprego de hidratos. O dimensionamento desse
reator, considerando a taxa de reacdo, a conversdo necessaria e a vazdo da corrente de
alimentacdo, gerou um equipamento com volume muito grande em relacdo a area
normalmente ocupada em uma planta de separacdo de ar. Fatores adicionais devem ser
inseridos na analise do volume encontrado para este reator: ao volume de reacdo

(calculado em 92 m®) deve-se considerar a adicdo da espessura de cada tubo e do
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espacamento necessario para a realizagdo de troca de calor entre os tubos. Assim, a
disposicdo de um reator PFR em uma planta desta tipologia se torna um grande desafio
a ser superado para um eventual emprego da tecnologia proposta.

No sistema proposto, a ideia de utilizarmos um processo continuo, sem variagdes
na vazéo de ar de entrada ao cold box ndo foi alcancada. A necessidade de insercdo dos
vasos recheados de carvao ativado gerou a mesma caracteristica intermitente observada
Nos processos atuais.

Entretanto, mesmo com as ressalvas descritas, o processo simulado para a
planta de purificagdo por formagdo de hidrato ndo gerou nenhum valor fora da realidade
em aplicacBes industriais. Assim, o outro ponto a ser avaliado é o impacto econémico
da implantacdo e operagdo desse processo. A simulacdo da tecnologia atualmente
empregada foi feita baseada em dados reais de operacdo de uma unidade existente, com
0 objetivo de se comparar o valor teorico do processo proposto com o valor mais
realistico possivel.

Os relatdrios econdmicos para ambos 0s casos demonstraram que 0 custo de
implantagcdo de uma planta com a tecnologia atual é em torno de 29.000.000,00%, cerca
de 40% a mais do que o custo estimado para a planta proposta, com grande impacto no
custo dos adsorvedores de leito fixo e, principalmente, nos gastos relacionados a
execucdo das obras. Ja na tecnologia proposta destaca-se a parcela de investimento
direcionada a aquisicdo de um grande compressor de ar.

Por outro lado, os custos de operacdo anual das diferentes tecnologias nédo
ficaram discrepantes, sendo estimado 9.394.000,00$% para a planta proposta contra
8.511.000,00$ do cenario atual. E importante analisar quais as parcelas mais
significativas de gastos com a operagdo em cada um dos casos.

Para o0 cenario atual, a maior parcela dos gastos anuais € relacionada a
manutencdo, depreciacdo e capacidade utilizada na unidade, respondendo por cerca de
60% do valor, ndo sendo relacionada diretamente ao processo produtivo. Ja na
tecnologia proposta, o custo de médo de obra na operacdo é mais que o dobro do custo
para 0 processo atual, e o gasto com utilidades é 160% maior que o valor do necessario
para o cenario atual.

Por fim, fica demonstrado que a implantacdo da planta de purificacdo de ar por
formacdo de hidrato é viavel, sendo necessarios estudos mais detalhados, focando nos

seguintes topicos:
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Desenvolvimento de promotores, com o intuito de melhorar a cinética da
reacdo de formacdo do hidrato e, consequentemente, a diminuicdo do
volume requerido para o reator. Outra consequéncia seria a possibilidade
de conduzir a reagdo em pressdes mais amenas, diminuindo o custo
relacionado a compressao.

Remodelagem dos processos incluindo a integracdo energética de toda a
planta de separagdo de ar, considerando reaproveitamento de fontes
quentes e frias e correntes a altas pressoes.

Desenvolvimento de experimentos para obtencdo de dados e observacao
do comportamento da reacdo em sistemas continuos podendo, inclusive,

ser realizado em planta piloto.
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