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Resumo

CODOLO, Milene Costa, Estudo Teorico e Experimental de uma Torre de Nebulizacdo para Ab-
sor¢do de SO;, Campinas,: Faculdade de Engenharia Mecanica, Universidade Estadual de

Campinas, 2006. 104p Dissertacao (Mestrado)

Este trabalho estuda a absor¢do de SO, em uma torre de nebulizagdo contra-corrente. Um
estudo experimental foi realizado, a fim de determinar a influencia das varidveis do processo de
absorcdo. As varidveis estudadas foram: velocidade do gés, vazdo de liquido, concentracdo de
SO no gés na entrada e a relagdo liquido/gas. Também foi analisada a formagdo do filme de li-
quido ao longo da torre, proveniente da colisdo das gotas com a parede do equipamento. A andli-
se do filme de liquido foi importante para determinar a vazao das gotas ao longo da torre. Além
do estudo experimental foi desenvolvido neste trabalho um modelo para simular a transferéncia
de massa em uma torre de nebulizacdo para remoc¢do de SO,. Foi analisada a transferéncia de
massa tanto nas gotas quanto no filme de liquido. O modelo foi desenvolvido para prever a con-
centracao de SO, no gas na entrada da torre, pois a concentracdo de SO, na saida foi imposta. O
modelo mostra a principal drea de absor¢do na torre, a influéncia do didmetro da torre, a influén-
cia da velocidade da gota na absor¢do de SO, e dados do modelo foram comparados com dados

experimentais.

Palavras Chave

- Torre de nebulizacdo, di6xido de enxofre, transferéncia de massa
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Abstract

CODOLO, Milene Costa, Theoretical and Experimental Study of Spray Tower for Absorption of
SO;, Campinas,: Faculdade de Engenharia Mecanica, Universidade Estadual de Campinas,

2006. 104p Dissertagdo (Mestrado)

This work studies the absorption of sulfur dioxide in a counter-current spray tower. An ex-
perimental study was carried out to analyzer the process parameters of the absorption of sulfur
dioxide. The parameters studied were: gas velocity, liquid flow, sulfur dioxide concentrations in
the gas feed and liquid/gas rate. It was also analyzed the formation of liquid film, from the colli-
sion of drops on the wall tower. The analyzed liquid film was used to determined de liquid flow
as drops along the spray tower. Besides an experimental study it was developed in this work a
model to simulate the mass transfer in a spray tower to removal sulfur dioxide. Both mass trans-
fer in the drops and mass transfer in the liquid film were analyzed. The model has been devel-
oped to predict the SO, concentrations in the gas feed, therefore the SO, concentrations in the gas
exit was determined. The model shows the main area of absorption, the influence drop diameter,
the influence of drop velocity in the absorption of SO, and data from model were compared with

experimental data.

Key Words

- Spray tower, sulfur dioxide, mass transfer
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Capitulo 1

Introducao

Devido ao aumento exponencial da populacdo na Terra, as atividades tecnologicas tem um
impacto crescente no ambiente, sem se importar muitas vezes com o impacto que causard ao
meio, ou quanto este impacto poderia ser minimizado. Enquanto a poluicdo atmosférica atinge
materiais, vegetacao e animais, nos quais os efeitos podem ser medidos, também afetam a saude
humana. Neste caso, o efeito pode somente ser estimado a partir de evidéncias epidemioldgicas.
Isto ocorre, na maioria dos casos, através da exposicao a concentracdes muito mais altas de polu-

entes, do que a populacdo em geral pode ser exposta.

Poluicao atmosférica € a presenca de materiais indesejdveis no ar, em quantidades altas o
suficiente para produzir efeitos negativos. Os materiais indesejaveis podem prejudicar a vida hu-
mana, vegetacdo, imdveis € monumentos ou o ambiente global, além de prejudicar a visibilidade

do ar e/ou tornar seu odor desagraddvel (De Nevers, 1995).

O controle da polui¢do atmosférica ndo € facil, pois é impossivel eliminar completamente a
emissdo de um determinado poluente. Por outro lado, € razodvel contar com o controle de emis-
soes no nivel mais baixo possivel, compativel com a tecnologia disponivel e dentro de custos ra-
zoaveis. Na prética, limites ou padrdes de controle de emissdes sdo frequentemente estabelecidos,

ao invés de padrdes de qualidade do ar (Henry e Heinke, 1996).

As emissOes atmosféricas industriais deveriam ser controladas para a protecao da qualidade
do ar. Este controle deve ser estudado para cada caso, pois € um problema que varia de lugar para
lugar. O conceito “verde” do setor industrial vem ganhando popularidade nos dltimos anos, e al-
gumas industrias estdo colocando em prética controles mais efetivos de emissdes (Panich, 1996).

1



A maior propor¢do de poluentes atmosféricos gerados em diferentes dreas tem origem em
processos de combustido. Quando combustiveis fésseis sdo queimados para gerar calor ou energi-
a, uma ampla variedade de substancias poluentes podem ser criadas. Os tipos e as quantidades de

poluentes atmosféricos emitidos dependem do tipo de processo de combustao.

Uma das maiores consequéncias da poluicdo atmosférica € a acidificacdo da chuva e dos
ecossistemas aqudticos. A acidifica¢do € resultado do acimulo de fons de hidrogénio (H") em 4-
gua. Os principais precursores da chuva 4cida s@o as emissOes causadas por atividades humanas,
emissoes naturais de 6xidos de enxofre e nitrogénio e, em menor grau, compostos de cloro. Atra-
vés de reacOes cataliticas e fotoquimicas, estes formam H,SO4, HNO; e HCI, que compreendem

62%, 32% e 6% respectivamente de acidez na chuva (Heinsohn e Kabel, 1999).

Quando enxofre e nitrogénio sdo oxidados, formam 6xidos de nitrogénio (NO) e de enxofre
(S0y), e posteriormente NO, e SOs. Estes poluentes em contato com a dgua formam &cido nitrico
e sulftrico, que podem ainda, reagir com amdnia ou outro cétion disponivel e formar particulas
de nitrato ou sulfato. Estas particulas, geralmente estdo na faixa de 0,1 a 1 e persistem na atmos-

fera até serem removidas por coagulacdo e precipitacdo (De Nevers, 1995).

A poluicdo atmosférica provoca conseqiiéncias diretas nas legislacdes ambientais para con-
trole de emissdes. Com isso, cada vez mais héd a necessidade de serem desenvolvidos novos equi-

pamentos e sistemas mais eficientes, versdteis e consequentemente de menor custo.

Este trabalho tem o objetivo de estudar experimentalmente e teoricamente uma torre de ne-
bulizacdo para a absor¢do de SO,. O estudo experimental se concentra na analise da formagao do
filme de liquido ao longo do equipamento e andlise das varidveis do processo de absor¢cao, como:
velocidade do gds, vazdo de dgua e concentracdao de SO,. J4 o estudo tedrico conta com a elabo-
racdo de um modelo matematico para torre de nebulizacdo, considerando absorcao de SO, tanto

no filme de liquido quanto nas gotas.



Capitulo 2

Revisao Bibliografica

Por defini¢cdo, qualquer sélido, liquido ou gas que esteja presente no ar, em uma concentra-
¢cdo que cause efeitos negativos € considerado um poluente atmosférico. Entretanto, hd vérias
substancias, que em virtude das taxas macicas de emissdo e efeitos nocivos, sdo considerados os

poluentes mais significantes (Cooper e Alley, 1994).

Concentracdes indesejdveis de contaminantes no ar sdo normalmente resultado de alguma
atividade humana, e sdo chamados de poluentes antropogénicos. Fendmenos naturais ocasionais,
como erupcdes vulcanicas e grandes incéndios florestais podem ser também poluentes do ar, em
quantidades ndo desejadas. Os poluentes atmosféricos podem estar na forma de gases ou material

particulado (liquido ou particulas s6lidas) (Peirce, 1998).

Os poluentes conhecidos como antropogénicos sdo normalmente provenientes de processos
de combustdo, sdo toxicos em diferentes concentragdes, causam danos a saide e/ou ao meio e sao
controlados e/ou tratados de acordo com suas caracteristicas. Desta forma é necessdrio conhecer
as caracteristicas de cada poluente para prevenir ou controlar a poluicdo atmosférica. A Tabela
2.1 mostra os poluentes gasosos, formulas quimicas, caracteristicas e sua significancia como po-

luente.



Tabela 2.1: Poluentes gasosos, formulas quimicas e significincia como poluente

Foérmula Nome Caracteristica Significancia
SO, Diéxido de Gas incolor, odor Prejudicial para vegetacio, materiais de
Enxofre pungente intenso, construcao e sistema respiratorio
forma H,SO3 em dgua
SO; Trioxido de Soldvel em 4gua, Altamente corrosivo
Enxofre forma H,SOy4
H,S Sulfito de Hi- | Odor de ovo estraga- | Extremamente toxico
drogénio do em altas concen-
tracoes, sem odor em
baixas
N,O Oxido nitroso | Incolor, usado como | Relativamente inerte, nio é produto de
aerossol combustdo
NO Oxido Nitrico Incolor, as vezes usa- | Produzido durante combustio e oxida-
do como anestésico ¢do em altas temperaturas, oxida no ar
para NO,
NO; Di6xido de Ni- | Gds marrom ou laran- | Téxico em altas concentracdes
trogénio ja
CO Monéxido de Incolor e sem Odor Produto de combustio incompleta, t6-
Carbono xico em altas concentracdes
CO, Diéxido de Incolor e sem Odor Produto de combustiao completa de
Carbono compostos organicos
O3 Ozb6nio Muito reativo Prejudicial para vegetacao e materiais
CH,y Hidrocarbonos | Varios compostos di- | Emitido de cérter de automéveis, exaustao
ferentes e evaporacdo em tanques de combustao
HF Acido Fluori- | Incolor, pungente e Produto de fundicao de aluminio, t6xi-
drico muito reativo co

Fonte (Pierce, 1998)




2.1 Controle de Poluicao de Gases

As técnicas para remocao de poluentes sdo conhecidas como controle de polui¢do. Em con-
traste com particulas poluentes, onde a separacdo é baseada na grande diferenca de massa especi-
fica entre particula e ar, a captura de poluentes gasosos e vapores depende das propriedades fisi-

cas e quimicas do poluente.

Nos processos de separacdo de gases € necessdrio assumir, que o fluxo de poluente gasoso
se comporta como uma mistura de um géds ideal. Entdo a lei de gases ideais e a lei de Dalton de
pressoes parciais sdo admitidas. A remocao de poluentes gasosos ou vapores € feita através dos

seguintes processos (Heinsohn e Kabel, 1999):

¢ (Condensagdo

e Adsorcao

e Absorcao

® Processos de oxidacao térmica
e Processos de reducdo térmica
e Dessulfurizacdo de fluxo de ar
® Processos biologicos

e UV e oxidacao

Para a selecdo do tratamento correto € necessdrio conciliar as caracteristicas do poluente
com as caracteristicas do equipamento. O comportamento quimico também pode direcionar a se-
lecdo do processo de controle. Os equipamentos de controle sdo convenientemente divididos em

equipamentos para controle de particulado e para controle de gases e vapores (Peirce, 1998).



2.2 Métodos de Controle de SO,

Oxidos de enxofre, SO, e SO3 sdo formados a partir da queima de combustiveis que conte-
nham enxofre. Estas substancias sdo fortes irritantes respiratérios, podem causar prejuizos a sau-

de em altas concentracdes e causam perda de clorofila em plantas verdes.

Os combustiveis usado atualmente (6leo, gas natural, madeira, turfa ou outro material orga-
nico) contém alguma quantidade de enxofre. Combustiveis como madeira tem muito pouco
(0,1% ou menos), enquanto que a maioria dos carvoes possuem 0,5% a 3%. Oleos possuem nor-
malmente mais enxofre que madeira e menos que carvao. Na queima do combustivel, o enxofre

em geral forma di6xido de enxofre de acordo com a reacdo (De Nevers, 1995):
S+0, = S0,

O processo de dessulfurizacdo de gases provenientes do processo combustdo € basicamente

dividido em trés categorias (Baumbach, 1996):

* Processo seco: na dessulfurizagdo seca a captura de SO, e SO3 ocorre apenas fisicamente
(adsor¢ao) em agentes de fixacdo. Em processos de adsorcdo seca, o agente de adsor¢do € condu-
zido a encontrar o gas para ser dessulfurizado. Subseqiientemente o agente é reativado no regene-
rador e entdo, € reintroduzido no sistema de adsor¢do. Na absorcdo seca o agente de absorcdo €

introduzido no fluxo de gés na forma pulverizada.

* Processo semi-seco: neste processo uma suspensdo alcalina entra em contato com o fluxo
de gés para remog¢do de SO,. Um produto da reacdo seca € formado no fluxo de gas quente, que é

subseqiientemente coletado em precipitadores de particulas.

* Processo imido: este processo € principalmente realizado em lavadores, onde agentes al-
calinos de absor¢do (solucdes ou suspensdes) sao pulverizados no fluxo de gés, para que através
do contato entre eles o gas seja dessulfurizado. A utilizagdo de dgua pura nos lavadores € possi-

vel, mas isto implica em baixa eficiéncia de remocao.

Muitas pesquisas foram feitas no campo da dessulfurizacido. Existem numerosos processos,
que aplicam os diferentes principios. Eles sdo frequentemente baseados na disponibilidade dos

materiais utilizados no processo. Desse modo a diferenca entre um processo e outro € minima.
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Além dos processos anteriormente citados, existem ainda os processos ndo-regenerativos e
regenerativos. Os processos ndo-regenerativos sdo aqueles onde o reagente € usado uma sé vez e,
entdo, € descartado. J4 no processo regenerativo, um tipo de absorvente ou adsorvente € usado
para capturar SO, do fluxo de gas, mas neste caso existe um dispositivo, onde o adsorvente ou
absorvente € regenerado para produzir um fluxo de SO, ou H,SO;, relativamente puro (De Ne-
vers, 1995). A Tabela 2.2 apresenta as técnicas de remocgao e exemplos de processos, que podem

ser utilizados.

Tabela 2.2: Técnicas de remocao de SO,

Técnica de remogao de Tipo Exemplos de processos
SO,
Processo nao-regenerativo | Umido Cal, calcério ou dlcali
Seco Spray seco de cal ou inje-
¢do de cal
Processo regenerativo Umido Absorcao com 4gua, car-

bonato aquoso, MgO ou

Citrato

Seco Adsorc¢do com carbono
ativado ou adsorcao com

oxido de cobre

Fonte: Cooper e Alley (1994)



2.3 Dessulfurizacao Umida

A dessulfurizacdo umida é uma tecnologia madura amplamente usada na coleta de gases
soliveis. Todos os lavadores imidos contam com um contato intimo, do fluxo de gas com a solu-
¢do de absorcdo, para alcancar a coleta dos gases poluentes e material particulado. Este processo

de contato € uma etapa limitante na eficiéncia (Golesworthy, 1999).

O fator comum para todos os processos € o uso de um equipamento de contato gas-liquido.
Esses equipamentos tem a caracteristica de criar uma grande superficie de contato, com isso pro-
move a transferéncia de massa de SO, para a fase liquida. O que basicamente diferencia um pro-
cesso do outro € a escolha do reagente utilizado na solugdo de absor¢do. A Tabela 2.3 apresenta

as possibilidades de processo de remog¢do mais usadas.

Tabela 2.3: Processos de remocao de SO,

Processos Reagentes
CaCOs; calca- | Ca(OH); cal Na,COj; carbo- | NaHCOs; bi-
rio hidratado nato de sédio carbonato de
sodio
Umido ndo Limpeza com | Limpeza com
regenerativo calcério cal

Duplo élcali

Duplo élcali

Duplo élcali

Seco ndo rege-

Injecdo de cal-

Injecdo de cal

Injecdo na cal-

Injecdo na cal-

nerativo cario na cal- na caldeira deira ou duto deira ou duto
deira

Semi-seco re- Pulverizacao Pulverizacao Pulverizacao

generativo seca seca seca

Fonte: De Nevers (1995)

O tratamento de gases € necessdrio para satisfazer limites de emissoes, principalmente para
reduzir as emissoes de SO, na atmosfera. O processo de dessulfurizacdo que tem alcancado escala

industrial € o processo imido com calcdrio. A alta eficiéncia de absor¢do, baixo custo e a ampla
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disponibilidade do reagente de absor¢c@o sdo os principais aspectos que determinaram O Sucesso
deste tratamento. Por outro lado, o amplo tamanho das torres de absorcao e as dificuldades rela-
cionadas a disposicdo segura do residuo produzido sdo as principais desvantagens deste processo

(Lancia et al., 1994).

No processo de limpeza timida, cal e calcario sdo as substancias mais amplamente usadas
para a remocao de SO, em lavadores de gés, mas MgO e Na,CO3 podem também serem usados.
Este processo baseia-se na absor¢do de SO, em uma solucao de absor¢do com calcario, onde o
calcério € dissolvido e o SO, absorvido. O processo € representado geralmente pelas reacoes se-

guintes (Brogren e Karlsson, 1997):

SO, +CaCO,,, — CaSO, +CO,

CaSO, +%o2 — CaSO, (s)

Uma alternativa para solu¢do de limpeza € o uso de cal hidratado, sendo que o seu uso é
similar ao do calcario. Normalmente CaO (cal) é adicionado ao tanque de oxidacdo e entdo, € hi-
dratado para Ca(OH),. O uso de CaO requer uma etapa extra para que seja preparado, e entdo in-

troduzido no processo (De Never, 1995).

O hidréxido de célcio (Ca(OH),) € consideravelmente mais solivel que calcério (0,185¢g por
100g de 4gua em 273 K) e desassocia para cdlcio e ions hidroxil. O grau de dissocia¢ao do hidré-
xido de célcio diminui com a temperatura (0,078g por 100g dgua em 373K) (Heinsohn e Kabel,

1999):
Ca(OH), — Ca®* +20H"

A previsdo da taxa de dissolucdo do calcdrio é importante para o projeto e operacdo de
plantas de dessulfurizacdo. A taxa de dissolu¢@o do calcdrio afeta, por exemplo, a relagcdo entre a
alcalinidade do liquido e do sélido, a relagcdo entre tempo de residéncia no tanque de reacdo e a
taxa de transferéncia de massa do SO, dentro da zona de nebuliza¢io. Todos esses fatores afetam

o capital e custos de opera¢do de uma unidade de dessulfuriza¢do (Brogren e Karlsson, 1997).



2.4. Equipamentos de Controle de Poluicao

Lavadores de gas operam pelo principio que o contato com o liquido pode remover certos
gases e também material particulado do fluxo de ar. Na verdade, pode ser possivel empregar um
liquido que reaja quimicamente com o contaminante e este se transforme em substincia inofensi-

va (Williamson, 1973).

O processo dos lavadores timidos, que sdo amplamente usados, sdo aqueles onde os com-
ponentes de fluxo de gas, tal como SO, sdo absorvidos por uma solucdo de absorcdo contendo
microparticulas, como particulas de calcario, que reagem quimicamente com espécies gasosas

(Akbar, 2004).

Devido a pequena massa das particulas, a acdo gravitacional ou as forcas inerciais ndo sao
suficientes para separar as particulas do fluxo de gas. Se a massa da particula € ampliada através
da unido dela com as gotas de um liquido lavador, entdo uma subseqiiente separagdo gravitacio-
nal € bem sucedida. Por razdes de economia, € pratica comum usar dgua como liquido de absor-

¢do (Baumbach, 1996).

Lavador de gds é o nome genérico de um equipamento de controle de polui¢do de ar, que
usa o processo de absor¢do para separar o poluente do fluxo de gas. Eles podem ser agrupados
como segue (Heinsohn e Kabel, 1999): torre de spray (contracorrente e co-corrente), torre reche-

ada (recheio estruturado ou ao acaso), torre de bandeja e lavadores Venturi.

2.4.1 Torre Recheada

A torre recheada € usada para o contato continuo de liquido e gas. Este equipamento € nor-
malmente uma coluna vertical, que € preenchida com material ou pegas de grande drea de super-
ficie. O liquido € distribuido através da torre recheada, entdo o gas € exposto a uma grande drea
de contato. A torre recheada contracorrente € o tipo de equipamento muito usado em controle de

gases poluentes (Theodore e Buonicore, 1988). A Figura 2.1 apresenta Torre recheada.
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Figura 2.1: Torre recheada (Mycock et al., 1995)

Diversos livros apresentam o dimensionamento de torres recheadas, isto inclui livros de
controle de poluicdo e livros de transferéncia de massa. As referéncias a seguir sdo citadas como
exemplo: Sherwood (1975), Treybal (1980), Cooper e Alley (1994), Heinsohn e Kabel (1999),
Theodore e Buonicore (1988), Perry e Chilton (1980) e Buonicore e Davis (1992)

2.4.2 Torre de Nebulizacao

A torre de nebulizac¢do € um tipo de equipamento muito usado no controle de gases poluen-
tes. Esta opera de maneira similar a torre recheada, porém nao possui material interno caracteri-
zado como recheio. Neste caso a absor¢do € feita apenas entre a gota de liquido e o fluxo de gés.
Diferente da torre recheada, este equipamento ndo possui literatura facilmente disponivel que a-
presente dimensionamento da torre de nebulizacdo. Um modelo de caracteristicas aerodinamicas
de um lavador de gés foi apresentado por Michalski (1997). Um modelo simplificado foi propos-

to por Taniguchi et al. (1999).

O lavador mais comumente usado para dessulfurizacdo € a torre de nebulizacdo contracor-
rente, onde o gas entra no fundo da torre e o liquido € distribuido através de bicos pulverizadores,
posicionados horizontalmente no topo do equipamento ou em sua lateral interna. A solugdo de
limpeza quando deixa o equipamento, é coletada em um tanque de reacdo, que normalmente é

integrada como a parte do fundo do lavador (Brogren e Karlsson, 1997).
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Em uma torre de nebulizacdo contracorrente o gas contaminado entra pela base e sobe, en-
quanto a solucdo de limpeza é pulverizada através de bicos pulverizadores, localizados no topo.
A pulverizacdo é importante para produzir pequenas gotas, que cubram toda a secdo transversal

da torre, as gotas entdo apds a pulverizacdo descem por gravidade (Eden e Luckas, 1998).

Segundo Petterson et al. (1998), o gés entra no estidgio de absorcdo com pressao parcial de
entrada, e deixa o equipamento com pressdo parcial de saida. O fluxo de géas e liquido ndo € afe-
tado pela absorcdo de alguns ppm de SO, e a pequena condensacido de vapor de dgua pode ser
ignorada, isto € os fluxos sdo constantes na torre de nebulizagdo. Além disso, a temperatura na
torre de nebulizacdo € quase constante, portanto o processo € isotérmico e o balanco de energia
pode ser ignorado. O processo inclui transferéncia de massa de SO, do volume de gés para as go-
tas. A transferéncia de massa pode ser descrita através da teoria do filme, e normalmente a absor-

¢do € assumida como sendo controlada pelo filme de gés.

Algumas das principais vantagens da torre de nebulizacdo sdo: a alta capacidade de trata-
mento, baixa queda de pressdo, baixo custo de investimento e a possibilidade de operar um siste-

ma de trés fases (Pinilla, et al, 1984). A Figura 2.2 apresenta Torre de nebulizagao.

rases purificadas

K
pmlveriznd pres

"«

Crases
contaminadng

Figura 2.2: Torre de Nebulizacao (Mycock et al., 1995)
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2.5 Fundamentos de Transferéncia de Massa

As operagOes de transferéncia de massa sdo caracterizadas por transferir uma substancia a-
través de outra. Por exemplo, quando 4gua evapora de uma piscina através do fluxo de ar sobre a
superficie da dgua, moléculas de vapor de dgua se difundem através do ar na superficie de dgua,
para dentro da por¢do principal de fluxo de ar, de onde sdo levados. Nao é um volume em movi-
mento como resultado de uma diferenca de pressdo, como um bombeamento de um liquido atra-
vés de um tubo. A operacdo de transferéncia de massa € o resultado da diferenca de concentragcdo
das espécies, ou gradiente. A substancia de difusdo move-se de um lugar de alta para um de baixa

concentragdo (Treybal,1980).

A taxa na qual um componente € transferido de uma fase para outra, depende, entdo, do
chamado coeficiente de transferéncia de massa. A transferéncia para, quando o equilibrio € atin-
gido. Os coeficientes de transferéncia de massa sdo de grande importancia, eles regulam a taxa
em que o equilibrio é aproximado, controlam o tempo necessario para a separacao e portanto, o

tamanho e custo do equipamento usado.

A difusividade ou coeficiente de difusdo, Dag, de um soluto A em uma solu¢ao B € defini-
da como a razdo entre o fluxo e o gradiente de concentracdo, que € a primeira lei de Fick escrita

para a direcdo Z, de acordo com a equacgao 2.1:

aC,

J:Aj:_ADABa_Z

(2.1)
Onde,

A € a drea através da qual a difusdo ocorre; j € o fluxo por unidade de drea; C4 € a concen-
tracdo; Z € a distancia; D, Fick denominou de “constante dependendo da natureza das substan-

cias”, é o coeficiente de difusdo;

Se pensarmos que a quantidade transferida é proporcional a diferenca de concentracdo na

area interfacial, temos:

(taxa de massa transferida) = km (4rea interfacial) (diferenca de concentracao) (2.2)
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Neste caso, a proporcionalidade € resumida através de km, conhecido como coeficiente de
transferéncia de massa. Se os dois lados da equacao forem divididos pela area, a equacdo pode

ser escrita da seguinte maneira:

N =km(C, - C) (2.3)

Onde N € o fluxo na interface e C; e C sdo concentragdes na interface e na solugdo respecti-
vamente. De acordo com a equagdo 3.2, se a diferenca de concentracao é dobrada, o fluxo por sua
vez também € dobrado. A equacdo também sugere que caso a drea seja dobrada, a quantidade to-

tal de massa transferida também dobrard, mas o fluxo por drea ndao mudara (Cussler, 1997).

As fases envolvidas nos processos de transferéncia de massa é que determinam sua classifi-
cacdo. Podemos basicamente podemos considerar seis possibilidades: gas-gas, gas-liquido, gas-
s6lido, liquido-liquido, liquido-sélido, s6lido-sélido. Este trabalho se concentra na operacdo de

transferéncia de massa gas-liquido, portanto a este topico serd dada maior atencao.

2.6 Absorcao

Em operacgdes de transferéncia de massa géds-liquido ambas as fases podem ser solucdes,
cada uma contendo, entretanto, somente um componente comum (ou grupo de componentes) que
se distribui entre as fases. Por exemplo, se uma mistura de amonia e ar € colocada em contato
com 4gua liquida, uma grande por¢do de amonia serd dissolvida no liquido e desta maneira a mis-

tura ar-amonia pode ser separada. Esta operacdo € conhecida como absor¢do de gés.

Absorcdo de gds € uma operacdo em que uma mistura de gis estd em contato com um li-
quido, com o propésito, preferencialmente, de dissolver um ou mais componentes de um géas, pa-
ra fornecer a solucdo deles ao liquido. A taxa em que um constituinte gasoso, de uma mistura, se
dissolverd, em um liquido absorvente, depende da partida do equilibrio que ja existe, entretanto é
necessdrio considerar o equilibrio e as caracteristicas do sistema gas-liquido. A absor¢do é um

processo fisico, em que a substincia em questao deixa o gas e torna-se dissolvida na fase liquida.

Este fendmeno de separacgdo ilustra bem a influéncia da transferéncia de massa entre as fa-

ses. O transporte do soluto ocorre do nucleo da fase gasosa até a interface gas-liquido, e entdo até
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o nucleo da fase liquida. Esta interface depende das condicdes termodindmicas vinculadas ao

processo de separagdo (Cremasco, 2002).

Em operacdes de absorcao de gis a escolha de um solvente em particular € também muito
importante. Frequentemente, dgua € usada como solvente abundante e barato, mas as proprieda-

des seguintes devem também ser consideradas (Theodore e Buonicore, 1988):

® solubilidade do gés: a alta solubilidade do gas € desejada, desde que esta aumente a taxa
de absor¢@o e minimize a quantidade de solvente necessario; geralmente, solvente de uma
natureza quimica similar a do soluto para ser absorvido forneceré boa solubilidade.

e volatilidade: a baixa pressdo de vapor do solvente € desejada, desde que o gis deixando a
unidade de absorcao esteja comumente saturada com o solvente.

e corrosividade.

® custo (para solventes exceto dgua).

e viscosidade; baixa viscosidade € preferida por razdes de répidas taxas de absorcao, menor
queda de pressdo e boa caracteristica de transferéncia.

e estabilidade quimica: o solvente deveria ser quimicamente estdvel e se possivel ndo in-
flamavel.

e toxidade.

¢ Dbaixo ponto de congelamento: se possivel, um baixo ponto de congelamento é preferido,

para que nenhuma solidificacdo do solvente no equipamento possa causar problemas.

Uma vez especificado o solvente, a escolha e o projeto do sistema de absorcdo pode ser de-

terminado.

Para ocorrer o processo de absorcdo € necessdrio haver contato macroscopico com concen-
tragdes distintas entre as fases. Este contato pode ser feito de duas maneiras: contracorrente, onde
as fases escoam na mesma dire¢do, porém em sentidos opostos, ou co-corrente, onde as fases es-

coam em mesma dire¢do e sentido.
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2.7 Correlacgoes de Coeficientes de Transferéncia de Massa

Os coeficientes de transferéncia de massa sdo apresentados na literatura na forma de corre-
lacdes envolvendo niimeros adimensionais. Essas correlagdes foram obtidas a partir de dados ex-
perimentais. Os nimeros adimensionais mais frequentemente utilizados em correlagdes de trans-

feréncia de massa sao:

e Sherwood e Staton, que envolvem coeficientes de transferéncia de massa deles mesmos
e Schimidt, Lewis e Prandtl, que envolvem diferentes tipos de difusdo

e Reynolds, Grashof e Peclet, que descrevem fluxo.

As correlagdes de transferéncia de massa sdo divididas em interface fluido-fluido e interfa-
ce fluido-s6lido. As correlagdes para interface fluido-fluido sdo as mais importantes, pois envol-

vem absorcdo de gas, extracdo liquido-liquido e destilacao ndo ideal.

A partir de dados experimentais da parede de uma torre imida, considerando a taxa de eva-
poracdo do liquido no fluxo de gés, foi determinada a correlacdo para filme de liquido dentro de
tubos circulares, que permite o célculo do coeficiente de transferéncia de massa para a fase gas.

Assim o coeficiente de transferéncia de massa pode ser calculado por (Treybal, 1980):

Sh=0,023Re"® sc'? (2.4)
Sh = d; kom (2.5)
AB
Re = "j“ 2.6)
Se=—H Vv 2.7)
pDAB DAB

Onde, p € a viscosidade do fluido, p € a massa especifica do fluido, Dag € o coeficiente de
difusdo do soluto A na solucdo B, v e a viscosidade cinematica do fluido, d € o diametro da torre
e u € a velocidade (relativa entre o filme de liquido e o gés). Esta relacdo € aplicada para Re de

2000 a 35000 e Sc de 0,6 a 2,5.
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Dados experimentais para transferéncia de massa envolvendo uma esfera isolada podem ser
determinados sujeitando sélidos a uma corrente fluida, de modo que, ao relacionar os resultados,

obtém-se (Cremasco, 2002):

Sh=2,0+cRe"* Sc"? (2.8)

d km
Sh=-2 (2.9)

DAB

dpu

Re = (2.10)
\%
Se=_H v (2.11)
pDAB DAB

Onde, km € o coeficiente de transferéncia de massa da particula, p € a viscosidade do flui-
do, p € a massa especifica do fluido, Dag € o coeficiente de difusdo do soluto A na solug¢do B, ve

a viscosidade cinematica do fluido, dp € o didmetro da particula e u € a velocidade da particula.

A constante c referente a equacgdo 2.8, assim como os limites de validade desta equacdo es-

tao presentes na Tabela 2.4.

Tabela 2.4: Constante ‘“c” da equacao 2.8

Gases (Foessling, 1938)

Liquidos (Garner e Suckling, 1958)

c=0,552 c=095
2<Re p <12.000 100 <Re p <700
0,6 < Sc <27 1.200< S <1.250

Fonte: Cremasco (2002)
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2.8 Transferéncia de Massa entre Fases

Quando um material € transferido de uma fase para outra através da interface, que separa as
duas fases, a resisténcia a transferéncia de massa em cada fase causa um gradiente de concentra-
¢do em cada fase. As concentragdes do material difundindo nas duas fases imediatamente adja-
cente a interface geralmente ndo sdo iguais, mas normalmente sd@o assumidos, relacionando um

com outro através das leis do equilibrio termodindmico (Perry e Chilton, 1980).

A Figura 2.3 apresenta o movimento do soluto através das duas fases, gasosa e liquida.
Nessa figura supde-se que as fases gasosa (G) e liquida (L) estdo situadas em filmes estagnados

de espessuras 9y € Oy, respectivamente.

meovimanto do soluto

WL TS 5-.}. Lt ..:. —_— Y ——

Figura 2.3: Movimento do soluto através de duas fases (m=1) (Cremasco, 2002)

O fluxo global da fase gasosa é expresso por:

N=k,(vs~ ) (2.12)

Onde, N € o fluxo molar global, k, € o coeficiente de transferéncia de massa individual na

fase gasosa, yg € a fracdo molar fase gasosa e y; € a fracdo molar na interface (gas)
O fluxo global para a fase liquida € expresso por:

N=k(x —x,) (2.13)

Onde, N € o fluxo molar global, ky é o coeficiente de transferéncia de massa individual na

fase liquida, xi. € a fracdo molar fase liquida e x; € a fracdo molar na interface (liquido)
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Em todo ponto da interface gas-liquido, haverd transferéncia de massa do gas para o liqui-
do, em uma velocidade que depende da forca motriz e da resisténcia em cada ponto. Nesta opera-
¢do € admitido que exista na interface um regime permanente, uma transferéncia simples e equi-
librio termodindmico. Além disso, ¢ admitido, que a interface ndo ofereca resisténcia a transfe-
réncia de massa. A condi¢do de equilibrio é, de certa maneira, comum as duas fases (Foust,
1982). A curva de equilibrio para SO, em dgua é mostrada na Figura 2.4, a partir dos dados de
equilibrio obtidos de Perry e Chilton (1980).

1,2

1 - /
8 0,8
()]
[
(7]
S
5 06
o
=
o
18” 0’4 i
8

0,2 -
0
0 0,005 0,01 0,015 0,02 0,025

fracdo molar fase liquido

Figura 2.4: Curva de equilibrio SO2 em agua a 30°C

Ao considerarmos a existéncia do equilibrio termodindmico na interface e supondo vélida a
teoria das duas resisténcias, que considera que a interface ndo oferece resisténcia ao transporte do
soluto, ndo fica dificil estabelecer a continuidade do fluxo na fronteira entre as fases. Assim, po-

de-se igualar as equagdes 3.12 e 3.13 (Cremasco, 2002)

ky(yG_yi):kx(xi_xL) (2.14)
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2.8.1 Coeficientes Globais de Transferéncia de Massa

Os coeficientes globais de transferéncia de massa sdao aqueles que englobam as resisténcias
das fases envolvidas no processo de separacdo. Os coeficientes globais de transferéncia de massa
sdo definidos para a fase gasosa (Kg) e para a fase liquida (Kyr). A relag@o entre coeficiente global

referente a fase gasosa e o coeficiente individual é na forma:

1 m
= +— 2.15
. (2.15)

(2.16)

Onde m € a constante de Henry modificada, H é a constante de Henry e P € a pressao total

do sistema.

Considerando um caso em que o soluto, na fase gasosa, seja muito solivel na fase liquida,
de modo que pequenas modificacdes de concentragdo do soluto na fase gasosa provoque grandes
alteracdes de concentraciao do soluto na fase liquida, podemos considerar que o coeficiente indi-
vidual de transferéncia de massa seja muito proximo ao coeficiente global, a constante m € muito

pequena. Assim, se m—0, temos:
= (2.17)

Neste caso, € considerado que a fase gasosa controla o processo de transferéncia de massa.
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2.9 Modelo Matematico de Torre de Nebulizacao

A tecnologia de dessulfurizacdo de gds (FGD) enfrenta problemas tecnoldgicos, tais como:
modelagem das caracteristicas aerodindmicas do lavador, reagdes heterogéneas e a cinética de
cristalizacao do calcdrio. Estes problemas sdo resolvidos baseando-se em experimentos na forma

de correlacdes empiricas ou semi-empiricas (Michalski, 2000).

Devido ao alto nimero de espécies, reagdes quimicas e processos de transferéncia de mas-
sa, lavadores de gds, que usam reagentes de absor¢ao, possuem um processo muito complexo. A
eficiéncia de um lavador de géis depende de um grande nimero de parametros associados, onde a
influéncia deles ndao consegue ser suficientemente investigada usando somente medidas experi-

mentais em escala piloto ou industrial.

Uma otimizacdo sistematica e de custo efetivo, da tecnologia altamente desenvolvida usada
atualmente, s6 € possivel com o suporte de um modelo de simulagdo, que é baseado em funda-
mentos especificos e principios de engenharia contendo um pequeno nimero de parametros fisi-
camente bem definidos, que podem ser usados para ajustar o modelo a dados adequados de labo-
ratério ou industriais. Dentro do escopo de estudos de simulacdo o modelo calibrado pode ser u-
sado para otimizar o projeto e os parametros de operacdo a fim de reduzir o capital e os custos

de operacdo (Eden e Luckas, 1998).

Meyer et al. (1995) desenvolveram um projeto para torre de nebulizagdo. Do ponto de vista
macroscopico, este modelo inclui a presenca da fase continua de gés, a natureza do bico de spray,
a dispersao das gotas, bem como o surgimento do filme de liquido ao longo da parede do equi-
pamento. Do ponto de vista microscopico, isto inclui transferéncia de calor e massa entre as va-
rias fases, mas aplicado para a remocdo de compostos organicos volateis. O modelo € descrito
através de um conjunto de equagdes diferencias. Este sistema com condi¢Oes de contorno em ca-
da extremidade € resolvido por dois tipos de equacdes. O trabalho € baseado na hidrodinamica da
gota, em uma torre de nebulizacdo. Entretanto, o modelo proposto nio apresenta balanco de for-

cas agindo nas gotas, bem como dados experimentais suficientes para a validagao do modelo.

Dados experimentais em grande escala infelizmente nao se encontram disponiveis na litera-
tura e somente descricdes muito gerais de modelos de caracteristicas aerodindmicas possam ser

encontrados (Michalski, 1997). Além disso, segundo Schmidt e Stichlmair (1991), os experimen-
21



tos sdo realizados em lavadores estreitos, onde as gotas depois de um curto caminho colidiam

com a parede do equipamento, logo abaixo dos bicos pulverizadores.

Um modelo de caracteristicas aerodindmicas de um lavador de gés foi apresentado por Mi-
chalski (1997). Neste trabalho sdo desenvolvidas equacdes para queda de pressdo e tempo de re-
sidéncia da gota. O modelo de previsdo de queda de pressdo causado pelo spray € verificado com

base em dados experimentais coletados em duas plantas piloto.

Os modelos desenvolvidos pelo autor permitem a determinacdo da queda de pressdo, local e
dispersa, area interfacial e tempo de residéncia da fase dispersa de torres de nebuliza¢do para des-
sulfurizag@o. Isto cobriu toda faixa de tamanhos de gotas encontradas no lavador (acima de 4,5
mm), € ndo era limitado por um movimento dimensional de gota. Os modelos foram baseados na

previsdo de movimento de gota ndo constante ao longo do comprimento do equipamento.

Mais tarde, Michalski (2000) desenvolveu outro modelo de caracteristicas aerodinamicas
de um lavador de gés, este baseado na andlise da dispersdo. Rela¢des para queda de pressado, tem-
po de residéncia da fase dispersa versus fluxo de gas através do lavador, comprimento do equi-
pamento, velocidade inicial da gota e coeficiente de interagdao das gotas, foram formulados utili-
zando o modelo. A verificagdo do modelo foi feita com bases em quedas de pressdao medidas ex-
perimentalmente causadas pela presenca de spray em duas unidades de planta piloto. Nos mode-
los desenvolvidos pelo autor € considerada apenas a transferéncia de massa entre o gds e as gotas,
provenientes da pulveriza¢do, porém nao hd nenhuma referéncia ao escoamento do filme de li-

quido.

De acordo com Michalski (2000) considerando a quantidade de energia gasta para o bom-
beamento do gis e da solucdo de limpeza, uma otimizacdo do desempenho do lavador parece ne-
cessdria. Distribuicdao do tamanho de gota, velocidade inicial das gotas, altura do equipamento, e
tipos de bicos s@o parametros ajustdveis pelo projetista. Em adicdo, esses parametros e algumas
caracteristicas aerodinamicas do lavador influenciam significativamente a ocorréncia da transfe-

réncia de massa dentro do equipamento.

Uma andlise desses pardmetros revela que a uma descricdo adequada do comportamento ae-
rodindmico de um lavador, pode ser tratada como uma parte de todo o processo de modelagem,

com o propdsito de otimizar seu desempenho e/ou manuten¢cdo. Algumas suposicdes sdo feitas
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durante o desenvolvimento do modelo, tais como: gotas de solu¢do de limpeza s@o pulverizadas
para baixo e movem-se somente verticalmente, o gés tem uma velocidade constante em toda se-

cdo transversal do lavador e a distribuicdo do tamanho de gota presente em todo o equipamento.

A tltima suposi¢do significa que a falta de coalescéncia de pequenas gotas ou quebra das
gotas maiores ocorre no spray. Entretanto, de maneira geral, isto indica que um equilibrio de coa-

lescéncia e as taxas de fragmentacdo das gotas persistem por todo o lavador.

A expressdo para o tamanho de gota através de uma média opcional de diametro € equiva-
lente a uma suposi¢do ficticia de perfeita mistura na fase dispersa. Do ponto de vista, de transfe-
réncia de calor e massa, toda gota independentemente do seu tamanho e sua histéria deveria ter a
mesma concentracdo de espécies absorvidas ou temperatura em uma determinada distancia do

bico.

No trabalho desenvolvido por Michalski (1999) as caracteristicas aerodindmicas de um la-
vador foram calculadas com base no didametro médio Sauter das gotas emitidas pelos bicos pulve-
rizadores. De acordo com o artigo publicado anteriormente por Michalski (1997), a édrea interfa-
cial do spray de dessulfurizacdo por unidade de volume da fase liquida foi constatada ser maior
que o previsto com base no didmetro Sauter. Portanto, para previsdo da area interfacial somente,
outro tamanho de gota era introduzido como parametro. Deveria ser enfatizado que este parame-
tro poderia ser fortemente dependente na forma da distribuicdo do tamanho de gota, apesar de

assumida a constancia do didmetro Sauter.
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2.10 Movimento Vertical de Particulas Esféricas

O movimento de particulas ou gotas ocorre em vdrias aplicagdes industriais. Geralmente o
movimento nao-uniforme de particulas ou gotas € complexo e dificil para ser descrito matemati-
camente. Entretanto é possivel encontrar solucdes que sejam suficientes para varios casos prati-

COs.

Michalski (1995) apresenta um trabalho onde considera o movimento de uma esfera rigida
em um fluxo de gés estagnado ou fluindo vagarosamente. Este problema aparece na andlise do
comportamento hidrodindmico de lavadores em que particulas s6lidas amplamente dispersas ou

gotas de solucdo de absorcao concentrada, caem em determinado fluxo de gés.

Assim precisamos estabelecer equacdes, as quais serdo usadas para prevermos a trajetoria
da particula ou gota. Segundo Heinsohn e Kabel (1999), se o nimero de particulas por unidade de
volume de gés € abaixo de certo valor, isto assumird que as particulas movem-se através do gés
transportador independentemente de um ou outro e que as particulas ndo influenciam o campo de
velocidade do gas. A suposicdo € valida se: as particulas ndo colidem umas com as outras € as

particulas ndo passam através das esteiras umas das outras.

Para descrever o movimento de um aerossol, devemos primeiro computar o campo de velo-
cidade do gas transportador e entdo computarmos o movimento das particulas. O movimento do
gds transportador pode ser expresso analiticamente, caso ele tenha um sistema de geometria sim-
ples, ou entdo isto pode ser estabelecido experimentalmente, e os dados armazenados numerica-
mente como um arquivo de dados. Se uma expressao analitica para campo de velocidade existe, a

trajetdria da particula pode ser computada explicitamente.

Segundo Michalski (1995) durante a aceleracdo ou desaceleracdo de uma esfera rigida mo-
vendo-se em uma fase continua, a esteira de fluido associada a particula podera acelerar ou desa-
celerar correspondentemente e a esteira pode também crescer ou encolher. Ambos os fendmenos
sdo conhecidos como “Efeito Basset”. Caso a fase continua seja um gés, essas mudangas na estei-
ra terdo um efeito, que poderd ser negligenciado no movimento da particula, pois a massa especi-
fica do gds ¢ muito menor do que a da particula. A influéncia da aceleraciao no coeficiente de ar-
raste, por outro lado, aumenta com a proporcao da massa especifica da particula em relacdo a

massa especifica do gés.
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O movimento de gases e vapores € afetado pelo campo de velocidade do ar através do qual
este se move. No caso do movimento das particulas, por outro lado, este é afetado pela inércia

das particulas e pela aerodinamica do arrasto.

Quando uma particula move-se através do ar, a viscosidade do ar produz uma forca na par-

ticula na direcdo oposta a sua velocidade relativa. A forca de arraste € descrita como:

C,A pu’

F, =Pt (2.18)
2

Onde: Cp € o coeficiente de arrasto, A, € a drea projetada da particula, p € a massa especitfi-

ca do fluido e u € a velocidade da particula

O coeficiente de arrasto é funcdo apenas do nimero de Reynolds. Ja o niimero de Reynolds
€ arazdo entre as forcas de inércia e as forcas viscosas. E um critério pelo qual o regime do esco-

amento pode ser determinado (Fox e Mcdonald,1998):

Re=—" (2.19)

Onde, u € a velocidade da particula, dp € o didmetro da particula e v € a viscosidade cine-

matica do fluido. A Figura 2.5 mostra a relacdo entre Reynolds e o coeficiente de arrasto.
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Figura 2.5: Relacao entre Coeficiente de arrasto e niimero de Reynolds (Incropera e Dewitt,
1992)
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De acordo com Heinsohn e Kabel (1999) a redu¢do marcante no arrasto em uma esfera em
nimero de Reynolds de 200.000 é causada por uma camada limite turbulenta. As relacdes para o

célculo do nimero de Reynolds sdo apresentadas a seguir:

24

C, =—— (Rey<0,1) (2.20)
Rep
24
C, =——x(1+0,0916xRe ) (0,1 <Re)<5) (2.21)
Rep
C, = 24 23 2.22
> =g x(1+0,158xRe ,*"") (5<Re,<1000) (2.22)

p

Deve ser enfatizado que a velocidade usada no niimero de Reynolds € baseada na velocida-
de relativa entre a particula e o fluido. Para particulas movendo-se em ar sem movimento, a velo-
cidade relativa € a velocidade a particula. Para particulas viajando através de fluido em movimen-

to, muito cuidado deve ser tomado para avaliar a velocidade relativa.

O movimento da particula é obtido, entdo, através do balango de forcas agindo em uma
simples particula em movimento. A massa especifica da particula é aproximadamente 1000 vezes
maior que a massa especifica do géds (ar). Desta maneira a forca de flutuacdo na particula é negli-

genciada em relacdo a seu peso.

De acordo com Henry e Heinke (1996), considerando que a particula seja esférica, e que d,

¢ o didmetro da particula, temos:

du _P,—P _3C‘Dpu2
dt P, 4ppdp

(2.23)

Onde, p, € a massa especifica da particula, p € a massa especifica do fluido, Cp € o coefici-

ente de arrasto, u € a velocidade da particula e d, € o didmetro da particula.
A velocidade terminal € alcancada rapidamente, assim:

i

= 2.24
0 (2.24)
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Desse modo a velocidade terminal da particula pode ser calculada por:

1

L |48, mp)d, | (2.25)
! 3C,p '

2.11 Atomizacao

A transformacdo de certo volume de liquido, na forma pulverizada ou outras dispersoes fi-
sicas de pequenas particulas na atmosfera gasosa, € de grande importancia em VAarios processos
industriais. O processo de atomizagdo consiste em desintegrar um jato ou um filme por meio da
energia cinética do préprio liquido ou através da exposicdo em alta velocidade de ar ou gés. De-
vido a natureza aleatéria do processo de atomizagdo, a pulverizacdo resultante é normalmente

caracterizada por um amplo espectro de tamanhos de gotas.

Um tipico spray inclui uma ampla faixa de tamanho de gotas. Algum conhecimento sobre a
distribuicdo ajuda a avaliar as aplicacdes do processo em sprays, especialmente em célculos de
transferéncia de calor e massa entre o liquido dispersado e o gis ao redor. Infelizmente, ainda nao
foi desenvolvida uma teoria completa para descrever a fluididinAmica dos processos envolvidos
quando a desintegracdo do jato ou do filme de liquido ocorre sob condi¢cdes normais de atomiza-
¢do, assim somente correlacdes empiricas sdo disponiveis, para prever o tamanho médio de gota e

a distribui¢do do tamanho de gota. (Lefebre, 1989).

As dificuldades em especificar, distribuicdes de tamanho de gota em spray levou ao uso
muito difundido de didmetros médios. Um diametro médio de gota divide o spray em duas partes

iguais por nimero, comprimento e drea de superficie ou volume.
2.11.1 Atomizadores de Pressao

Os atomizadores, em geral, podem basicamente serem divididos em dois grupos: atomiza-
dores de pressdo e atomizadores pneumadticos, sendo que, neste ultimo o processo implica no uso
de escoamento de ar ou gés. Serd dada maior atencdo aos atomizadores de pressdo, pois estes fa-
zem parte dos trabalhos experimentais, que serdo apresentados mais adiante. Os atomizadores de

pressdo, por sua vez, sio comumente denominados de bicos pulverizadores de pressdo. Como
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proprio nome ja sugere, estes dependem da conversdo de pressdo em energia cinética para alcan-
car alta velocidade relativa entre o liquido e o gis nas redondezas. Podemos ainda subdividir este
grupo em outros dois, estes sdo spray cone s6lido e spray cone oco. No primeiro caso, o spray €
formado por gotas, que sdo distribuidas uniformemente por todo seu volume. O segundo tipo
produz um spray, onde a maioria das gotas € concentrada na borda externa de um spray conico

padrdo.

A formacdo do cone central de ar € a figura mais importante no fluxo de um bico de pres-
sdo. O tamanho do nucleo de ar determina a area de fluxo intensivo no orificio de descarga e en-
tdo controla o coeficiente de descarga, que € um dos mais importantes parametros do pulveriza-
dor. Outro importante parametro de desempenho € o dngulo do niicleo, que determina a cobertura
e dispersdo do spray nas redondezas. A respeito da simplicidade geométrica do bico de pressdo, a
situacdo de turbuléncia do fluxo com o niicleo de ar no bico € altamente complexa (Datta e Som,

2000).

Devido a ampla faixa de aplicagdes dos bicos pulverizadores de pressdo, estes estdo atrain-
do grande atencdo de vdrios pesquisadores e tem sido objeto de estudos considerdveis, tedricos e
experimentais. Entretanto, apesar desses esfor¢os, o conhecimento sobre os bicos pulverizadores
de pressdo ¢é ainda insatisfatorio. A fisica ainda ndo € bem entendida, os dados disponiveis e as
correlacOes sdo de validade questiondvel, e existe uma conformidade pequena entre os varios in-
vestigadores, como para relacdes exatas entre propriedades do liquido, dimensdes dos bicos e ta-
manho médio de gota. Esta situac@o insatisfatdria tem vdrias causas: a alta complexidade do pro-
cesso de atomizacdo, diferengas nos projetos, tamanhos e condi¢des de operacdo dos bicos testa-
dos. Além desses fatores, existem as incoeréncias e limita¢des associadas com as técnicas de me-

dida do diametro de gota. (Lefebre, 1989)

2.11.2 Diametro de Gota

Na maioria dos calculos de transferéncia de massa e processos de escoamento € convenien-

te trabalhar somente com didmetros médios em vez de distribuicdo completa de gota.

O diametro Sauter ¢ muito usado por vdrios autores no cdlculo de didmetro de gota. De a-
cordo com Heinsohn e Kabbel (1999) o didmetro Sauter € a propor¢do de volume total de todas

as particulas em um aerossol dividido pela drea da superficie total de todas as particulas. Por esta
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razdo o diametro Sauter pode ser imaginado como um diametro médio volume-superficie. Segun-
do Santacesaria e Iengo (1999) o didmetro Sauter pode normalmente ser estimado experimental-

mente por uma técnica a laser, nesses casos € utilizado d4gua como fluido.

Lefebvre (1989) propds a seguinte correlagdo para o célculo do didmetro médio Sauter
(DMS):

DMS = 2,256L2,25 MLo,zs mLo,zs AP —0,5p -0,25 (2.26)

L Ar

Onde, or, € a tensdo superficial do liquido, p. € a viscosidade dindmica do liquido, m; € a
descarga de liquido, APy, € a diferenca de pressao de inje¢do no bico e pa, € a massa especifica do

ar.

Marshal (1954) estudou a distribuicdo do tamanho de gota de atomizadores de pressdo. Os
dados foram relacionados em termos das componentes axial e tangencial da velocidade. Foi as-
sumido que as componentes atuavam independentemente € uma correlagdo empirica foi desen-

volvida para o didmetro médio Sauter, como segue:

DMS =286(d, +0,17)exp(13u,, —0,0094u ) (2.27)

Onde, dj € o diametro do orificio do bico pulverizador (in), us é a componente axial da ve-
locidade média (ft/s), baseada na secdo transversal do orificio e u, € a componente tangencial da

velocidade (ft/s) na entrada da camara.

Taniguchi et al. (1997) investigaram as propriedades de liquidos pulverizados e obtiveram
uma correlagdo empirica para diametro médio de gotas (DMS) na saida do bico pulverizador. A
Figura 2.6 mostra o didmetro médio de gotas, para varias vazdes massicas de liquido. A ordenada

€ o diametro médio e a abscissa € a distancia dos bicos da coluna de teste.
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Figura 2.6: Distribuicdo do didametro médio para varias vazoes de liquido (Taniguchi et al.
1997)

O diametro médio Sauter da gota (DMS) ndo muda apreciavelmente com o aumento da dis-
tancia da saida do bico, z, mas diminui com o aumento da vazdo madssica de liquido. Todos os
dados para diametro médio foram relacionados através da seguinte correlagdo, desenvolvida por

Taniguchi et al. (1997):

DMS 55,9 9660

=014+ "+ -— (2.28)
0 We  We
2
We = P do (2.29)
GL

Onde do € o didmetro do orificio do bico pulverizador, pr. € a massa especifica do liquido, u

¢ a velocidade inicial da gota, or. € a tensdo superficial do liquido e We € o nimero de Weber.

O tamanho de gota determina a superficie de transferéncia de massa. Além disso,a distribu-
icdo da vazdo de liquido dentro do lavador deve ser uniforme para garantir o contato adequado
gas/liquido. As medidas de atomizadores de pressdo sdo complicadas devido ao tamanho de gota

e taxa de fluxo serem relativamente grande (Strock e Gohara, 1994).
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2.12 Absorcao de Di6xido de Enxofre

Para remover gases halogenados e diéxido de enxofre especialmente em plantas que utili-
zam combustivel fdssil, o processo de dessulfurizacdo imida de gases com calcério é preferido.
A absor¢do pode ser feita utilizando calcario (CaCOj;), cal (CaO) ou hidréxido de cdlcio
(Ca(OH);) como reagente de absor¢@o. Os produtos da reacdo sdo os correspondentes sais sold-
veis e gesso solido (Ca-2H,0), que pode ser comercialmente usado como material para constru-

¢do.

A remocdo de poluentes como SO, de fluxo de gases produzidos através queima de com-
bustiveis em plantas de energia ou incinerac¢ao, frequentemente ocorrem por meio de lavadores
de gases. Na maioria dos lavadores, o liquido de absor¢do coletado no fundo € reciclado através
do absorvedor. Como consequéncia deste processo de recirculacdo, as concentracdes de ions,
como sulfato, em solu¢do sdo elevadas. As forcas intermoleculares entre esses ions e o dioxido de

enxofre dissolvido influenciam o processo de absorcao (Krissmann et al., 1998).

Embora algumas medidas experimentais tenham sido feitas para a remog¢do de gases acidos
através de pulverizacdo, usando dgua ou solugdo alcalina, pouco é conhecido sobre a transferén-
cia de massa na fase gas e na fase liquida. Taniguchi et al. (1999) desenvolveram um método de
simulacdo numérica para absorcao de NH3 de uma mistura de ar e NHj3, através de uma pequena
coluna de spray. Neste método o movimento das gotas pulverizadas é considerado o mesmo de

uma esfera sélida. Além disso, a simulacdo numérica assume as seguintes consideragoes:

e as gotas pulverizadas sdo de forma esférica e o liquido ndo recircula dentro das gotas

¢ nem colisdo, coalescéncia ou fragmentacdo secunddria das gotas pulverizadas ocorre na
torre de nebulizacao

e o efeito de interag@o entre as gotas pode ser ignorado

e o calor de dissolu¢do € pequeno e pode ser ignorado

A absorg¢do por gotas de dgua envolve vdrios passos: transferéncia de massa de SO, do vo-
lume de gés para a superficie da gota, dissolucdo de SO, para formar SO,-H,O e dissociacdo de
SO,-H,0 para HSO;™ e SOs> na superficie da gota, transferéncia de massa de SO,-H,O, HSO;™ e

SO;* para o interior da gota e reacdes de equilibrio envolvendo SO,-H,0, HSO5™ e SO3*na gota.
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Como a concentracio de SO3”"é muito baixa, a dissociacdo de HSO;™ e SOs>~ pode ser ignorada

(HSU et al., 1994).

A estrutura da solu¢do aquosa no lavador € fortemente influenciada pelas interacOes inter-
moleculares das espécies dissolvidas entre cada uma e com moléculas de dgua. As interagdes en-
tre as espécies dissolvidas uma com outra, tem que ser consideradas usando um modelo apropria-

do para o coeficiente de atividade em solucao (Krissmann et al., 1998).

Na torre de nebulizacdo SO, € absorvido e provavelmente também pequenas quantidades de
COa,. No liquido, as espécies sao dissociadas em reacdes acido-base, formando sulfitos e sulfatos.
Parte dos sulfitos sdo oxidados para sulfatos, que também participam das rea¢des dcido-base. To-
das as reacdes dcido-base sdo bem conhecidas e a dependéncia das constantes de equilibrio po-
dem ser encontradas na literatura. Reagdes dcido-base sdo muito rdpidas e podem ser considera-

das instantaneas para qualquer proposta prética e a maioria das tedricas (Petterson et al., 1998).

As plantas de dessulfurizacdo timida, no modo oxidacdo forcada, empregam trés fases de
reacdes com as eficiéncias do processo dependendo de quatro passos. Os passos sdo: absorcao de

SO,, oxidagao de HSO3™, dissolucao do calcdrio e cristalizacao do gesso.

A absorcdo de SO, pode ser influenciada pelo transporte da fase gds e da fase liquido.
Quando SO; € absorvido em solucdo aquosa, as reagdes estdo completamente em equilibrio na
fase liquida. Essas reacOes instantaneas intensificam o transporte de massa da fase liquida de SO,
por permitir o transporte de SO, (aquoso) na forma de HSOs™ e SO5”". Os jons de HSO;™ produ-
zidos podem ser oxidados para fons de SO4>, e a reacdo depende da quantidade suficiente de O,
(aquoso). Dependendo das condi¢des do processo, a taxa de reacdo pode ser transporte controlado
de O, e/ou reacdo. Os fons H produzidos da absor¢do de SO, e oxida¢do de HSO;™, reagem com
particulas de calcdrio, assim produzindo fons de Ca®*. O processo de dissolucdo é transporte de
massa controlado, com precipitagdo de vdarios fons presentes no volume de liquido (Kiill et

al.,1998).

Segundo Michalski (2000), a solubilidade de diéxido de enxofre em solucdes aquosas de
sulfito de calcio € alvo de vérios estudos experimentais e tedricos. Entretanto, a modelagem ¢€ li-

mitada com as concentracdes relativamente baixas de SO, em solug@o. Assim, foi desenvolvido
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um modelo para prever a solubilidade de SO, em solu¢des aquosas saturadas de sulfito de calcio

P ~ .. 2 . 5
e magnésio, para pressoes parciais de SO, na fase gds acima de 10” Pa.

Para absor¢do do gés pode ser usada também microparticulas soliveis, neste caso é neces-
sdrio que as microparticulas sejam dissolvidas em dgua e reajam quimicamente com as espécies
gasosas absorvidas. Esta reacdo € freqiientemente simplificada e representada como uma reacao
quimica instantdnea ou de segunda ordem entre as espécies gasosas absorvidas e as espécies so-
liveis dissolvidas. A absorcdo da espécie absorvida pelas gotas pode ser assim melhorada, atra-
vés da mistura de finas particulas s6lidas da espécie dissolvida no liquido, e tal melhora, pode ser
devido a absor¢do fisica nas particulas, ou sob condi¢cdes onde as particulas sdo reativas ou catali-

ticas (Beenackers e Swaaij, 1993).

No processo de absor¢do, vérias configuracdes podem ser usadas, porém a mais comum € a
torre de nebulizacdo contra corrente. O volume de liquido (4gua) contém o reagente (microparti-
culas) e pode ser assumido, que este estd saturado com o reagente dissolvido. Devido a baixa di-
fusividade das espécies absorvidas e a reacdo quimica rdpida, acredita-se que a reagdo ocorra

dentro do filme de liquido na interface gas-liquido (Akbar, 2004).

Meikap et al. (2002) descreveram a cinética de absorcdo de di6xido de enxofre em dgua.

Quando o SO, é absorvido em dgua, as reagdes ocorrem na fase liquida como segue:

SO, +H,0 & SO, (aq) < HSO, +H" (2.1)
HO,” +H,0 & SO, +H" (2.2)

As constantes de equilibrio para as reacdes 2.1 e 2.2, s@o, respectivamente a 25°,
Ka=1,7x107 mol e Kz=6,2x10"mol. Por isso, as reacdes finais podem ser negligenciadas sob
condi¢Oes normais. As constantes das taxa das reacOes anteriores € posteriores, para a primeira
reacdo, sdo respectivamente K, =3,4x10°™" e Kp:2x108s'1. Isto mostra, que a taxa de reacdo de
hidrélise do diéxido de enxofre em dgua, € rdpida em relacdo ao processo de difusdo, e que a su-
perficie do filme de 4dgua € instantaneamente saturada na concentragdo de equilibrio sobre a ex-

posicdo de di6xido de enxofre.

Quando a absorc¢do de gas em gotas ocorre na presenga de reacdes muito rapidas, tal como

entre CO; e solu¢do aquosa de NaOH, altas taxas de transferéncia de massa sdo alcancadas. Des-
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se modo, Dimiccoli et al. (2000) desenvolveram uma correlagdo semi-empirica, que € capaz de
reproduzir dados experimentais coletados. Este modelo matemético pode também ser usado para

simular o comportamento de absorvedores.

Akbar (2004) estudou a absor¢do de gds através de gotas contendo microparticulas reativas
e microparticulas soldveis, com o objetivo de elucidar os efeitos de varios parametros, incluindo
as caracteristicas das microparticulas reativas e taxa de absorcdo da gota. A reagdo quimica entre
0 gés absorvido e o reagente dissolvido foi considerado como reagdo instantanea ou de segunda

ordem.

Segundo Lancia et al. (1997) a absor¢do de SO, € um passo relevante da dessulfurizacdo, e
existe ainda a necessidade de modelos capazes de calcular da taxa de absor¢cdo de maneira segura.
O processo envolve absor¢do quimica de SO, em regime de reagdo instantanea e dissolugdo ins-
tantanea de calcdrio. Neste trabalho foram calculados os coeficientes de transferéncia de massa

tanto do lado gas quanto do lado liquido e comparados com o modelo proposto pelos autores.

2.13 Variaveis do Processo de Absorcao

Virios parametros influenciam a efici€éncia do processo de absor¢do, dentre eles podemos
citar: pH da solugdo, concentragdo de SO, no ar, didmetro de gota, comprimento da secdo de ab-

sor¢ao, relacdo liquido/gés e velocidade do gés no absorvedor.

Um aspecto interessante € a influéncia da velocidade do gas no desempenho da transferén-
cia de massa no lavador. Isto é importante para o nimero de Reynolds e o tempo de residéncia
(contato). Segundo os experimentos de Schmidt e Stichlmair (1991) realizados em lavadores ci-
lindricos, utilizando bicos de pulverizag@o cone cheio, os resultados indicaram, no entanto, que a
velocidade do gés € de pequena importancia para a taxa de transferéncia, pelo menos em sistemas
com altas taxas de reacdo ou pequena resisténcia do lado liquido (SO,/NaOH e ar/dgua respecti-
vamente). Por outro lado, na presengca de uma reacdo quimica lenta no liquido (CO,/NaOH), em
contraste com os sistemas mencionados acima, o tempo de contato torna-se muito importante.
Isto devido ao aumento da velocidade do gds, que causa uma redugdo na taxa de transferéncia de

massa.
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Um pardmetro de muita importancia na efici€éncia de absor¢do € a relacdao gas/liquido ou
também conhecida como relagdo liquido/gds (I/m’). Segundo Schmidt e Stichlmair, (1991), um
aumento desta relagdao em velocidade constante de gas € equivalente a reducdo da vazdo de liqui-

do de absor¢do e da 4rea de transferéncia de massa.

Warych e Szymanowski (2001) desenvolveram um modelo para prever a efici€éncia de re-
moc¢do de SO, em lavador imido e calcular os parametros necessarios para estimar os custos glo-

bais. Os parametros de processo sdo apresentados na Tabela 2.5.

Tabela 2.5: Parametros de processo de dessulfurizacao

Parametro Faixa Eficiéncia minima e
maxima (%)

pH (solucdo) 5,2-5,8 86,4-93,5
Diametro de gota (um) 2000-3000 74,5-99,3
Comprimento da secdo de absor¢do (m) 6-18 66,5-99,7
SO; (entrada) (ppm) 1500-5000 73,4-97,0
Velocidade do gas (m/s) 2-4 90,0-98.,9
Relacdo L/G (V/m?) 8-15 68,3-97,7

Fonte: Warych e Szymanowski (2001)

Segundo os autores, as eficiéncias de remog¢ao foram calculadas para valores seguindo limi-

tes e valores médios para os pardmetros restantes.

A influéncia mais forte observada foi a relagao L/G, comprimento da se¢do de absorcdo e
diametro de gota, ja a influéncia mais baixa foi dada pelo pH e velocidade do gés. Estas andlises
descrevem somente uma dependéncia geral da eficiéncia e ordem dos parametros, pois mudangas
na eficiéncia dependem da ordem de parametros escolhidos. O diametro de gota foi relacionado
com velocidade do gas em um absorvedor. Estes pardmetros sdo importantes para a taxa de trans-
feréncia de massa, pois determinam o tempo de contato da fase, superficie de transferéncia de
massa e valores de coeficientes de transferéncia de massa do lado da fase gas e do lado da fase

liquido.
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De acordo com os estudos de Eden e Luckas (1998), os pontos seguintes mostram ser espe-

cialmente importantes para reduzir os custos de operacdo e capital de um lavador:

¢ uso de uma injecdo combinada co-corrente e contracorrente de liquido de limpeza na ca-
beca do pulverizador.

¢ umarazdo de 0,5 a 1% em massa de particulas finas na circula¢do do liquido de limpeza
de absorcao.

e o uso de 4cidos organicos fracos, tal como dcido adipico, para aumentar a solubilidade do

calcario.

A combinacdo desses passos permite uma redu¢do substancial da razdo L/G e no compri-
mento do lavador. Além disso, o dcido adipico mostra influéncia no grau de dessulfurizacdo. Em
testes realizados por Eden e Luckas (1998) em um lavador compacto com velocidade do gds na
torre de 5 m/s, uma altura média de 5 m, e uma razdo L/G de 4 I/m’, o grau de dessulfurizacio
pode ser aumentado de 48% para 97% (resisténcia da transferéncia de massa completamente no
lado gés), através da adi¢do de 4cido adipico. Em uma concentragdo de 2 g/l, o grau de dessulfu-

rizacdo por volta de 96% pode ser alcangado.

Para obtencdo de 6timos resultados, as reagdes do processo de dessulfurizacdo requerem
uma faixa especifica de pH especifica, o lavador deve operar em condicdes alcalinas (pH 8-9)
(Rinaldi, 1995). A reacdo do SO, com NaOH em solu¢do aquosa com pH 9 ou superior pode ser
considerada como irreversivel e instantanea, e ainda a resisténcia do lado liquido pode ser igno-

rada (Pinilla et al, 1984).
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Capitulo 3

Estudo Experimental

O estudo experimental realizado foi dividido em duas etapas. A primeira se concentrou na
andlise da formacdo do filme ao longo da parede do equipamento, através da colisdo das gotas
com a parede. A segunda etapa estudou a andlise das varidveis no processo de absorcao, para ve-
rificar a influéncia destas na eficiéncia de absorc¢ao. Os experimentos foram realizados no Depar-
tamento de Engenharia Térmica e Fluidos da Faculdade de Engenharia mecanica da Universidade

Estadual de Campinas.

3.1 Descricao da Bancada Experimental

A bancada experimental € composta por uma torre de nebulizacdo, associada ao sistema de
preparacgdo e de andlise de gases, bem como ao sistema de injecdo e controle da solugdo de absor-
¢do. O esquema da torre de nebulizacdo com as dimensdes em mm € apresentado na Figura 3.1.

A Figura 3.2 mostra o fluxograma da bancada experimental.
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Figura 3.1: Esquema da Torre de nebulizacdo com as dimensoes em mm
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A preparagdo dos gases foi efetuada por meio de um ventilador insuflando ar na tubulagdo
de preparacdo, que em seguida foi contaminado com SO; puro engarrafado. A tubulacdo de pre-
paracdo conta com o controle da vazdo de ar e SO,, para que o sistema possa ser avaliado em re-

lacdo a essas variaveis.

O ar atmosférico foi insuflado por um ventilador disponivel no laboratério através de uma
mangueira de 3 pol até a tubulacdo de preparacdo. Logo apds a entrada da sec¢do de preparacao
encontra-se uma tubulacio de inox, de 5 mm de didmetro, que é acoplada a tubulag¢do de prepara-
¢do, por onde € feita a contamina¢@o do ar. O sistema de contamina¢cdo de SO, € composto por
ma valvula reguladora de pressdo, valvula agulha, para o melhor controle da quantidade de SO,
introduzido no sistema, € um rotametro para indicacdo da vazao de SO,. Os gases (ar contamina-
do) atravessam um misturador estdtico, semelhante a uma colméia, para garantir a homogeneiza-

¢do dos gases.

A tubulacdo de preparacdo possui uma placa de orificio, a um metro da sua entrada. As to-
madas de pressdo da placa de orificio sdo conectadas a um mandmetro de coluna de dgua para
medi¢do da queda de pressdao (AP). A placa em questdo estd de acordo com a norma ISO 5167
para medidas de escoamento em tubos cilindricos, sem necessidade de calibracdo. Para o cdlculo
das vazoes, em funcdo da queda de pressdo, foi utilizado uma planilha Excel, baseada na mesma
norma. Apds o ponto de tomada de medida de vazdo, existe o ponto de coleta de amostra para
determinac¢do da concentracdo de SO; na vazao de ar, esta medi¢do € feita por meio do analisador
de gases HORIBA. A seguir os gases passam por uma tubula¢do de 3 pol para alimentar a torre
de nebulizacdo. Na saida da torre existe uma tomada de amostra (gés lavado), com a finalidade de
verificar a eficiéncia do equipamento. A saida € acoplada a uma tubulag¢do de 3 pol até a chaminé,

para efetuar a dispersdo da concentracao de SO, ainda existente nos gases contaminados.

A torre de nebulizagdo foi construida de acrilico, para facilitar a visualizacdo. A entrada dos
gases ¢ feita pela parte inferior e a saida pela parte superior. No topo da torre estdo dispostos os
bicos pulverizadores de pressdo inseridos na tampa, configurando funcionamento contra-corrente.
Uma combinac¢do de bicos foi escolhida, para atender as necessidades de vazdes de dgua. Para
obter maior uniformidade de distribuicao de gotas, foram usados cinco bicos de pressdao de cone
cheio, com angulo de 15° para os bicos periféricos e 30° para o bico central, todos com didmetro

do orificio de 1,6 mm. A distribui¢io dos bicos € apresentada na Figura 3.3.
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Figura 3.3: Distribuiciao dos bicos pulverizadores no topo da torre de nebulizacao

A torre de nebulizacdo foi instalada dentro de um tanque de recirculagdo fabricado de mate-
rial plastico com dimensdes de 750 mm de altura e 550 mm de didmetro, onde apenas a parte in-
ferior a entrada de ar, com 450 mm de altura, permanece dentro do tanque. A solu¢do de limpeza
¢ bombeada do tanque de recirculagdo, através de uma bomba centrifuga de trés estdgios e pres-
sdo maxima 6 bar. Na saida da bomba existe um mandmetro de Bourbon, mais adiante existe um
rotametro, para a verificacdo da vazido de 4gua e um mandmetro para as medidas de pressdo. A

temperatura da solu¢do de absor¢@o é medida por um termopar imerso no tanque de recirculacao.

A solucdo de absorcao utilizada € uma solucdo de NaOH, durante a realizacdo do experi-
mento a solu¢gdo foi mantida em pH acima de 9, no tanque de recirculacdo, para garantir que todo
SO, reagisse com NaOH. Para isto foi utilizada uma bomba dosadora, que automaticamente era
acionada, assim que o pH indicado fosse inferior a 9. A solu¢@o concentrada de NaOH, proveni-
ente de um reservatorio acoplado a bomba, € succionada e injetada no tanque de recirculacdo. Se-

41



gundo Pinilla et al (1994) a solu¢@o de absorcao deve ser mantida em pH acima de 9. A reacdo
entre SO, e NaOH em tais condic¢des € considerada irreversivel e instantinea, e entretanto a resis-

téncia do lado liquido pode ser negligenciada. Os instrumentos da bancada estdo relacionados na

Tabela 3.1.

Tabela 3.1: Instrumentos de medicao da bancada de absorcao de SO,

Instrumento Varidvel medida Caracteristica Precisao
Rotametro para ar a 1 Vazio de SO, Vazio mixima de ar +2 %
atm 70°F 26,9 /min
Placa de orificio Vazao de gés contami- | Didmetro 50 mm 10,8 %
nado Diametro orificio
31,8mm

Mandmetro de coluna Diferenca de pressdo do | Pressdo maxima 1000 +0,5 mm

de 4dgua gas contaminado (AP) | mm CA

Mandmetro Bourbon Pressao do liquido na Pressdo maxima 7 bar | £1,6 %
saida da bomba

Rotametro para dgua Vaziao de liquido na Vazdo maxima de dgua |+ 3 %
torre de nebulizacao =25001/h

Mandmetro de Bourbon | Pressdo do liquido nos | Pressdo maxima 7,0 bar |+ 1 %
pulverizadores

Termopar Temperatura do liquido | Tipo J +0,5°C
no tanque de recircula-
¢do da torre

Analisador de gases Concentracdo de SO, Modelo + 5 ppm

Horiba nos gases contaminados ENDA - 1400

Analisador de pH pH da solugdo absorve- | 0-14 pH +0,5%
dora
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Para o dimensionamento da bancada experimental foi utilizado como ponto de partida as
relacdes entre altura e didmetro (h/d) de torre de nebulizacdo encontradas na literatura. A relacdo
h/d adotada foi de 2,5, pois este valor encontra-se entre a relacdo h/d proposta por Pinilla et al.

(1994), cujo valor € 2,0 e a relagdo h/d 2,8 proposta por Taniguchi et al. (1997). A Figura 3.4

mostra a bancada experimental da torre de nebulizacdo.
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Figura 3.4: Bancada experimental da Torre de nebulizacao

Para a realizagcdo da primeira etapa do estudo experimental foi utilizado um dispositivo, cu-

ja fungdo € separar a vazao de dgua proveniente das gotas da vazdo de dgua proveniente do filme.
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O dispositivo foi confeccionado de material plastico, com didmetro de 200 mm, portanto 10 mm
inferior ao didmetro da torre, de altura de 450 mm e foi acoplado a uma mangueira de 1 pol . O
dispositivo foi colocado no interior da torre, a fim de promover a coleta da vazdo das gotas ao
longo do equipamento. A Figura 3.5 apresenta o dispositivo de separagdo das vazdes do filme de

liquido e das gotas.

Figura 3.5: Dispositivo de separaciao das vazoes (filme e gotas)

3.2 Metodologia

Para a realizacdo da primeira parte do estudo experimental, que consiste na andlise da for-
macao do filme ao longo da parede, foram estabelecidas vazdes, que seriam utilizadas na absor-
¢do de SO,. A formagdo do filme foi analisada introduzindo o dispositivo na torre em diferentes
posic¢des, sendo que a primeira medida foi tomada com o dispositivo na parte superior da torre,
para coletar a vazdo total. As medidas foram iniciadas 20 mm apds a saida do gds (160 mm abai-
xo do topo da torre), no inicio da formacao do filme até a entrada de ar, com um intervalo de 20
mm entre cada ponto. Neste levantamento ndo foi introduzido ar no interior da torre. As medidas
de vazao foram realizadas através de uma balanca digital e um crondmetro. As vazdes estabelei-
das foram: 600 I/h, 900 1/h, 1500 1/h, 1700 I/h e 2000 I/h. Com as medidas foram levantadas cur-

vas da vazdo de gotas em fun¢do da altura.
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A segunda parte do estudo experimental foi a absor¢do de SO, em diferentes condigdes. A
primeira varidvel foi a velocidade do gas, este trabalho utiliza a velocidade do escoamento de gas
de entrada variando de 5 m/s até 10 m/s, que corresponde as vazdes de 82,1 m’/h, 98,5 m’/h,
114,92 m’/h, 131,3 m*/h, 147,76 m*/h e 164,17 m’/h. Segundo Schmidt e Stichlmair (1991) a fai-
xa comum de velocidade em processos industriais de absor¢cdo € de 5 m/s a 20 m/s. A segunda
varidvel € a concentracio de entrada de SO,, que foi de 700ppm, 1000ppm e 1400 ppm. A tercei-
ra varidvel € a vazdo de dgua, esta por sua vez determina a relagdo liquido/gas. Embora tenha sido
pré-determinada as vazdes de 600 I/h, 900 I/h, 1500 I/h, 1700 I/h e 2000 I/h, nem todas foram u-
sadas, pois a torre apresentou boa efici€ncia de absorcao com 600 1/h e 900 I/h, desse modo as
demais vazdes foram descartadas. Sendo assim, para demonstrar a influéncia da relacdo L/G, os
testes foram realizados com a vazdo de 300 I/h. Diante das varidveis descritas foram analisadas

54 diferentes condi¢des para absorcdo de SO,.

As concentracdes de SO; na entrada e na saida da torre foram obtidas através do analisador
de gases HORIBA. Para cada medida, referente a concentracio de entrada na torre, foi considera-
do um tempo de resposta de 3 minutos, para a devida estabilizacdo dos valores a serem obtidos.
No caso das concentracdes na saida do lavador (gés lavado), apds o tempo de resposta de 3 minu-
tos, foram obtidos 5 pontos em intervalos de 40 segundos, até a completa estabilizacdo das me-

didas.

3.3 Calculo das Vazoes de Solucao de Absorcao

A vazio da solucdo de absor¢do depende de dois parametros, que sdo a vazio de ar e a con-
centracdo de SO, no ar. Para calcular as vazdes minimas da solug¢do de absor¢do foi utilizada a

reacdo que envolve SO, e NaOH:

2NaOH +S0, = Na,S0, +H,0

Desta forma sdo necessarios 2 moles de NaOH para cada mol de SO,. Assim foram calcu-
ladas as vazdes necessarias de NaOH para cada situagdo. A tabela 3.2 apresenta as vazdes da so-

lucdo de absor¢do para cada condi¢cdo de operacdo.
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Tabela 3.2: Vazao da solucao de absorcao, para cada condicio de operacao

Vazao
Ar SO, SO, SO, SO, NaOH | NaOH
(m’/h) | (ppm) | (mol/m’) | (mol/h) | (g/h) | (molh) | (g/h)
82,1 700 | 0,032 2,57 | 164,20 513 | 20525
82,1| 1000| 0,045 3,67 | 234,57 7,33 | 29321
82,1| 1400| 0,063 513| 32840 1026 410,50
98,5 700 | 0,032 3,08 | 197,00 6,16 | 246,25
98,5| 1000| 0,045 4,40 | 281,43 8,79 | 351,79
98,5| 1400| 0,063 6,16 | 394,00 1231 492,50
114,9 700 | 0,032 3,59 | 229,80 7,18 | 28725
1149 1000| 0,045 513| 32829 1026 410,36
1149 1400| 0,063 718 | 459,60 | 14,36 | 574,50
131,3 700 | 0,032 4,10 | 262,60 8,21 | 32825
131,3| 1000| 0,045 586 | 37514 11,72 468,93
131,3| 1400| 0,063 8,21| 52520| 1641 656,50
147,8 700 | 0,032 4,62 | 295,60 9,24 | 369,50
147.8| 1000| 0,045 6,60 | 42229 1320 527,86
147,8| 1400| 0,063 9,24 | 591,20 1848 739,00
164,2 700 | 0,032 513| 32840 1026 410,50
1642 1000| 0,045 733 | 469,14 | 14,66 | 586,43
1642 1400| 0,063 1026| 656,80| 20,53| 821,00
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Capitulo 4

Elaboracio do Modelo Matematico para Torre de Nebulizacao

O modelo matemético proposto simula a operagdo de transferéncia de massa em uma torre
de nebulizacdo cilindrica vertical, com gds ascendente em contra-corrente as gotas, as quais sao
pulverizadas por bicos localizados no topo da torre. O objetivo do modelo € verificar a absor¢do
de SO; em 4gua ao longo do equipamento. Para o desenvolvimento do modelo foi utilizado Visu-

al Basic for Aplications (VBA).

O modelo considera homogenia a distribuicdo das gotas no volume da torre, com didmetro
constante e igual ao diametro médio Sauter calculado, movimento vertical das gotas e velocidade
constante relativa ao gés. Devido ao impacto de parte das gotas com a parede interna da torre, o
modelo considera a formacao do filme de liquido. Em relagdo ao gés, este é considerado em mo-

vimento ascendente, com velocidade constante e homogénea.

€C_.9

Para a solucao do modelo, a torre foi dividida em “n” seccdes de comprimento dZ, onde é
calculada a taxa de transferéncia de massa da fase gds para a fase liquida, tanto nas gotas como
no filme, considerando as condi¢des locais do soluto na fase gasosa e liquida, bem como as con-

di¢des de equilibrio.

O caélculo € iniciado a partir da seccao inicial na saida de gds, com as seguintes condi¢des
iniciais conhecidas e impostas: vazdo de gés, descarga de filme, descarga de gotas, concentracdo
do soluto (SO,) no gés (saida), concentracdo do soluto no filme e concentracdo do soluto nas go-
tas. Sdo efetuados os balancos de massa do soluto, das gotas e do filme e calculadas as novas

concentragdes do soluto (SO,) nas fases, estes serdo as condi¢des da proxima seccao.
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A partir de dados de entrada constantes e varidveis foi desenvolvido o modelo de calculo.
Os dados constantes sdo: massa especifica da 4gua, massa especifica do ar, viscosidade da dgua,
viscosidade do ar, tensdo superficial da dgua e difusividade do SO; no ar, as propriedades sdo a-
presentados na Tabela 4.1. J4 os dados de entrada varidveis sdo: descarga de dgua, vazdo de gas,
pressdo de dgua, diametro do orificio do bico pulverizador de pressdao e concentracdo de saida de
SO; no ar, pois o modelo gera a concentracdo de entrada de SO, na torre. A Figura 4.1 apresenta
as duas fases da Torre, dgua e gés (contra-corrente) e a secao dZ. A Figura 4.2 apresenta o fluxo-

grama do modelo matematico da Torre de nebulizacdo.

Agua Gis

Saida Gas

Entrada Gas

|| t—

Figura 4.1: Apresentacio da torre de nebulizacao contra-corrente e a seccio dZ.
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< INICIO )
/l/

Vazao ar, descarga dgua, pres-
sdo agua, didmetro orificio,
concentracdo SO; na saida (ar),
propriedades das substancias

A

Calculo das constantes: didme-
tro de gota, velocidade terminal
gota, coeficiente TM (gota),
tempo de residéncia, drea inter-
facial do filme

y

Paraz =0 até 0,43 m

com dz=0,001

y

A

Area interfacial gotas, concen-
tracdo SO; interface gota (gés),
taxa de TM nas gotas

y

Célculo da taxa de TM nas go-
tas total

Somatoério das secdes anteriores

A 4

Velocidade do filme, coeficiente de
transferéncia de massa filme, concen-
tracdo de SO, interface filme (gds), taxa
de TM no filme

y

Célculo da taxa de TM no filme total
Somatoério das secdes anteriores + taxa
de TM nas gotas da porc¢ao unida ao
filme

y

Célculo da taxa de TM nas gota ap0s
formacao do filme

Taxa de TM nas gotas total menos a
taxa de TM nas gotas da por¢do que foi
para o filme

y

Célculo da taxa de TM total no ar
Taxa de TM nas gotas total mais taxa de
TM no filme total

y

Célculo da concentracdo de SO; no ar
na entrada da torre

Taxa de TM total no ar dividida pela
Vazao ar

)

A

Figura 4.2: Fluxograma do modelo matematico da Torre de nebulizacao
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A tabela 4.1 apresenta as propriedades das substincias a temperatura de 30° utilizadas no

modelo, como dado de entrada.

Tabela 4.1: Propriedades das substancias

Propriedade Valor
Massa especifica Ar (kg/m”) 1,13
Massa especifica Agua (kg/m’) 995,6
Viscosidade Ar (kg/s.m) 1,91E-05
Viscosidade Agua (kg/s.m) 8,16E-04
Tensdo superficial Agua (N/m) 0,073
Difusividade SO, no Ar (mz/s) 1,19E-05

Fonte: Kreith (1977)
A difusividade do SO, no ar foi calculada através da teoria de Chapman-Enskog (para ga-

ses), de acordo com correlacio apresentada a seguir, os dados foram obtidos de Cussler (1997):

D, . = 1,86x107°T**(1/M, +1/M )"
2 p0,Q

4.1)

Onde Dsoy/r € 0 coeficiente de difusdo de SOz no ar T € a temperatura absoluta em Kelvim,
p € a pressdo em atmosferas e M; e M, sdo os pesos moleculares das substancias (SO e ar ). Ja
O12 e Q sdo propriedades das substincias envolvidas, O, é o didmetro médio de colisdo, que é
calculado através da média aritmética dos didmetros de colisdo das duas substancias, € dado em
Angstrom e € adimensional. As correlagdes, equagdes e consideracdes utilizadas no modelo

sdo apresentadas a seguir.
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4.1 Calculo do Diametro de Gota

Para o célculo do diametro de gota Sauter foi utilizada a equacdo 4.6 apresentada no capitu-

lo 4:

DMS = 2,256L2,25 MLo,zs mLo,zs APL—O,sp -0,25 (2.26)

Ar

Somente para verificacdo do célculo do didmetro de gota foi testada a equagdo 4.8, como
segue:
DMS 55,9 9660

=014+ +—
d, We  We

(2.28)

O célculo do diametro de gota, a partir das duas correlacdes, equagdes 4.6 e 4.8, resultaram

em um mesmo valor do didmetro médio de gota.

4.2 Calculo da Velocidade Terminal da Gota

Para o célculo da velocidade da gota (uow) fol considerada a velocidade terminal da parti-

cula, para isto foram utilizadas as seguintes equacdes 4.5 e 4.2:

1
u = 48(p, —p)d, |? (2.25)
! 3C,p '
d
Re = 22w (2.19)
Vv

De acordo com o nimero de Reynolds foi utilizada a correlacdo de Coeficiente de Arrasto

correspondente (Heinohn e Kabel, 1999), como segue:

C,= ﬁ (Rep<0,1) (2.20)

Rep
——24 1+0,0916 X R, 0,1<Re, <5 2.21
CD—Re x(1+0, XRe ,)(0,1<Rey<5) (2.21)

p
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C, =22 % (1+0.158xRe, ") (5<Re,<1000) (222)

Rep

4.3 Calculo do Coeficiente de Transferéncia de Massa

O calculo do coeficiente de transferéncia de massa das gotas (kmgoa) foi realizada a partir

da equacdo 2.8:

Sh=2,0+cRe"* Sc"? (2.8)

Neste caso o kmg, € constante, pois a velocidade utilizada € constante, ja que a velocidde
utilizada € a velocidade terminal da gota, que por sua vez € funcdo do diametro de gota, que neste
caso € considerado o diametro médio calculado (didmetro Sauter), que também € constante, pois
ndo foi considerado a coalescéncia entre as gotas. Embora, a vazao das gotas varie ao longo do
equipamento, esta variacdo € proveniente da colisdo das gotas com a parede do equipamento,
desse modo esta variagdo ndo influéncia a velocidade da gota. Para o calculo do coeficiente de

transferéncia de massa no filme (kmgime) foi utilizada a equagdo 3.3:

Sh=0,023Re"® sc'? (2.4)

No caso do filme de liquido o coeficiente de transferéncia de massa varia ao longo da altura
do equipamento, devido ao aumento da descarga de liquido, que por sua vez altera a velocidade

do filme. O cdlculo da velocidade do filme sera esclarecido mais adiante.

Os coeficientes de transferéncia de massa calculados, tanto das gotas quanto do filme, se re-

ferem a fase gasosa. Esta € a fase que controla o processo de transferéncia.

4.4 Calculo da Area Interfacial das Gotas

A drea interfacial € calculada a partir da descarga das gotas (m g ), que varia ao longo do

equipamento, devido a formacio do filme. E necessario calcular o tempo de residéncia (Tr), tem-
po de contato entre as gotas € 0 gas, para o cdlculo da massa de uma gota (Mg), cdlculo do nu-

mero de gotas na descarga (ngo) € por fim o cdlculo da area interfacial das gotas (Agota).
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dz

Tr = —u . 4.1
tgota gds
d 3
mgma:( gz’""] xnxgxpL (4.2)
s =7 (43)
mg()ta
d 2
Agma = ngma X 4Xn X( é;m ] (44)

4.5 Calculo da Concentracao de SO, na Interface Gas-Liquido

A concentragdo inicial de SO; na fase liquida, primeiro ponto, foi considerada zero (xp.=0).
Para os demais pontos foi considerada a concentrac@o da interface da fase liquida igual a concen-
tracdo no seio da fase liquida, assim x =x;. A concentracdo de SO, na interface € calculada da

mesma maneira tanto para as gotas quanto para o filme de liquido.
No caso das gotas a concentrac@o na interface € calculada seguindo as seguintes etapas:

e célculo da concentracdo de SO, na 4gua em mol/kg:

nga
C = (4.5)

SO,dgua .
m gota

e célculo da fragdo molar de SO, na fase liquida:

CSO dgua
x, =l 4.6
L5556 (4.6)

e célculo da fragcdo molar de SO, na fase gés, € realizado a partir da fracdo molar na fase li-
quida, através da curva de equilibrio, apresentada no capitulo 3 (Figura 3.2) € encontrada
a fracdo molar na fase gds, cujo valor é transformado para concentra¢io em mol/m’. A
concentracdo de SO, na interface (gés) que € calculada em cada sec¢do € utilizada como

dado da concentracdo da interface da préxima seccao.
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De maneira similar € calculada a concentracdo de SO; na interface para o filme de liquido,
entretanto utilizando a descarga de filme de liquido e a transferéncia de massa total realizada no

filme de liquido.

4.6 Calculo da Taxa Molar de Transferéncia de Massa nas Gotas

O célculo da taxa molar de transferéncia de massa nas gotas (mol/s) foi realizado da seguin-

te maneira:

4.7)

gota

Woa = kmgm‘a X (CSOZAr - CSOZi )X A

gota

No célculo da primeira secdo foi considerada a concentracdo da interface (gas) igual a zero,
pois é considerado que na fase liquida ndo exista SO,. E calculada a taxa molar de transferéncia

de massa de gotas total, sendo que esta € o somatodrio das transferéncias das se¢des anteriores.

4.7 Calculo da Velocidade do Filme de Liquido

A velocidade do filme de liquido € necessdria para o cdlculo da taxa molar de transferéncia

de massa, para isto foi utilizada a teoria de Nusselt (Hewitt, 1994) assim temos:

tdz=(p, - p)g(® - y)dz (4.8)

Onde, t € a tensdo de cisalhamento, 6 € a espessura do filme, y € a distancia da parede e z é

a altura.

No caso da torre de nebulizacdo foi acrescentada a quantidade de movimento das gotas que

aderem ao filme, assim:

tdz=(p, - p)g(d - y)dz +1\;I Upgora 2 4.9)

Onde, M é o fluxo de gotas que atinge o filme (kg/sm”), u, é a velocidade terminal da gota.

Sendo que, T pode ser expresso por:
T=U, — (4.10)
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A velocidade da interface é determinada com y=9, desse modo temos:

_ © M
(p.—plg 8" Mg (4.11)
My 2 He

u =

A espessura do filme pode ser relacionada ao parametro I', que é a descarga do filme por
perimetro (kg/s.m):
8 3

X— (4.12)
My 3

I'=pLud _p.(p.—plg

Sendo que, u é a velocidade média do filme.

A descarga do filme ao longo do equipamento foi calculada a partir do estudo experimental
do filme de liquido apresentado no capitulo 8, pelas figuras 8.17 e 8.18, onde sdo apresentadas as
curvas experimentais da vazdo das gotas em funcdo da altura do equipamento. Onde subtraindo
da descarga total a descarga de gotas, € encontrada a descarga do filme em cada ponto. A veloci-

dade do filme pode ser calculada, primeiramente, determinado 6 através da equagao:

_ s o M 2
p.(p.—plg 8° P Muy, §° (4.13)

I =
My 3 My 2

E assim pode-se calcular a velocidade do filme ao longo do equipamento:

_ M
(pr=plg 87 Mity s (4.14)

uf =
Hp 2 Hp

4.8 Calculo da Taxa Molar de Transferéncia de Massa no Filme de Liquido

Para o filme de liquido a taxa molar de transferéncia de massa € calculada da seguinte ma-
neira:
Wfilme = kmfilme X (CSOZAr - CSOZI )X Afilme (4 15)

Como ja foi mencionado o kmgne varia em funcdo da velocidade do filme (ao longo do e-

quipamento), j4 a drea interfacial do filme € constante, pois foi considerada a 4rea interna da tor-

56



re, visto que a espessura do filme é muito pequena. E calculada a taxa molar de transferéncia de

massa total no filme através do somatdrio das se¢des anteriores.

As curvas experimentais para a formagdo do filme de liquido foram obtidas em diferentes
vazdes de dgua e com os mesmos bicos pulverizadores utilizados nos testes de absor¢dao. Uma

descricdo detalhada € apresentada no capitulo 4, e seus resultados sdo apresentados no capitulo 6.

Ap6s a formacao do filme de liquido foi considerado no modelo, tanto para as gotas como
para o filme de liquido, que esta parte da descarga de gotas, que se transforma em filme, possui
concentracdo de SO, correspondente a sec¢do, € ndo somente aumento da descarga de dgua no

filme de liquido e diminui¢do da descarga de 4gua das gotas.

4.9 Calculo da Concentracao de SO, no ar

A concentracdo de SO; no ar € calculada a partir da taxa molar de transferéncia de massa
total, que € o somatdrio da transferéncia de massa total nas gotas e a transferéncia de massa total
no filme. Dividindo a transferéncia total pela vazdo de gis se obtém a concentra¢do de SO, no ar

em mol./m’.
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Capitulo 5

Analise dos Resultados

Os resultados experimentais e suas andlises sdo divididos em duas etapas, sdo elas a absor-

¢do de SO, e a andlise da formacao do filme de liquido ao longo do equipamento.

5.1 Apresentacao e Analise dos Resultados de Absorc¢ao de SO,

Para cada condicdo de operagdo foram realizadas 5 medidas, como ja descrito no capitulo 6.
De acordo com a metodologia aplicada durante os experimentos, apds o quinto ponto de cada
condicdo de operagdo, que representa 5 minutos e 40 segundos, a concentracdo de SO, no ar na
saida da torre permaneceu constante. Desse modo a efici€éncia de absor¢@o para cada condicao foi
calculada em relacdo ao quinto ponto, que representa a completa estabilizacdo do sistema (con-
centracdo de SO; constante). Os demais pontos, bem como as curvas de concentracdo em funcao
do tempo sdo apresentadas no Apéndice A. Os resultados sdo mostrados nas Tabelas 5.1, 5.2, 5.3,

54,55¢e5.6.

Tabela 5.1: Resultados experimentais realizados para vazao de gas de 82,1 m’/h.

700 ppm SO, 1000 ppm SO, 1400 ppm SO,

Agua (I/h) | Entrada | Saida | Efic (%) | Entrada | Saida | Efic (%) | Entrada | Saida | Efic (%)

300 705 136 80,71 1030 | 237 76,99 1430 | 368 74,27
600 640 28 95,63 1000 37 96,30 1380 47 96,59
900 660 29 95,61 1001 37 96,30 1380 50 96,38
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Tabela 5.2: Resultados experimentais realizados para vazao de gas de 98,5 m’/h.

700 ppm SO, 1000 ppm SO, 1400 ppm SO,
Agua (I/h) | Entrada | Saida | Efic (%) | Entrada | Saida | Efic (%) | Entrada | Saida | Efic (%)
300 780 193 75,26 1038 270 | 73,99 1460 | 429 | 70,62
600 630 35 94,44 895 46 94,86 1300 93 92,85
900 610 33 94,59 910 40 95,60 1280 46 96,41

Tabela 5.3: Resultados experimentais realizados para vazao de gas de 114,9 m’/h

700 ppm SO, 1000 ppm SO, 1400 ppm SO,
Agua (I/h) | Entrada | Saida | Efic (%) | Entrada | Saida | Efic (%) | Entrada | Saida | Efic (%)
300 660 156 | 76,36 1060 | 309 | 70,85 1440 | 449 68,82
600 758 42 94,46 1050 66 93,71 1360 89 93,46
900 700 38 94,57 1033 42 95,93 1380 45 96,74

Tabela 5.4: Resultados experimentais realizados para vazao de gas de 131,3 m’/h

700 ppm SO, 1000 ppm SO, 1400 ppm SO,
Agua (I/h) | Entrada | Saida | Efic (%) | Entrada | Saida | Efic (%) | Entrada | Saida | Efic (%)
300 767 228 70,27 1040 | 338 67,50 1420 | 482 | 66,06
600 736 54 92,66 1030 77 92,52 1450 135 90,69
900 710 38 94,65 1025 45 95,61 1420 57 95,99

Tabela 5.5: Resultados experimentais realizados para vazao de gas de 147,8 m’/h

700 ppm SO, 1000 ppm SO, 1400 ppm SO,
Agua (I/h) | Entrada | Saida | Efic (%) | Entrada | Saida | Efic (%) | Entrada | Saida | Efic (%)
300 705 224 | 68,23 1030 | 358 65,24 1400 | 555 60,36
600 695 66 90,50 1014 98 90,33 1420 161 88,66
900 698 36 94,84 1012 52 94,86 1400 56 96,00
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Tabela 5.6: Resultados experimentais realizados para vazio de gas de 164,2 m’/h

700 ppm SO, 1000 ppm SO, 1400 ppm SO,
Agua (I/h) | Entrada | Saida | Efic (%) | Entrada | Saida | Efic (%) | Entrada | Saida | Efic (%)
300 776 290 | 62,63 1080 | 436 59,63 1420 | 551 61,20
600 736 144 80,43 1060 | 277 73,87 1400 | 365 73,93
900 730 46 93,70 1060 82 92,26 1430 83 94,19

A partir dos resultados apresentados foram levantadas as curvas de efici€éncia em fun¢do do

tempo de residéncia do gés, que é o tempo de permanéncia do gds dentro da torre. O tempo de

residéncia € funcao da altura util da torre e da velocidade do gés, portanto:

Tr

Z

gds
u

torre

gds

(5.1

Onde, Zore € a altura util da torre e ug4 € a velocidade do gas. Considerando, drea interna

da torre 0,0346 m (diametro 0,21 m) e altura util 0,43 m, o tempo de residéncia do gas € apresen-

tado na Tabela 5.7, para as vazdes de gas correspondentes.

Tabela 5.7: Tempo de residéncia para as vazoes de gas utilizadas

Vazaogs
(m’/h) | Ugss (M/s) | Trgss (5)

82,1 0,66 0,65

98,5 0,79 0,54
114,9 0,92 0,47
131,3 1,05 0,41
147,8 1,19 0,36
164,2 1,32 0,33

As Figuras 5.1, 5.2 e 5.3 apresentam a eficiéncia (%) de absorcao da torre de nebulizagcdo

em funcdo do tempo de residéncia do gas (s) para vazdes de dgua 300 I/h, 600 1/h e 900 /h.
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Eficiéncia 300 I/h

100
95 |
90 |
85 -
80 > 2

4— 700 ppm
75 hﬁ - 1000 ppm
70 - —&— 1400 ppm
65 -
60 #
55 1

50 T T
0,3 0.4 0,5 0,6 0,7

Eficiéncia [%]

Tempo de residéncia gés [s]

Figura 5.1: Eficiéncia em funcio do tempo de residéncia para vazao de 300 I/h.

Eficiéncia 600 1/h

100
95
90 A
85
80 - =—&—700 ppm
75 | —&— 1000 ppm

70 A = 1400 ppm
65

60
55 A
50 T T T

0,3 0,4 0,5 0,6 0,7

Eficiéncia [%]

Tempo de residéncia gas [s]

Figura 5.2: Eficiéncia em funcio do tempo de residéncia para vazao de 600 I/h.
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Eficiéncia 900 I/h

100
95 | %‘ﬂé‘=‘g*
90

85
80 - =4—700 ppm
75 - —— 1000 ppm

70 =& 1400 ppm
65

60
55
50 T T T

0,3 0,4 0,5 0,6 0,7

Eficiéncia [%]

Tempo de residéncia gas [s]

Figura 5.3: Eficiéncia em funcio do tempo de residéncia para vazao de 900 I/h.

O tempo de residéncia do géds apresentou maior influéncia na Figura 5.1, onde a vazdo de
agua € menor (300 I/h), quanto maior o tempo de residéncia, maior foi a efici€éncia constatada. Na
Figura 5.2 a influencia é verificada apenas até o tempo de residéncia de 0,5 s, pois adiante a curva
se mantém praticamente constante. J4 na Figura 5.3, que apresenta a maior vazao (900 I/h), o
tempo de residéncia apenas influenciou o primeiro trecho da curva, onde se encontra 0 menor
tempo de residéncia (0,33s), o restante da curva praticamente permanece constante. Além disso, a

concentra¢cdo de SO, mostrou influéncia significante apenas na Figura 5.1, com menor vazao.

As Figuras 5.4, 5.5 e 5.6 apresentam a eficiéncia (%) da torre de nebulizacdo em funcio do

tempo de residéncia (s) para concentracio de entrada de SO, de 700 ppm, 100 ppm e 1400 ppm.
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Eficiéncia 700 ppm

100

s —

90

|

85 | /
80 1 _— ——300 Vh
75 —— | 88— 600 I/h

70 | —4—900 I/h
65 | /r’
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Eficiéncia [%]

0.3 0.4 0,5 0,6 0,7

Tempo de Residéncia gés [s]

Figura 5.4: Eficiéncia em funcio do tempo de residéncia para 700 ppm de SO,

Eficiéncia 1000 ppm

100
95 | A -l
90
85
80 =—&— 300 I/h

75 /.._/“ —8—600 I/h
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Figura 5.5: Eficiéncia em funcio do tempo de residéncia para 1000 ppm de SO,.
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Eficiéncia 1400 ppm
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Figura 5.6: Eficiéncia em funcio do tempo de residéncia para 1400 ppm de SO,.

Cada uma das Figuras 5.4, 5.5 e 5.6 apresenta as curvas para uma mesma concentracdo de
SO, e nestes casos também nota-se a influéncia do tempo de residéncia quanto menor for a vazao

de 4dgua.

A partir das condi¢des de operacdo foi calculada a relagdo liquido/gés (L/G), descritas na

Tabela 5.8.

Tabela 5.8: Relaciio L/G (/m®) para as condicdes de operacio.

Vazao Agua Vazao Agua Vazao Agua
300 I/h 6001/h 9001/h
Gas (m’/h) | L/G (Um’) | L/G (Um’) | L/G (/m’)

82,1 3,65 7,31 10,96

98,5 3,05 6,09 9,13

114,9 2,61 522 7,83

131,3 2,28 4,56 6,85

147,8 2,03 4,06 6,09

164,2 1,83 3,65 5,48
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Com esses dados foram levantadas as curvas de eficiéncia em fungao da relacao liquido/gas
(L/G). As Figuras 5.7, 5.8 € 5.9 apresentam a eficiéncia em funcio da relacdo liquido/gés (L/G),
para vazoes de dgua de 300 I/h, 600 1/h e 900 /h.

Relagdo L/G (300 I/h)

100
95
90
85

80 =&— 700 ppm

— —
75 /-;% ’j ~#— 1000 ppm

70
65 == 1400 ppm

60
55
50

Eficiéncia [%]

17 19 21 23 25 27 29 31 33 35 37
L/G [/m’]

Figura 5.7: Eficiéncia em funcao da relacao L/G, para vazao de agua de 300 I/h.

Relagdo L/G (600 I/h)

100
95
90
85

80 49— 700 ppm

75 *‘J = 1000 ppm

70 —d— 1400 ppm

65

60

55
50

Eficiéncia [%]

3.5 45 55 6.5 75
L/G [/m’]

Figura 5.8: Eficiéncia em funcao da relacao L/G, para vazao de agua de 600 I/h.
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Relagdo L/G (900 I/h)

100
95 - kﬁ‘*ﬁ%—.
90
85
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75 == 1000 ppm
70
65 -
60 -
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50

=== 1400 ppm

Eficiéncia [%]

45 5.5 6.5 7.5 8.5 95 105 115
L/G [Vm']

Figura 5.9: Eficiéncia em funcao da relacao L/G, para vazao de agua de 900 V/h.

As Figuras 5.7, 5.8 e 5.9 mostram que a efici€ncia praticamente se mantém constante em
relagdes L/G acima de 6 I/m’ , de 94% a 96%, abaixo deste valor a eficiéncia de absorcdo se apre-
sentou entre 60% e 93%. Pode ser verificada a influéncia da concentracdo de SO,, na eficiéncia

de absorcdo até relacio L/G de 4 I/m’.

As Figuras 5.10 a 5.15 apresentam a eficiéncia em funcdo da relagdo liquido/gas (L/G), pa-

ra tempo de residéncia do gas determinado.

Relacdo L/G (Tr 0,66 s)
120
100 e
g 30 74/
5 =&—700 ppm
E 60 === 1000 ppm
2 e=t= 1400 ppm
o 40
20
0
2 4 6 8 10 12
L/G [/m’]

Figura 5.10: Eficiéncia em funcao da relacao L/G, para tempo de residéncia de 0,66 s.
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Relagdo L/G (Tr 0,54 s)
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== 1000 ppm

40
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20

6
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10

Figura 5.11: Eficiéncia em funcao da relacao L/G, para tempo de residéncia de 0,54 s.
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20
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Figura 5.12: Eficiéncia em funcao da relacao L/G, para tempo de residéncia de 0,47 s.
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Relacdo L/G (Tr 0,41s)
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80

4— 700 ppm
=~ 1000 ppm
60
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Eficiéncia[ %]

40

20

2 3 4 5 6 7 8
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Figura 5.13: Eficiéncia em funcao da relacao L/G, para tempo de residéncia de 0,41 s.

Relacdo L/G (Tr 0,36s)
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80 ¢—700 ppm
= 1000 ppm
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1.5 25 3.5 45 55 6.5
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Figura 5.14: Eficiéncia em funcao da relacao L/G, para tempo de residéncia de 0,36 s.
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Relacdo L/G (Tr 0,33s)
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Figura 5.15: Eficiéncia em funcao da relacao L/G, para tempo de residéncia de 0,33 s.

As Figuras 5.10, 5.11, 5.12, 5.13, 5.14 e 5.15 mostram a eficiéncia em funcdo da relagdo
L/G para cada tempo de residéncia. Os gréficos apresentam praticamente 0 mesmo comportamen-
to. Apenas a Figura 5.15, com o menor tempo de residéncia (0,33s), mostra influéncia da relacdo
L/G na eficiéncia ao longo da curva, ja nas demais Figuras a partir de 5 I/m’ pode-se verificar a

tendéncia constante da eficiéncia.

A Figura 5.16 mostra a efici€éncia em func¢do da relacdo liquido/gés (L/G), para todas as

condi¢Oes ja descritas.
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Figura 5.16: Eficiéncia em funcao da relacao L/G, para todas as condicoes de operacao.

Através da Figura 5.16 pode ser verificada a forte influéncia da relagdo L/G na eficiéncia de

absorcdo, abaixo de 5 I/m’ a diminui¢do na eficiéncia ocorre de maneira acentuada.

70



5.2 Anadlise da Formacao de Filme de Liquido

Para analisar a formacdo do filme foi coletada a vazdo das gotas ao longo do equipamento.
A Figura 5.17 mostra a reducdo da vazao das gotas, devido a formac¢do do filme, para vazdo de

600 V/h.

Vazio 600 1/h

700

600

500 A

400

Vazio [1/h]

300

200 A

100

0 10 20 30 40 50 60

Disténcia do topo [cm]

Figura 5.17: Vazao das gotas em funcio da altura do equipamento.

A figura 5.17 mostra a diminui¢do da vazdo das gotas ao longo do equipamento. A vazdo
total medida foi de 645 1/h, e o dltimo ponto medido foi 182,5 I/h, desta maneira apenas 28% da

vazao total continuou na forma de gotas.

A Figura 5.18 mostra a redu¢do da vazao das gotas, devido a formacao do filme, para vazao

de 900 V/h.
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Figura 5.18: Vazao das gotas em funcio da altura do equipamento.

A Figura 5.18 mostra a diminui¢do da vazdo das gotas ao longo do equipamento. A vazdo
total medida foi de 911 I/h, e o dltimo ponto medido foi 277,5 I/h, desta maneira apenas 30% da
vazdo total continuou na forma de gotas. Nas duas situagOes apresentadas as porcentagens da

descarga final das gotas s@o proximas.
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Capitulo 6

Analise do Modelo Matematico

Além dos resultados experimentais, serd discutido o modelo de simulacdo da torre de nebu-
lizagdo. O modelo serd entdo comparado a alguns dados experimentais para que possa ser avalia-

do. Todas as simulacdes apresentadas foram realizadas com dZ de 1 mm.

6.1 Analise do Diametro de Gota

O primeiro parametro a ser analisado no modelo € o didmetro de gota. Para as seguintes
condicoes, vazao de dgua 645 1/h, vazao de ar 82,1 m3/h, 1000 ppm de SO, no ar na entrada da
torre e o didmetro de gota calculado de 0,27 mm, através das equacdes 2.26 e 2.28. Para avaliar a
influéncia do didmetro de gota no modelo, o didmetro de gota foi introduzido como parametro,
mantendo as outras condi¢des constantes. As condi¢des analisadas correspondem a 37 ppm de
SO; no ar na saida da torre no estudo experimental. A figura 6.1 apresenta a simulacdo para as

condi¢Oes descritas.
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Simulag¢@o-Didmetro gota 0,27 mm

0.0002
0.00018
0.00016
., 0.00014 Interface Liquido-Gota
% 0.00012 Interface Liquido-Filme
g 0.0001 Interface Gds-Gota
1% 0.00008 Interface Gas-Filme
& 0.00006 —SO2 Ar
0.00004
0.00002
0

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5

Distancia [m]

Figura 6.1: Simulacio da fracao molar de SO, para vazao de agua 645 I/h, vazao ar 82,1
m’/h, concentraciao de saida 37 ppm e diametro de gota 0,27 mm.

A Figura 6.1 mostra que a absor¢do ocorre logo no inicio da torre, nos primeiros 55 mm,
pois apos este trecho a curva permanece constante. Este fato é conseqiiéncia do didmetro de gota,
que gerou uma area interfacial muito grande, fazendo com que a transferéncia de massa logo no
inicio fosse muito alta, promovendo alta concentracdo na interface, préxima a concentracdo de
SO; no ar, dessa forma a taxa de transferéncia é praticamente cessada, pois a diferenca de con-
centracdo é muito pequena, préximo ao equilibrio e a concentragdo de SO, no ar permanece cons-

tante.

A Figura 6.2 apresenta outra simula¢ido, mas neste caso com alteracdo do diametro de gota

(0,4 mm), para que assim possa ser verificada sua influéncia no modelo.
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Simulac¢do-Didmetro gota 0,4 mm
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Figura 6.2: Simulacio da fracao molar de SO, para vazao de agua 645 I/h, vazao ar 82,1
m’/h, concentraciao de saida 37 ppm e didmetro de gota 0,4 mm.

A Figura 6.2 mostra um deslocamento da curva para direita, isto € conseqiiéncia do aumen-

to do diametro, provocando redu¢do na drea interfacial calculada das gotas.

A Figura 6.3 apresenta uma simulacdo com didmetro de gota ainda maior, neste caso (0,5

mm).
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Simulac¢do-Didmetro gota 0,5 mm
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Figura 6.3: Simulacio da fracao molar de SO, para vazao de agua 645 I/h, vazao ar 82,1
m’/h, concentraciao de saida 37 ppm e didmetro de gota 0,5 mm.

A Figura 6.3 apresenta a taxa de transferéncia de massa acentuada no comeco da curva,
mas ndo mostra a estabilidade da transferéncia ao longo da mesma. Isto € conseqii€éncia do au-
mento do didmetro e reducdo na drea de transferéncia. Embora a concentragcdo da interface ainda
esteja abaixo da concentracdo de SO, no ar, a diferenca € pequena e a transferéncia de massa se-

gue baixa.

Os dados de saida do modelo sdo apresentados na Tabela 6.1, para vazao de agua 650 I/h,
vazdo ar 82,1 m’/h, concentracdo de saida 37 ppm e didmetro de gota 0,27 mm, 0,4 mm e 0,5

mm. Estes valores correspondem a 1000 ppm de SO, no ar na entrada da torre.
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Tabela 6.1: Dados de saida para didmetros de gota 0,27mm, 0,4mm e 0,5mm.

Dgota 0,27mm Dgota 0,4mm (as- | Dgota 0,5mm (as-
(calculado) sumido) sumido)
Tr total (s) 1,3 0,47 0,32
Urgota (/) 1,00 1,58 2,01
Re 16,00 38 59,80
Kmgor, (m/s) 0,298 0,256 0,237
Ugzs (/) 0,67 0,67 0,67
SO, Entrada (ppm) 159 157 149
SO, Saida (ppm) 37 37 37

A Tabela 6.1 mostra a influéncia do diametro de gota e da velocidade da gota no resultado
final da simulacdo. Para a condi¢do de operacdo experimental simulada, a concentracao de entra-
da de SO; foi 1000 ppm, mas o modelo calculou valores muito mais baixos. As varidveis que in-
fluenciam diretamente o modelo sdo: didmetro de gota e a velocidade terminal da gota. O didme-
tro de gota influencia a absorcdo de SO,, pois ele define a 4rea interfacial de absorcdo, quanto
maior diametro menor € a drea interfacial. Por outro lado também influéncia no célculo da velo-
cidade terminal, quanto maior didmetro, maior serd a velocidade terminal da gota, e influéncia no
coeficiente de transferéncia de massa. Pode ser verificado quanto maior o didmetro de da gota
menor € o coeficiente de transferéncia de massa. A influéncia da velocidade da gota € constatada
no tempo de residéncia, pois quanto maior a velocidade, menor € o tempo de contato entre as du-
as fases, reduzindo a transferéncia total. Isto mostra a importancia do cdlculo do diametro de go-

ta, pois este exerce influéncia em varios parametros de estudo.

Para analisar a influéncia da vazdo de dgua na operacdo de absor¢do, a Figura 6.4 mostra a
curva para vazdo de dgua 911 I/h, vazdo ar 82,1 m3/h, concentracdo de saida 37 ppm e didmetro

de gota 0,5 mm.
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Figura 6.4: Simulacio da fracao molar de SO, para vazao de agua 911 I/h, vazao ar 82,1

m’/h, concentraciao de saida 37 ppm e didmetro de gota 0,5 mm.

A Figura 6.4 mostra a influéncia da vazado de dgua na absorcdo, pois comparando este caso

com a simula¢do da figura 6.3, houve aumento da concentracdo de entrada de SO, no ar calcula-

da. Os dados de saida do modelo para esta condi¢do sdo apresentados na Tabela 6.2.
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Tabela 6.2: Dados de saida, vazio ar 82,1 m’/h, concentraciao de saida 37 ppm e diametro

de gota 0,5 mm.

Vazio Agua 645 Vazio Agua 911
I/h I/h
Tr total (s) 0,32 0,32
Urgota (MV/S) 2,01 2,01
Re 59,80 59,80
Kmgora (m/s) 0,237 0,237
Uggs (/) 0,671 0,671
SO, Entrada (ppm) 149 230
SO, Saida (ppm) 37 37

A Tabela 6.2 mostra o aumento da concentracdo de entrada, devido ao aumento na vazio de
agua, pois para as mesmas condi¢des, mas com vazao de dgua de 645 1/h, a concentracdo de en-
trada € de 149 ppm. Mantendo o diametro de gota constante e aumentando a vazdo de dgua se
obtém maior drea interfacial, de acordo com as equagdes 4.3 e 4.4, pois maior quanto maior va-
730 de dgua, maior € o nimero de gotas e consequentemente maior € a drea interfacial, portanto
maior € a taxa de transferéncia de massa. Nas duas situacOes apresentadas na tabela, as concen-

tracOes de entrada e saida de SO, experimentais sdo 1000 ppm e 37 ppm respectivamente.
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6.2 Analise da Influéncia da Vazao de Ar

Para demonstrar a influéncia da vazdo de ar, as Figuras 6.5, 6.6 e 6.7 foram geradas com
vazdo de dgua 645 1/h, concentracdo de SO, no ar na saida da torre de 37 ppm e didmetro de gota

0,5 mm, para diferentes vazdes de ar. A simulagcdo gera a concentragdo de SO, na entrada da tor-

re.
Simulac¢do-Didmetro gota 0,5 mm
0.00012
0.0001

S 0.00008 - Interface Liquido-Gota
2’; Interface Liquido-Filme
g 0.00006 - —~ Interface Gds-Gota
1% Interface Gas-Filme
£ 0.00004 —— 502 Ar

0.00002

o =2l | ‘ ‘ ‘
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5
Distancia [m]

Figura 6.5: Simulaciao da vazao de agua 645 I/h, concentracao de saida 37 ppm, didmetro de
gota 0,5 mm e vazao de ar de 114,9 m’/h.

80



Simulac¢do-Didmetro gota 0,5 mm
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Figura 6.6: Simulaciao da vazao de agua 645 I/h, concentracao de saida 37 ppm, didmetro de
gota 0,5 mm e vazao de ar de 147,8 m’/h.
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Figura 6.7: Simulacido da Vazio de agua 645 I/h, concentracio de saida 37 ppm, didmetro
de gota 0,5 mm e vazio de ar de 164,2 m’/h.
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As Figuras 6.5, 6.6 e 6.7 mostram a influéncia da vazdo de ar na simulacio, pois quanto
maior a vazado de ar, maior é velocidade do ar e assim menor serd o tempo de contato entre as du-
as fases. Para vazao de ar de 114,9 m’/h a concentracdo de entrada de SO, no ar calculada pelo
modelo foi de 113 ppm, para 147,8 m’/h a concentracio de entrada de SO, no ar calculada pelo
modelo foi 88 ppm e para 164,2 m’/h a concentragio de entrada de SO, no ar calculada pelo mo-

delo foi 80 ppm.

6.3 Analise do Filme de Liquido

Em todas as situagdes analisadas a absor¢@o no filme se apresentou menos importancia do

que a absor¢ao nas gotas. A Tabela 6.3 mostra os dados da gota e do filme de liquido.

Tabela 6.3: Dados do filme de liquido e das gotas, para vazao de agua 645 I/h, vazao ar 82,1

m’/h, didmetro de gota 0,5 mm.

Filme Gota Observagoes
Velocidade minima (m/s) 0,59 2,01 | Velocidade da gota constante
Velocidade maxima (m/s) 2,00 2,01 | Velocidade da gota constante
Km minimo (m/s) 0,0062 0,237 | Km gota constante
Km maximo (m/s) 0,012 0,237 | Km gota constante
Area minima (mz) 0,00065 0,00048 | Area filme constante
Area mdxima (m’) 0,00065 0,0016 | Area filme constante

A Tabela 6.3 mostra que os valores da édrea interfacial do filme e o coeficiente de transfe-
réncia de massa do filme sao menores quando comparado ao das gotas, € importante ressaltar que
a maior absor¢do ocorre na parte superior da torre, quando a drea interfacial das gotas € maior, e
ainda ndo ha formagdo do filme. Entretanto o levantamento do filme de liquido foi importante,
pois representa a diminui¢do na vazdo das gotas e, portanto a verificacdo da redugdo da érea in-

terfacial das gotas ao longo do equipamento.
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Capitulo 7

Conclusoes e Sugestoes para proximos Trabalhos

O estudo experimental da absorc¢do de SO; na torre de nebulizagdo mostrou a influéncia das
varidveis: tempo de residéncia do gés, vazdo de liquido, concentragdo de SO, na entrada e relacdo
L/G (vazdo de liquido em relagdo a vazdo de gas), na efici€éncia do equipamento. A vazdo de li-
quido demonstrou ter grande influéncia na eficiéncia de absorcdo, pois quanto maior vazdo de
liquido, maior serd a drea interfacial, portanto maior absor¢do. No entanto a influéncia da vazao
de liquido na efici€éncia de absor¢cdo demonstrou ter limite, pois os resultados mostraram, que a
eficiéncia se mantém praticamente constante (da ordem de 95%) em relacdes L/G acima de 6
I/m’. Este fato pode ser explicado através da maior coalescéncia das gotas, pois sua intensidade
deve aumentar quanto maior for a vazdo de liquido, fazendo com que a drea interfacial ndo au-
mente. A coalescéncia das gotas diminui a quantidade de gotas, assim reduz a area interfacial em
relacdo ao volume de liquido, pois aumenta o didmetro médio das gotas. Em relagdes L/G abaixo
do correspondente ao limite maximo de efici€ncia, foi demonstrada experimentalmente a influén-

cia do tempo de residéncia e a concentracdo de SO, na entrada.

Através dos experimentos realizados foi notado que com a configuracio atual da torre sua
eficiéncia atingiu seu limite mdximo, sendo assim para alcangarmos eficiéncias de absorcao supe-
riores seriam necessarias modificagdes do equipamento, como mudanga na disposi¢do dos bicos

pulverizadores, bem como a troca dos mesmos.

O aumento da vazdo de liquido também diminui a concentra¢ido do soluto na fase liquida,
diminuindo a concentragdo de equilibrio na interface, aumentando, portanto, a forca motriz para a
transferéncia de massa, que € a diferenca de concentracio da fase gas, pois esta € a fase controla-

dora do processo de transferéncia de massa.
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O estudo do filme de liquido foi importante para determinar a vazao das gotas ao longo do
equipamento e analisar a formacao do filme de liquido. Entretanto o resultado final foi surpreen-
dente, pois revela que grande parte da vazdo das gotas se transforma em filme de liquido através
da colisdo com a parede do equipamento, pois apenas cerca de 30% da vazao total, que inicial-
mente eram gotas, chegaram na forma de gotas, na parte inferior da torre (didmetro de 210 mm).
Embora o filme de liquido apresente coeficiente de transferéncia de massa e drea interfacial infe-
riores ao das gotas, sua andlise foi importante, pois a formacdo do filme diminui a descarga de
gotas gradativamente. O filme de liquido também foi importante para calcular a descarga das go-

tas e do filme para a elaboracdo do modelo.

O modelo da torre de nebulizacdo foi elaborado com correlacdes cldssicas disponiveis na li-
teratura. Embora o modelo nio consiga simular os dados experimentais, sua elaboragdo foi muito
importante para o melhor entendimento do processo e andlise de suas varidveis. Através do mo-
delo foi possivel constatar que a zona principal de absor¢cdo se encontra logo abaixo dos pulveri-

zadores e também a grande influéncia do didmetro de gota e da velocidade da gota.

O diametro de gota exerce grande influéncia na drea interfacial das gotas, que por sua vez é
um parametro muito importante para transferéncia de massa. Além disso, também influencia na
velocidade terminal da gota e no coeficiente de transferéncia de massa. O didmetro de gota utili-
zado no modelo foi o didmetro médio Sauter, mas diante do exposto, nota-se a necessidade de
uma andlise mais profunda do processo de formacdo das gotas, bem como da distribuicao do di-
ametro de gota. Outro ponto importante € a coalescéncia das gotas, que no modelo ndo foi consi-

derado, mas diante da importancia da area interfacial, a coalescéncia deve ser analisada.

No caso da velocidade da gota, sua influéncia aparece no tempo de residéncia da gota e no
coeficiente de transferéncia de massa. No caso do coeficiente de transferéncia de massa, quanto
maior a velocidade, maior serd o coeficiente, mas para o tempo de residéncia ocorre o oposto.
Com isso € necessdrio analisar a trajetdria da gota, a fim de verificar se a gota atinge sua veloci-
dade terminal antes de chegar a zona principal de absorcao. Sendo assim, é necessdrio estudar o
tempo de relaxacdo (tempo para alcancgar a velocidade terminal) e a trajetdria da gota, ja que esta

€ consideravelmente menor que a velocidade de saida do liquido nos bicos pulverizadores.
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Sugestoes para Trabalhos Futuros

Este trabalho identificou possibilidades de novos estudos, assim segue sugestdes para traba-

lhos futuros:

¢ Andlise e distribui¢do do didmetro de gota

e Estudo da velocidade terminal da gota

® Andlise da trajetdria da particula

¢ Andlise do tempo de relaxacdo

e Estudo sobre a coalescéncia e quebras das gotas

¢ Estudo sobre a disposi¢ao dos bicos pulverizadores, a fim de evitar grande coalescéncia

das gotas.
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Apéndice A

Medic¢oes do analisador de gases

Todas as medidas obtidas proveniente do analisador de gases sdo apresentadas. As Figuras
a seguir apresentam as curvas, demonstrando a estabilizacdo do sistema, para cada condi¢cdo de
operacdo estudada. A primeira medida de cada condi¢do de operag@o foi 3 minutos apds a cone-
xdo ao sistema de saida, para coleta da amostra (gas lavado), as demais medidas foram em inter-

valos de 40 s, até a completa estabiliza¢do do sistema de anélise de gases.

Vazdo ar 82,1 m’/h - 700 ppm

160
140‘\0~ > i *

120

100 -
@30 1/h
80 - @=ll= 00 1/h
60 @le=09() 1/h

40

PPM SO,

20

0 T T T T

tempo [min]

Figura A1: Analise de SO, na saida do lavador, para 700 ppm de entrada e 82,1 m*/h de gas
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Vazdo ar 82,1 m’/h - 1000 ppm

300

250 &_._ - >—

200

@ 3()) |/h

150 e=ll= 00 1/h
e=le= 0 1/h

PPM SO,

100

50

3 3.5 4 4.5 5 5.5 6

tempo [min]

Figura A2: Analise de SO, na saida do lavador, para 1000 ppm de entrada e 82,1 m*/h de
gas

Vazdo ar 82,1 m*h - 1400 ppm
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200 —&—900 I/h
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Figura A3: Analise de SO, na saida do lavador, para 1400 ppm de entrada e 82,1 m*/h de
gas
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Vazao ar 98,5 m3/h - 700 ppm
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Figura A4: Analise de SO, na saida do lavador, para 700 ppm de entrada e 98,5 m*/h de gas

Vazao ar 98,5 m3/h - 1000 ppm
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300
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200
150
100
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—&— 600 I/h
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—4—900I/h
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Figura A5: Analise de SO, na saida do lavador, para 1000 ppm de entrada e 98,5 m’/h de
gas
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Vazdo ar 98,5 m3/h - 1400 ppm
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450 g_._ o
400
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Figura A6: Analise de SO, na saida do lavador, para 1400 ppm de entrada e 98,5 m’/h de
gas

Vazdo ar 114,9 m3/h - 700 ppm
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Figura A7: Analise de SO, na saida do lavador, para 700 ppm de entrada e 114,9 m*/h de
gas
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Vazio ar 114,9 m3/h - 1000 ppm
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Figura A8: Analise de SO, na saida do lavador, para 1000 ppm de entrada e 114,9 m’/h de
gas

Vazao ar 114,9 m3/h - 1400 ppm
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Figura A9: Analise de SO, na saida do lavador, para 1400 ppm de entrada e 114,9 m’/h de
gas
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Vazdo ar 131,3 m3/h - 700 ppm
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Figura A10: Analise de SO; na saida do lavador, para 700 ppm de entrada e 131,3 m’/h de
gas

Vazio ar 131,3 m3/h - 1000 ppm
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Figura A11: Analise de SO, na saida do lavador, para 1000 ppm de entrada e 131,3 m*/h de
gas
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Vazio ar 131,3 m3/h - 1400 ppm
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Figura A12: Analise de SO; na saida do lavador, para 1400 ppm de entrada e 131,3 m*/h de
gas

Vazdo ar 147,8 m*/h - 700 ppm
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Figura A13: Analise de SO, na saida do lavador, para 700 ppm de entrada e 147,8 m’/h de
gas



Vazdo ar 147,83 m3/h - 1000 ppm
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Figura A14: Analise de SO, na saida do lavador, para 1000 ppm de entrada e 147,8 m*/h de
gas

Vazdo ar 147,83 m3/h - 1400 ppm
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Figura A15: Analise de SO, na saida do lavador, para 1400 ppm de entrada e 147,8 m*/h de
gas
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Vazdo ar 164,2 m3/h - 700 ppm
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Figura A16: Analise de SO, na saida do lavador, para 700 ppm de entrada e 164,2 m’/h de
gas

Vazdo ar 164,2 m3h - 1000 ppm
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Figura A17: Analise de SO; na saida do lavador, para 1000 ppm de entrada e 164,2 m*/h de
gas
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Vazdo ar 164,2 m3/h - 1400 ppm
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Figura A18: Analise de SO; na saida do lavador, para 1400 ppm de entrada e 164,2 m*/h de
gas
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Apéndice B

Analise do filme de liquido

A andlise da formacdo do filme de liquido foi feita para diferentes vazdes, mas apenas fo-
ram utilizadas no modelo as vazdes de 600I/h e 900 I/h. As figuras B1, B2 e B3 mostram as cur-
vas experimentais, que embora levantadas ndo foram utilizadas no processo de absor¢do, para as
vazdes de 1500 I/h, 1700 I/h e 2000 I/h. As curvas mostram a redu¢do da vazdo das gotas e con-
sequentemente da formacdo do filme de liquido na area interna da torre, para diferentes vazoes,

juntamente com a equagdo correspondente.
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Vazao 1500 1/h 3 )
y =-0,0089x" + 1,1704x" - 66,18x + 1887,7
R* =0,9926
1200 &
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<
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S
>
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0
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Distancia do topo [cm]

Figura B1: Vazao de gotas ao longo do equipamento para vazao total 1500 I/h

De acordo com a figura B1 para vazao de 1500 1/h apenas 26,2% da vazdo total chega no

final da torre na forma de gotas.
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Vazdao 1700 1/h
y = 0,0094x° - 0,6637x> - 12,501x + 1595
R*=0,9951
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Figura B2: Vazao de gotas ao longo do equipamento para vazao total 1700 I/h

De acordo com a figura B2 para vazao de 1700 I/h apenas 27,9% da vazdo total chega no

final da torre na forma de gotas.
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Vazio 2000 I/h
y=0,0128x" - 1,0126x” - 4,7763x + 1672,7

2_
1600 R =0,9974
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Figura B3: Vazao de gotas ao longo do equipamento para vazao total 2000 I/h

De acordo com a figura B3 para vazao de 2000 I/h apenas 24,3% da vazao total chega no

final da torre na forma de gotas.
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