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RESUMO

A absorg&o gasosa com reacao quimica com soluto em fase liquida

é encontrada tanto nos processos de purificacao como nos processos de
producao.

Este trabalho apresenta uma modelagem computacional baseada no
modelo do *N&o-Equilibrio”, para o projeto e simulagdo de colunas de
pratos utilizadas em sistemas de absor¢ao fisica ou com reagio quimica
simuitdnea. Estes modelos permitem a determinagdo dos perfis de
concentragdo ao longo da coluna e 0 uso de coeficientes de transferéncia

de massa permitem o projeto de colunas de absorgdo, determinando-se o
numero real de pratos da coluna.

Baseado neste modelo de "Nao-equilibrio’, foi desenvolvido um

software para aplicagdes industriais, como absorgdo de H,S em solugéo
aquosa de dietanolamina e absorgdo de NH; em agua.



ABSTRACTS

The absorption of gaseous componenis by means of a reacting
liquid is encountered in both purification and production process.

This work presents a computer model has been based in modelling
“Nonequilibrium” modei, for design and simulation of tray columns used in
physical absorption systems or with concurrent chemical reaction. It allows
the computation of the concentration profiles along the column and the use
of mass transfer coefficients allows to design of absorption columns, to be
determined with precision the real trays number of columns.

A computer program maybe applied to reai industrial practices, like

the absorption of H,;S in a diethanolamine solution and absorption of NH,
in the water.
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1. INTRODUGAO
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Numerosas plantas de processamento de gas natural, refinarias
de peirdleo e plantas gquimicas usam absorcdo de gases em liquidos
para remog¢ao de gases acidos (como CO; e H;S), de misturas gasosas
e também para producio de solventes organicos através de processos
de cloracao ou oxidacdo. Exemplos da primeira situacdo sdo os de
remocdo de CO; de correntes para recuperacdo de efluentes gasosos,
ou remogao de CO; e H,S de correntes de refinarias contendo mistura

de hidrocarbonetos. Normalmente, o capital investidc e o custo

operacional dos equipamentos de absorcdo de gases em liquidos s&o
muito elevados, citando como exemplo o processo de remogdo de gases
acidos constituintes das correntes de gas natural, sendo a remogdo dos
gases acidos uma importante operacdo e, qualquer alteragcdo positiva
no projeto, resuitara automaticamente em uma maior e significativa

economia, justificando-se um estudo mais aprofundado de novos métodos
de célculo destes equipamentos .

Embora o processo de absor¢do com reagdo quimica ser muito

estudado nos Ultimos ocitenta anos, o projeto de unidades de tratamento

de gases com solventes reativos € ainda largamente baseado na

experiéncia e na pratica. Isto se deve a escassez de dados

fundamentais para elabora¢dc de projetes como. coeficientes da

transferéncia de massa, areas interfaciais, cinética das reagles e
propriedades fisico-quimicas. Segundo Fromet e De Leye (1986), quando
sd0 considerados os processos de absor¢do com reagdo quimica em
escala industrial, as colunas de pratos sédo utilizadas preferenciaimente
em relacdo as colunas de recheio, para 0s casos em que $e espera
elevados valores de: variacdes de carga , coeficiente de transferéncia
de massa, érea interfacial e retencdo de liquido no sistema; uma vez
gue ndo somente para as reagdes rapidas encontradas no tratamento

de gases, bem como para as reacgdes lentas dos processos de producao,

estes valores elevados s&0 mais apropriados. Por estas razdes, ©

presente trabalho estara restrito ao estudo e desenvolvimento de uma
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nova metodologia de caiculo deste tipo de equipamento, visto que esta

tem se apresentado como a alternativa mais eficiente, como poderemos
ver.

Quanto a modelagem e simulacio de processos de separagao por
estagios e em particular o processo de absorgdo com reagdo quimica,
encontramos duas abordagens: os modelos de equilibrio de estagios,
onde se leva em conta a distancia em relagdo ao equilibrio na
consideracdo de pratos reais e utiliza-se o conceito de eficiéncia do
prato; e 0s modelos chamados de modelos de “Ndoc Equilibrio”
termodinamico que consideram a existéncia de gradientes de
concentracdo e temperatura em cada estagio. Na abordagem de *Néo
Equilibrio” a literatura é ainda relativamente nova comparada com a
aproximagdo de equilibrio, ainda se fazendo necessario um maior
estudo para que se ganhe mais confianca neste método. Porém, esta
aproximacdo juntamente com os métodos computacionais permitem uma
maior precisdo, ajudando na elaboragi@o de melhores projetos, predicdes
e simulagdes de colunas de separacio.

Neste trabalho apresentaremos um modelo computacional rigoroso
para o projeto e simulacéo de absorgdo fisica e com reagdes quimicas
simpies e compliexas, ccorrendo em colunas de pratos, onde s8c usados
os coeficientes de transferéncia de massa que permitem a utilizac&do do

numero de pratos reais do ponto de vista termodinamico.
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2. ANALISE DA LITERATURA
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2.1. GENERALIDADES

A absorcdo com reacdo quimica simultinea e utilizada
frequentemente na industria para a remocdo de gases acidos
semeihantes ao CO; e H,S de misturas inertes e de hidrocarbonetos.
A reacao quimica pode aumentar significativamente a solubilidade do
gas, reduzindo a quantidade de solvente requerida para uma dada
remocao especificada. Nos casos onde a reagdo quimica é rapida o
suficiente, este aumento da taxa de absorgcdo aumenta o coeficiente

global de transferéncia de massa e, consequentemente, reduz as
dimensdes requeridas para a coluna. Nos casos em que o solvente é
reativo preferencialmente com um gas em particular, na mistura, este
pode ser utilizado para uma remocdo seletiva. Um exemplo deste
processo € a remogdo seletiva de HyS, a qual se da quando uma
mistura de CQO; e H.S ¢ passada através de uma coluna que utiliza uma
solucdo aquosa MDEA (metildietiletanolamida), que reage
instantaneamente com o H,S e lentamente com o CO, Como outros
exemplos de aplicacéo do processo de absor¢cdo com reacdo temos a
remocdo de CO, CO, H.S, SO, NHj; assim como processos de

oxidacao, cloragao e produgdo de acido nitrico {Glassocock & Rochelle
1989).

Segundo Froment e De Leye (1988), quando se considera o
processo de absor¢do com reagdo quimica em escala industrial, as
colunas de pratos sao utlizadas preferenciaimente em relagac as
colunas de recheio, uma vez que, para esses casos, aitas variagbes de
cargas, aitos valores de coeficiente de transferéncia de massa, assim
como grande area interfaciali podem ser obtidos, tornando-as
apropriadas ndo somente para reagfes rapidas (encontradas no
tratamento de gases) como tambeém para reagbes lentas (muitas vezes

encontradas em determinados processos); ja que elas fornecem aito
acumuio de liquido.
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Em 1985, Krishnamurthy e Taylor, desenvolveram um modelo no
estado estacionario para a simulacdo de processos de separacio por
estagios (absorgdo e destiiacic), sem considerar a hipdtese, muito
aceita até entdo, de que o equilibro liquido-vapor era atingido nos
estagios. Em sintese este modelo denominado por eles de modelo de
“Nao Equilibrio” apresenta as equactes de balanco de massa e energia
escritas para cada fase, independentemente, sendo resolvidas
simultaneamente com as equacles para as taxas de transferéncia de
massa e energia na interface, e as equagdes de equilibrio, 0 qual é
admitido existir somente na interface gas-liquido. Esta aproximacéo e
feita para cada estagio. A consideracdo de eficiéncia de estagios,
usualmente utilizada para quantificar o distanciamento do equilibrio na

consideragao de estagios reais, € completamente desconsiderada.

As motivacdes para o desenvolvimento deste modelo, segundo
esses autores, foram: primeiramente a observagdo que 0s modelos
baseados no equilibrio de estagios, mesmo modificados pela incluséo

do conceito de eficiéncia giobal ou de estagios, seriam incapazes de
predizer os perfis de composicio

misturas multicomponentes,

no processo de separagdo de

onde as espécies exibem diferentes
resisténcias para a transferéncia de massa; a segunda motivacio seria

a probleméatica gerada pela existéncia de muitas definigdes diferentes
para a eficiéncia de estagio tais como Murphree (1925), Hausen (1953),

eficiéncia generalizada de Hausen (1965), eficiencia de vaporizacdo
Holland (1975) .

Numa segunda parte do mesmo estudo Krishnamurthy e Taylor
(1985), comparam os resultados da simulagéo entre © modeio de
estagios de “Nao Equilibrio” com um modelo baseado no equilibrio de
estagios. Os modelos foram utilizados nos projetos de colunas de
destilagdo multicomponente de onde foram obtidas grandes diferencas

entre o numerc de estagios preditos pelos dois tipos de modelo.
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Powers et al (1988) faz alusdo ao mesmo tema, chegando a

afirmar ser inadequada a usual denominacdo de “rigorosos’ para os

modelos de estagios de equilibrio para destilagdo e principaimente
absorgdo, onde na verdade o grau de separagdo e, de fato,
determinado muito mais pela transferéncia de massa e energia entre as
fases que estdo em contato em um estagio ou em segbes de uma
coluna de recheio, que nas consideragdes de equilibric. Segundo estes
autores o uso de eficiencia de estagios s0 é aconselhavel para
simulacBes de colunas ou plantas ja existentes, onde muitos dados de
operacao estdo disponiveis, ndo sendo possivel predizer através delas,
satisfatoriamente, o comportamento de colunas que estiverem sobre
diferentes condicSes de operacdo das conhecidas.

Seader, J. D. (1989), considerando o0s trabalhos de
Krishnamurthy e Taylor (1985), confirmou as afirmag¢des de Powers et al

(1988), ressaltando, ainda, que os recentes  desenvolvimentos

referentes a ftransferéncia de massa muiticomponente fornariam
possivel o desenvolvimento e aplicago de aproximacgdes baseadas nas
taxas de transferéncia de massa (modelc de “Nao Equilibrio”) para o
calculo de separacao por estagios. Os autores chamam atencdo que a

hipbtese das fases vapor e liquido deixando o estagio estarem a

mesma temperatura € usualmente aceitavel, porém para muitos casos
a hipbtese de equilibric com respeito a transferéncia de massa néo é
razoavel, ndo podendo-se assim, considerar que as fracdes molares da
fase vapor s@o relacionadas as fracdes molares da fase liquida
simplesmente por uma relacdo de equilibrio. Estes autores afirmam,
ainda, que embora o modelo baseadoc no equilibric de estagios,
modificado para incorporar eficiéncia de estagios, possa ser
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adequado em muitos casos para misturas binarias, & definitivamente
deficiente na aplicacio para sistemas multicomponentes.

Glassocock e Rochelle (1989), fizeram uma analise dos modelos
publicados na literatura para, especificamente, o processo de absorggo
com reacdo, e concluem que o efeito da reacdo quimica nos
processos de absorgdo tem sido levado em conta, na modelagem e
simulacdo, utilizando-se © conceito de eficiencia dos estagios
determinada empiricamente. Os autores observam, ainda, que o projeto,

assim como a simulagdo deste tipo de operacdo sdo baseados em
fortes simplificacbes tais como:

1 - Cada prato € assumido como um estagio ideal;
2 - O absorvedor € assumido operando sobre condicbes isotérmicas;

3 - Em cada prato, a troca de soluto entre as duas fases € assumida
ocorrendo no equilibrig;

4 - O acumulo de liquido em cada prato € assumido como constante;
5 - Uma relac&o de equilibrio linear é geralmente considerada;

6 - A temperatura da fase gas € igual a temperatura da fase liquida em
cada prato;

7 - A reacdo quimica é instantanea no equilibrio através da fase gas;

8 - A transferéncia de massa negligenciavel do reagente da fase liquida
para a fase gas;

9 - Comportamento adiabatico da torre;

10 - A absorcdo é considerada isotérmica;
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11 - As vazbes de gas e liquido nado s3o alteradas pela perda e
dissoiucdo do soluto;

12 - A pressao da coluna se mantém constante;
13 - Amassa de gas retida entre os estagios é desprezivel.

Ainda segundo estes autores, poder-se-ia elaborar um modelo
onde seria levado em consideracio o coeficiente de transferéncia de
massa (modeloc de Nao Equilibrio), obtendo-se, desta forma, ndo os
estagios tedricos mais sim a altura real da coluna, assim como o
namero real de pratos quando se considera o caso do projeto do
equipamento. No caso da construgdo do modelo, poderiam-se admitir
condi¢cdes ndo isotérmicas e ndo isobdricas para a coluna, obtendo-se

desta forma perfis mais realisticos para concentragdo e temperatura ao
longo da mesma.

Kooijman e Woodman (1992) realizaram uma avaliagédo dos

modelos baseados na aproximacido de “Nao Equilibrio” publicados por
Krishnamurthy e Taylor (1985 - 1988) e por Taylor et al (1987) para
simular processos de destilacdo extrativa, colunas de pratos para
absorgdo e problemas de destilagdo convencionais. Os autores fazem
uma posterior comparacdo dos resultados com dados industriais

concluindo que este tipo de aproximagdo oferece significanies

vantagens sobre 0s modelos de estagios de equilibrio para simulacdo
de colunas existentes e, fazem a importante observacdc gque os
modelos de Nao Equilibrio transientes convergem para o estado
estacionaric mais lentamente que o modelio baseado em equilibrio de
estagios. Os autores expressam a opinidc de que os modelos de “Néo

Equilibrio” sdo certamente um caminho promissor para modelar e

simuiar operag¢les reais de colunas de destilacdo e absorgao.

Antes de abordarmos a construcdo do modelo para absorgéo com

reacdc quimica realizada numa coluna de pratos gue vai ser
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desenvolvido neste trabalho a partir dos estudos publicados por
Froment e De Leye (1986), vamos abordar a teoria de transferéncia de
massa na interface gas-liquido e posteriormente, desta, acompanhada
de reag&o quimica, pois seu entendimento se faz necessaric na
construgcdo de um modelo de “Nao Equilibrioc” para o processo de

absorgdo com simultanea reacdo quimica no regime permanente.

2.2. ABSORCAO DE GASES EM LIQUIDOS

E grande o numerc de processos de absorcdo de gases em
liquidos que s&o acompanhados por reagbes quimicas, tanto para
lavagem de gases para purificagdo de correntes gasosas, como para
producdo de produtos obtidos destas reacdes. Nos processos de
remogdo de gases para purificacdo, as reagbes guimicas fazem

aumentarem as taxas dos processos de absor¢do, diminuindo a

quantidade de solvente utilizado no processo.

Segundo Silva (1968), o processo de absorgdo de gases em
liguidos é tdo antigo quanto a industria guimica. Em cerca de 1930,
por exemplo, Willian Gossage encheu um moinho de vento
abandonado com pequenos cavacos de madeira sobre os quais fez
correr agua, para nesta, absorver acido cloridrico. Na industria quimica

moderna, existe um ampio nimero de situagbes em que um gas
deve ser absorvido por um liquido.

Nos processos de absor¢doc de gases em liquidos, tanto os
puramente fisicos como nos que envolvem reagbes quimicas, ¢ gas sé
& absorvido por um liquido, se no processc existir o fendbmenc de
difus@o através da interface, portanto o fendmenoc de difusdo é o pontc

principal da discussio do processo de absorgio, sendo abordado neste
capituic nos casos de interesse do presente trabatho.
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2.2.1. DIFUSAQ MOLECULAR

A equacdo que descreve a difusdo serd apresentada na forma
unidimensional. A concentra¢éo da espécie difusiva ¢é considerada
uniforme para qualquer plano perpendicular ao eixo x, € 0 transporte
difusional é dado somente na direcdo do eixo x. O fluxo N, ou a taxa de
transferéncia de massa difusional por unidade de area de um plano
perpendicular ao eixo x € dada por:

JC
N = -D T x (2.1)

onde ¢ 64 « & o gradiente de concentragdo em x e D & a

difusividade ou coeficiente de difusdo do soluto de concentracéo C.

Em geral, a concentragdo varia com o tempo e tambem com a
posicdo, como pode ser observado na figura 2.1. A equacéo diferencial
parcial que relaciona concentraclo, tempo e a posicdo sera
estabelecida a seguir. Considerando um elemento de espessura
diferencial d4x, e uma unidade de area disposta perpendicularmente ac

eixo x. O gradiente de concentragio em x é 7 € " . O gradiente de

concentragio em (x+dx) sera (“C% + dx.0? % x2). Portanto,
podemos escrever:

entrada - saida = acumuio

aC aC 8 *C o C 29
- D 5X+D(5x+dxw———):a’x——-————ﬁl (2.2)

11
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onde:

- 2.3
D dx*t T at 23)

Esta é a equacdo basica para o transporte difusional sem reacgao
quimica.

x
x
+
Q
>

Figura 2.1 Gradiente de Concentragao

2.2.2. MODELQOS PARA ABSORGCAO GAS LiQUIDO

Os primeiros estudos tedricos de absorgio datam de 1923 e
1924, quando Whitman e Lewis propuseram a chamada teoria do filme
estagnante. Durante muitos anos, os métodos de projeto de colunas
de absorcdo foram baseados neste conceito. A partir de 1851, quando

a idéia de renovacgdo de superficie, introduzida por Higbie em 1935, foi
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retomada e desenvolvida por Danckwerts, deu-se ¢ ressurgimento dos

estudos tedricos e experimentais sobre o problema da absorgdo de
gases em liquidos.

Aos modelos de Whitman e de Higbie-Danckwerts seguiram-se
outros elaborados a partir destes, mas nos guais a concordancia com

resuitados experimentais foi conseguida a custa de um aumento da
complexidade.

Devido ao desconhecimento da hidrodinamica, junto a superficie
de contato com uma fase gasosa de um liquido em estado de agitagao,
ndo tem sido possivel especificar o mecanismo da absorgdo, quer
numa coluna industrial, quer num simples modelo laboratorial. Nestas
condicdes, qualquer teoria da absorgdo gas-liquido tem de ser

baseada num certo nimero de suposi¢des. Os modelos que com maior
frequéncia tem sido usados serdo discutidos a seguir.

a. MODEL.O DO FILME ESTAGNANTE

Dos modelos propostos para descrever o fenbmeno de
transferéncia de massa entre um gas em contato com um liquido, ©
modelo mais usado &€ o modelo do fiime estagnante proposto por
Whitman (1923). Neste modelo s&o consideradas duas finas camadas
de fluido em repouso, adjacentes a cada um dos lados da superficie de

contato entre 0 gas e o liquido, nas quais estd localizada toda
resisténcia a absorcio do gas.

13
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Na fase gasosa, 0 componente absorvido “sofre” uma resisténcia
a transferéncia de massa do interior da fase gasosa até a interface,
esta resisténcia ocorre no filme gasoso. Na interface, n&o ha
resisténcia e alei de Henry é satisfeita. A resisténcia a transferéncia da
interface para o interior da fase liquida ocorre no filme liquido.

E assumido em cada filme um gradiente de concentragdo e que,
no interior de cada fase exista turbuléncia suficiente para eliminacéo do
gradiente. Portanto temos para afase gasosa:

Ng=kolps - pP) (2.4)
e para a fase liquida:

N, =k (C,-C,) (2.5)

e na interface:

p, = HC, (2.6)

onde H é a constante de Henry

b. TEORIA DA RENOVACAOQO DE SUPERFICIE

Na formulacao destes modelos, supde-se que existam porcdes da
superficie do liquido que sio, no decorrer do tempo, substituidas por
um novo iiquido vindo do interior da massa fluida. A porgdo de liquido
que atinge a superficie fica em contato com o gas e 0o absorve,

durante um intervalo de tempo finito, antes de ser substituido por uma
nova porgac de liquido.

14
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Chamando-se idade de um elemento da superficie, o intervalo de
tempo durante o qual esse elemento esteve exposto ao gas, define-se
uma funcdo de distribuico de idades dos elementos da superficie,
w(t), tal que a fracdo da superficie que esteve exposta durante o

intervalo de tempo compreendido entre 1 e t+dt & w(t)dt’. Se for

N(t) a taxa de absor¢do do gas por unidade de drea, num elemento
da superficie que esteve exposto durante o tempo t, entdo a taxa média

de absorcao por unidade de area da superficie do liquido é:

N = j: N (H)y ()t . (2.7)

b-1. MODELOQ DE HIGBIE

Em 1935, Higbie propds um modelo de condi¢gdes hidrodinamicas
na fase liquida, para transferéncia de massa baseadoc na seguintes
hipéteses: Na interface do gas com o liquido, uma porcdo elementar de
liquido move-se da superficie para o interior do liquido e vice-versa,
onde permanece por um determinado intervalo de tempo. Cada
elemento fica na superficie, € se comporta come um filme estagnante e
cada elemento permanece o0 mesmo intervalo de tempo na superficie.

No modelo de renovagao de superficie devido a Higbie, considera-
se que, antes de ser destruido, cada elemento da superficie esta
expostc ao gas durante um mesmo intervalo de tempo 4. Neste caso,
simplesmente, R @ a razdc entre a quantidade total de gas absorvido

durante o tempo de exposicdo ¢ por unidade de area da superficie,
((6) e o tempo de exposicaoc:

o 909
N=R=%>= (2.8)

15
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b-2. MODELO DE DANCKWERTS

No modeic de Danckwerts a hipdtese da idade igual para cada
elemento na superficie € rejeitada. Admite-se a possibilidade de um
elemento vir a ser substituido num dado instante, independente do seu

tempo de permanéncia, isto conduz a uma fungao de distribuicdo de
idades da forma:

w(t)y= Se ™ (2.9)

onde § & um parametro (independente de t) que caracteriza a

frequéncia média em que os elementos da superficie sdo substituidos.

c. OUTROS MODELOS

Segundo Silva(1969), além de sua relativa complexidade e do
namero de parametros superior a0 necessario para a descricdo de
outros modelos mais simples, no estado atual, ndo permitem, em geral

o calculo da taxa de absorcdo do g@gas quando acompanhada de
reacao quimica.

2.2.3. ABSORGAOQ FiSICA

Considerando um gas sendo absorvido por um liquido sem que
exista reagéo quimica, como por exemplo a amonia sendo absorvida

em agua; o modelo do filme prevé que a taxa de absor¢ao, N | por
ynidade de area de superficie efetiva do liquido é:

16
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sz—(c*—c,_) (2.10)

XL
onde D é o coeficiente de difus@o do gas ou a difusividade do gas no
liquido, x| & a espessura do filme estagnante, ¢* € a concentragao do
gas dissolvido que corresponde ao equilibrio com a presséo parcial do

mesmo na fase gasosa que é atingida na interfface e ¢ é a
concentracdo do gas no interior do liquido.

—D
fazendo kL - AL

onde k; é o coeficiente de transferéncia de massa fisico na fase liquida,
temos:

N=k (c*-¢,) (2.11)

O coeficiente &, depende do coeficiente de difusdo D e da hidraulica do

sistema ( que depende das dimensdes do prato).

2.2.4. ABSORGAO COM REAGAO QUIMICA

Como sabemos, muitos processos de absorgdo de gases em
liquidos s&o acompanhados por reagdc quimica. Em alguns casos 0
préprio produte da reagdo é ¢ que se pretende obter, em outros, a
finalidade consiste simplesmente em remover um constituinte de uma
mistura gasosa. Nestes casos, a reagdo quimica aumenta a taxa de
absor¢cdo, podendo o liquido absorver maior quantidade de gas.

17
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2.2.4.1. ANALISE DOS MODELOS DE TRANSFERENCIA DE MASSA
COM REACAO QUIMICA

Para a constru¢do de um modelo baseado nas taxas de

transferéncia de massa para processos de absorgdo com reacio

guimica deve-se considerar, primeiramente, um modelo para a

transferéncia de massa na interface acompanhada de reacdo quimica.
Uma vez que, a exata natureza hidrodindmica da interface livre gas-
liguido & ainda desconhecida, devem-se fazer considerar algumas

hiptteses  simplificadoras na modelagem proposta
comportamento deste fendmeno.

para ©

Astarita (1965), fornece uma descricdo do fendmeno de

transferéncia de massa com reagdo quimica, que ocorre guando duas

fases que ndo estdo em equilibrioc sdo colocadas em contato, nos
seguintes passos:

1. Difus@o de um ou mais reagentes do seio da fase 1 para a interface
entre as duas fases. Equilibrio fisico pode ser assumido imperante

na interface (pode-se considerar que a concentragdo dos reagentes na
interface é finita em uma fase, e também finita na outra);

2. Difuséo dos reagentes da interface em direc8o a0 seio da fase 2;

3. Reacgdo quimica com a fase 2;

4. Difuséo dos reagentes iniciaimente presentes na fase 2 e/ou
produtos reacionais, com a propria fase 2, devido aos gradientes de
concentragdo, 0s quais sac dependentes da reacio quimica.

As etapas 2,3 e 4 tem lugar simultaneamente e mutuamente se

interferem; o fendmeno global resultante das etapas 2,3 e 4 tem lugar
em series com respeito a etapa 1.

18
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Se a etapa 1 é a taxa controladora, a taxa global ndo é
influenciada pela reacdo quimica, e ¢ processo pode ser considerado
como simplesmente um fendmeno de transferéncia de massa, nio
sendo influenciado pela reagco quimica.

A analise da transferéncia de massa com reacg@o quimica tem
interesse quando o fendmeno global resultante dos passos 2,3e4éa
etapa controlante, sendo assim, a fase 1 € considerada em separado

para a formulagdo de um conceito de resisténcia global a transferéncia
de massa no estudo deste fendmeno.

Ainda segundo Astarita (1967), os modelos formulados para
representar a hidrodinamica da interface gas-liquido, que tem sido
apresentados na literatura, sdc baseados na hipétese de que o
gradiente de velocidade no liquido é zero, uma vez que, na maioria dos
casos, a razado das taxas de transferéncia de massa na fase liquida

(com ou sem reag&o quimica) ndo depende da particular condigdo
hidrodinamica do liquido.

Historicamente, o primeiro modelo proposto para descrever o
fendmeno ocorrendo quando uma fase gas € colocada em contato com
a fase liquida, foi descrito por Whitman (1923) e por Lewis @ Whitman
(1924). Neste modeio foi introduzida a teoria do filme, onde se supde
existir um filme estagnante, com uma determinada espessura, em
ambas as fases ao longo da interface. Segunde este modelo um
componente da fase gas (A) experimenta uma resisténcia para sua

transferéncia de massa na interface que ¢ inteiramente concentrada no

filme. Na interface mesmo ndo existe resisténcia a transferéncia de

massa e € considerado que a lei de Henry é satisfeita neste ponto:

P, = HC , (2.12)
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i - 3
Onde, H tem a dimensdo de ™ * “omol .

Como pode-se perceber, a resisténcia a transferéncia de massa
de A para o seio do liquido é suposta ser inteiramente localizada no
filme liquido, e € considerado que a turbuléncia no filme é o suficiente
para eliminar gradientes de concentracdo em seu interior. Este modelo
pode ser melhor visualizado na figura 2.2. A transferéncia de massa da
fase gas para a liquida ocorre somente através da difuséo molecular,
abaixo do filme a composi¢ao e uniforme devido a turbuléncia.

Pa

A

Cai Ca

e

[®]
g
r

Figura 2.2 Modelo dos Filmes Estagnantes

Para transferéncia de massa na fase gasosa e liquida podemos
escrever a partir deste modelo:
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D

Ny =—"=(p,-ps) (2.13)
Yo

N, =2, -c,) (2.14)
Y

A falta de informacgdes de ambos ys e y. (espessura dos filmes ),
leva a introduco do coeficiente de transferéncia de massa para o
transporte de um componente nas fases gas e liquida como:

kG — DAG , k,[, _ DAL
Ya Y

Por sua natureza, a teoria do filme é essencialmente uma teoria
para um estado estacionaric e nela se assume que os perfis do estado
estacionario, correspondentes a uma dada p, e Ca, s@o
instantaneamente realizados significando dizer que a capacidade ou
capacitancia do filme € despresivel.

A teoria do filme parece ser falha em postular a existéncia de um
flme proximo a interface gas e liquido, mesmo gque contenha
caracteristicas essenciais do fendbmeno em questdo , ou seja, a
dissolucdo e difusdo dc gas, assim como as consideragdes sobre a
transferéncia de massa para o seio turbulento do liquido. Entretanto,

esta teoria tem proporcionado correlacdes consistentes com dados
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obtidos em equipamentos industriais {Glasscock e Rochelle, 1986).

As consideragbes citadas acima originaram o© interesse na
formulagdo de outros tipos de modelos, tais como: ¢ modelo baseado
na teoria da penetracao introduzida por Higbie em 1935, e 0 modelo

baseado na teoria da renovagdo de superficie introduzida por

Danckwerts em 1951. Nestes tipos de modelos, a superficie em

qualquer ponto e considerada como consistindo de um mosaico de

elementos que sdo0 expostos ao gas por periodos determinados de
tempo.

A teoria da penetracgao foi introduzida por Higbie, em 1935, sendo
considerada como uma alternativa mais realistica que a teoria do filme.
Ele propds que, elementos do fluido ascendem do seio do liquido para a
interface, permanecendoc na interféce por um pericdo de tempo
conhecido como * tempo de contato” voltando depois para o interior da
solucdo. Danckwerts, em 1951, propds uma alteragdo a este conceito
considerando que o "tempo de contato” ndo seria o mesmo para todos
os elementos, sendo a taxa de absorgdo na superficie uma meédia das
taxas de absorcdo de cada elemento, ponderada com respeito a uma
“funcio distribuicdo W' | que significaria a fracdo de superficie tendo
sido exposta ao gas por um determinado intervalo de tempo.

A funcao distribuicdo de idade para os elementos de superficie,
considerando uma troca de elementos completamente aleatdria , pode
ser dada , segundc Danckwerts, em 1851, como sendo da forma
¥,=Se™. Desta forma, podemos escrever para a taxa de absor¢do
média de uma superficie em um determinado ponto:

N, =[N,(ewad (2.15)
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onde N,{t) € a taxa de absorcdo em um elemento do mosaico

constituinte da superficie tendo a idade t.

Conforme Glasscock e Rochelle (1986), a teoria de renovacéo de
superficie fornece uma solugdo analitica mais tratavel para a taxa de
absorgdo, contudo a teoria de penetragdo tem uma resolugdo numérica
mais rapida. Ambas sao teorias consideradas para ¢ regime nao
estacionario, e suas descrigdes matematicas envolvem a solugdo de

equacdes diferenciais parciais. Estas teorias sdo geralmente

consideradas como sendo mais precisas que a teoria do filme para a
transferéncia de massa turbulenta na interface gas-liquido.

Os modelos discutidos anteriormente, ndoc serdo diretamente
aplicados & situacdo da transferéncia de massa acompanhada de
reacdo quimica, porém seus conceitos basicos , no que diz respeito as
simplificagbes sobre as condi¢bes hidrodinamicas assumidas para a

interface vao ser utilizadas nas simplificacdes para uma abordagem
mais especifica deste fendmeno.

2.2.4.2. ABORDAGEM MATEMATICA GERAL PARA PROCESSOS
DE ABSORGAO COM REAGCAO QUIMICA

A equacéao diferencial que representa ¢ fendmeno de difusdo com

simultanea reacdo quimica em uma fase liquida, pode ser escrita, para
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cada espécie de reagente na forma:
D8 C, _ ,9C, 2., _, | ondetemos (2.16)
Ax* Jx at

Transporte Molecular = convecgdo + acumulagdo +taxa de reagao

A equacdo 216 pode ser simplificada substanciaimente
mediante as consideracdes, sobre a hidrodinamica, assumidas quando
se utiliza os modelos a partir das teorias da penetragdo e do filme.

Para ambas as teorias v = 0 e para o ¢aso da teoria do filme, também
temos °“ 15, = 0.

E importante entender as consideragdes fisicas sobre u e t. A
equacéo (2.16) é escrita com referéncia ao sistema de coordenadas,
que se move junto com o elemento de superficie considerado, assim u =
0, que significa dizer que durante um intervalo de tempo o elemento do
seio se comporta como um corpo rigido, mas nao implica em dizer que
a posicdo no espaco ndo se modifique. J& o tempot é um lapso de

tempo considerado do momento em que o elemento da superficie tem
sido conduzido para a superficie.

Desta forma, admitinde as consideracdes para o modelo do filme

para a transferéncia de massa teremos que a equagdo (2.8) pode ser
simplificada assumindo a seguinte forma:

2.7
& (2.17)

e, quando se admite as aproximacdes inerentes a teoria de superficie
renovave! teremos:

Dmaﬂyczﬂ - 98, (2.18)
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Quando se considera a resolugdo numérica das equagoes (2.17)
ou {2.18), deve-se observar que, enquanto o tempo disponivel para o
processo de difusdo néo estacionario com os elementos da superficie
depende das condigbes hidrodindmicas, o tempo para reacdo depende
unicamente da cinética da reagdo a ser considerada, e ndo do tempo
disponivel para a reacdo, mas do tempo requerido para ela. Desta
forma pode-se dizer que os tempos de difusdo possuem, na pratica,
valores que ndo cobrem uma grande variacdo, em contraste com o©s
tempos de reagcdo encontrados na pratica, que para muitos sistemas
podem ter valores extremamente diferentes a depender da reacdo em

questdo, ou seja, da cinética em particular, implicande numa

dificuldade consideravelmente maior na resolugdo destas equacgdes.

Observa-se, na literatura, que a maioria dos modelos para o
processo de absorgcdo com reacd0 gquimica, realizado em colunas de
pratos ou recheio, é construida considerando o sistema em regime
gstacionario, sendo a transferéncia de massa na interface, quando esta
é considerada, também abordada segundo este enfoque.

As simplificagbes para descrigdo matematica do mecanismo geral
de transferéncia de massa com reacdo quimica, quando se considera o

modelo no estado estacionario, sdo sempre baseadas na teoria do
filme.

Dos modelos encontrados, pode-se observar que para o caso
onde a reacdo quimica € muito lenta com respeitc a transferéncia de
massa, a quantidade total de um componente A que reage duranie a
transferéncia de massa através do filme & negligivel A taxa de

transferéncia de A da interface para ¢ seio do liquido pode ser descrita
como:

NAAV ::kLAV(CAiWCAL) (219)

onde:
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Na = Fluxo interfacial do componente A por unidade de area interfacial
(taxa de absorgdo),

A, = area interfacial gas-liquido por unidade de volume do liquido;

ke = coeficiente de transferéncia de massa para o liquide do
componente absorvido;

Ca = concentracdo molar do componente A na interface;
CaL = concentracdo molar do componente A no seio do liquido.

OBS: A reacio entdo ocorre completamente no seio do liquido a uma
taxade r, = f(C,,.C

reagenmes) "

Quando a taxa de reag&o n&o pode ser negligenciada com respeito
a transferéncia de massa, temos que, para se obter o tota!l de A reagido
no liquido, ou seja determinar o fluxo interfacial do componente A por

unidade de area, é necessaria a solucio das equacgdes (2.17) ou (2.18).

Dependendo da forma assumida para a taxa da reacgéo r, que
pode ser complexa, a solu¢do das equagbes 2.17 ou 2.18 envolve a

integracac de um conjunto de equactes diferenciais sendo a solucao
geral para estas equacdes geraimente compiexa.

Para casos onde a cinética assume formas simples tais como uma
Unica reacdo irreversivel com cinética de primeira ordem ou de

pseudo primeira ordem, podem ser obtidas solugBes analiticas para o
calculo de Na.

O fluxo interfacial do componente A por unidade de area
interfacial (Na), € obtide a partir dos resultados para a resolugéo das
equagbes 217 ou 218 para C, levando em consideracdoe a
aproximacao para os modelos da fluidodinamica da interface gas-
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liquido, como por exemplo, considerando o modelo do filme e a lei de
Fick que pode ser descrita como:

: 2.20
& (2.20)

Onde a concentracdo no seio do liquido pode ser determinada
pela expressao (2.17) e (2.18).

2.2.4.3. EFEITO DA REAGAO QUIMICA NOS PROCESSOS DE
ABSORGCAO GAS-LIQUIDO

O efeito da reagdo quimica na absorgdo gasosa & expresso,
segundo a literatura, de duas formas.

Na primeira forma, este efeito é expresso como um  fator
denominado de fator de utilizacdo, que representa o retardamento na

taxa de reagdo provocado pela influéncia da resisténcia a transferéncia
de massa. Sua definicdo é escrita como:

Filuxo de A quandc existe resisténcia a transferéncia de massa
w=
Taxa da reacdo considerando a concentragio de A no seio do liquido igual a Cy

Para um meihor entendimentc do conceito deste fator de
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utilizagdo, podemos fazer uma analogia do fator de utilizagdo com o
fator de eficiéncia utilizado na descri¢do da difusdo com reacéo quimica

numa particula de catalisador, que e definido para se evitar o problema

do erro considerdvel, que pode ser provocado ao se calcular o
consumo de A na reacdo catalitica, a partir do valor para uma taxa de

reacao definida para as condi¢des na superficie da particula. Este fator
& definido como:

Consumo de A em presenca da difusao na particula

n:

28

Consumo de A se ndo houvesse difusdo na particula f(Cs)

Onde, Cs € a concentragdo na superficie da particula.

Da mesma forma, o fator de utilizacdo € considerado para evitar o
erro de se caicular o consumo de A na reacfo, a partir de valores para
a taxa de reacdo definida para condigdes na interface gas-liquido.

Um inconveniente nesta representacdo € que quando se

considera o fluxo de A, quando né&o existe resisténcia a transferéncia
de massa, estd se calculando a taxa maxima possivel da reagdo e
para 0s célculos envolvendo reagbes extremamente rapidas ¢ exigido
o conhecimento dos valores especificos para o coeficiente da taxa da
reacdo k, 0 que muitas vezes ndo € possivel obter.

Um caminho alternativo & nao se referir mais ao retardamento da
taxa de reacdo causado pela resisténcia a transferéncia de massa,
mas sim se referir ao aumento na taxa de transferéncia de massa
fisica da fase liquida provocado pela taxa de reagao, definindo-se assim
a segunda forma de expressdo para o efeito da reagdo quimica no

processo de absor¢éo, o fator de incremento, que € definido como:
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E Taxa de absorcdo com reagdo gquimica
A:.“

Taxa de absor¢do sem reacgio quimica

Froment e De Leye (1986), que abordaram a questdo da
validade em se utilizar o fator de incremento ou o de utilizacdo, na
descricdo da interagdo existente entre a transferéncia de massa e a
reacdo quimica consideram que, como na questdo sobre o fator de
eficiéncia utilizado para descrever o fendbmeno de transferéncia de
massa da fase gas catalisada por solido, a Unica vantagem recairia na
possibilidade da caracterizacéc desta interagdo por um Unico nUmero
variando entre zero € um, ndo vendo dessa forma nenhuma vantagem
em se utilizar essas aproximacdes, na construgdo do modelo, uma vez

que as equagbes diferenciais para o fluxo de massa podem ser
diretamente utilizadas.
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2.3. TRANSFERENCIA DE MASSA COM REAGAO QUIMICA

Em absorgdo gasosa, muitas das principais operacdes envolvem
uma reacao rapida entre o gas dissolvido e a fase liquida, onde as duas
razdes principais sdo: (1) permitir a dissolugdo do reagente gaseso,
onde a capacidade do liquido de absorcdo € aumentada; (2) a reacéo
pode elevar o coeficiente de transferéncia de massa, se for a mesma for

rapida o suficiente, para ocorrer na interface com o gas.

Apresentaremos, agora, uma abordagem da modelagem

matematica de reag¢des gas-liquido mais especifica segundo Froment et
al (1990), tomando por base a tecria do filme, uma vez que este modelo

se mostra apropriado para o projeto e simulacdo de colunas de
absor¢cdo em regime estacionario.

2.3.1 REACOES IRREVERSIVEIS SIMPLES COM CINETICA GERAL

A principio, consideremos o casc de uma reacdo quimica muito
lenta em relagdo a transferéncia de massa, onde a quantidade de
reagente A consumido na reacdo durante a transferéncia, através do

filme liquido, é desprezada. A taxa de tranferéncia de A da interface para
o seio do liquido pode ser escrita por:

NAAV =k A4,(C, - CA,{,)
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onde Ay representa a area interfacial por unidade de volume de liquido.
A reacdo ocorre completamente no

r,=r,(C,.Cg).

seic do liquido a uma taxa

Quando a taxa de reacdo ndo pode ser desprezada em relagéo a
transferéncia de massa, a quantidade de reagente consumido no filme
tera de ser calculada. Sendo A o componente gasoso que reage com 0

componente B ndo volatil da fase liquida, a reagdo considerada sera:

aA +bB — gQ+pP

Considerando primeiramente a fase liquida. Como o gradiente de
concentracdo € limitado ao filme, o balango de massa para ©
componentie A no espaco de espessura d, e uma unidade de area que
atravessa o filme liquido, sabendo-se que a teoria do filme € aplicada

ao estado estacionario podemos escrever o balance como sendo:

2
p, 4, (2.21)
dy 2
e, também
dZCB b
D, a5 = ;&r,4 (2.22)

onde: r, = f(C,.C,,T)

com condicdes de contorno:
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y=0 C,=C, C, =Cy, (2.23)
Y=y C,=C4 Cp=Cy (2.24)

Onde Ca. € a concentragdo do seio do liquido das espécies ndo
reagidas.

As concentragdes podem ser determinadas para o fluxo de massa
no contorno filme-seio do liquido:

AVNAmL =(1 =4,y )ry +(q")

% & a quantidade de A transportada para o seio do liquido por

outros mecanismos.

onde q

O daltimo termo surge do fato que o elemento do seio do liquido
considerado aqui ndo ser isolado das redondezas do sistema. Quando
Caz 0, A é transportado por fluxe liquido e mecanismos de difusio, tanto
para dentro como para fora do eiemento. Para reagbes muito rapidas,
onde C, =0, ou para reacdes reversiveiscom C,, =C, , emy<y,

a equacdc 2.24 ndo ¢ aplicavel.

Integrando a equagdo 2.21 e 222 com suas condigcbes de

contorno € a taxa de reagdo, chegaremos no perfil de concentracio de
A e B no filme liquido.

Como podemos observar a taxa giobal do fendmeno, segue as
leis de Fick:

I 2.25
Gf}’ iy_o ( )

Em geral, a equacdo 221 ndo pode ser integrada

analiticamente. Isto s6 & possivel para alguns casos especiais de
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equacfes de iaxa. Neste caso, podemos ver a caracteristica bem
especifica das reagbes gas-liquido.

2.3.2 REAGOES IRREVERSIVEIS DE PRIMEIRA E PSEUDO PRIMEIRA
ORDEM

Neste caso a equagéo 2.21 fica :

4°C,
dy’

= kC, (2.26)

Onde k = a k'Cs. para uma reagéo de pseudo primeira ordem.

A integral pode ser escrita como:

C,= A, cosh (Ha —y——)ﬁ— A, senh [Ha MX—) (2.27)
Y Vi
onde:
Kk JED
H = = : 2.28
a y}; JDA kL ( )

como k, = D%L . O grupo H. é chamado “numero de Hatta” e é

usado como fator de incremento. Usando-se as condi¢es de contorno

2.23 e 2.24 podemos determinar as constantes de integracdo A, e A,
A solucdo é: )
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C ,, senh {H‘,[l— _Q’WHJP ¢, senh [Ha _y_]
Yy Yo
C,=

(2.29)
senh H
Para a qual aplicando a equacdo 2.25, tem-se:
N,g\ — Hani 'CAJ‘ CDSh HG—CAL (230)
yee Y. senh H _
Podendo ser reescrita como:
H C 1
N,= 4 1-—= k,C 2.31
4 tanhHA[ CéicoshHa)l"h 231

Como mencionado anteriormente, esta equacgdo combinada com um

balanco de massa na fase liquida define C, e também Cg,.

O fluxo N, pode ser comparado com ¢ obtido quando ndo ha
resisténcia a transferéncia de massa na fase liquida. Por analogia, com

o fator de eficiéncia, o conceito de fator de utilizagdo 7. serd definido
coma:

WLENAA,,_ 1 ([ C, 1 ] (2.32)

kC, ~ H,Sh TanhH, - C,, coshH,
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onde : Sh, = k%v p. € ondmero de Sherwood modificado.
A

Para reactes muito rapidas(quando H, exceder 3) coshH,>10, e ainda
CA%M <1 ,@a equagéo 2.31 fica:

i
- 2.33
= Sh tanh H, (2.33)

e para valores de H,>5, onde, nesta situacdo temos Ca =0, ou seja ,

todo reagente A é consumido no filme liguido o fator de utilizago
entdo passa a ser:

1 D
- - a 2.34
Mo =5 Sh Ay (2.34)

Nestes casos nao foi incluida a resisténcia do filme gasoso. isto
& facilmente feito eliminando-se Cs da equacdo 2.30 pela expresséo
do fluxo do filme gasoso, junto com a lei de Henry e levando-se em
conta que as resisténcias ao transporte através do filme gasoso e do

liquido s&o puramente em série. O seguinte resultado é entdo obtido:

HC
pA_
cosh H
N, = i i . (2.35)
e

que & definida quandc Cy =0,

Uma aiternativa em relacdo ao fator de utilizacdo se refere a taxa

de transferéncia de massa na fase liquida, a qual é aumentada pela

reacdo quimica. isto leva a definicdc do fator de incremento Fa:
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N

- A

F, = (2.36)
! kL(CA:‘ _CAL)

e substituindo Na da equagdo 2.30, temos:

H C 1
- — a 1_ AL ) 7
Fa tanhHa[ C . cosh HG} (2.37)

At

Assumindo que em presenca da reacg@o quimica a concentrac&o
de A no liquido seja zero e, voltando & equacéo 2.21 com condicdo de

contorno em y=y,, Ca,=Ca=0, a solugdo para esta situagdo é
encontrada:

N,=F,k C,
{2.38a)

onde:

H

a

e (2.38b)

Nota-se que F, € igual a H, para valores grandes de H,. A
reacdo € essenciaimente completada no filme quando H,>3, e ocorre no
interior do iiquido quando H,<0, 3.

A aproximagao pelo fator de incremento, permite o célculo do

fluxo interfacial relacionando a resisténcia na fase gasosa a lei de

Henry com a resisténcia na fase liquida, assim a equagdo do fluxo

através de ambas as fases pode ser combinada para se eliminar Cy,
com o seguinte resultado:

= 5 (2.39)
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onde F, € dado pela equacioc 2.38b

2.3.3. REAGOES IRREVERSIVEIS SIMPLES E INSTANTANEAS

Quando a taxa de reagdo ¢ infinitamente rapida, a localizag&o
do plano de reagdo sera reduzido a uma regido situada entre a interface
e a espessura do filme liquido de distancia y,, e as concentragbes de A e

B sdo mostradas pela figura 2.3:

chy

cg;

v

figura 2.3 Perfil de Concentragdo para Reacgles com Taxa infinitamente Rapida

Quando a concentragdc do reagente B & suficientemente
grande para que o plano de reac&o coincida com a interface, o perfil de

concentragac no filme € mostrado na figura 2.4:
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Pa

Coo

Ce

v

Yo 0 Yo
figura 2.4 Perfil de Conceniragdo Quando o Plano de Reacao ¢ y=0

O perfil de concentracéo de A na regifo compreendida entre y=0
e y=y, € obtido pela equagéo 2.21 na qual ra € igual a zero, pois ndo ha

reacio nesta regido. A primeira integragéo leva a;

d
D, =2t =cte=-N, (2.40)

Note que na abcissa da reacdo o perfil de concentragéo € linear.
A segunda integracao:

D
NA": A(CAE_CAL)

Y

(2.41)

aplicada na zona de y=0 a y, onde Ca =0, teremos:

N, ==%C, (2.42)
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O fluxo do reagente B é obtido de forma similar e leva a:

N, =2 _c,
Yr—Y;

(2.43)

onde:

Ni_ Ns

a b
consequentemente
yN, = DACAi

e da equacdo 2.43:

a
(y,-yIN, = —EDBC.&

(2.44)
assumindo as duas ultimas expressdes, obtemos:
a D, C, ]
NA—kLCAf[HbDACm (2.45)
onde
k, = D,
Yo
Entdo definimos um fator de utilizagdo como sendo:
.y kL['M» %gﬂ gﬂ )AV
7, = A7 A A (2.46)
kC k

Este & um fator de utilizacdo que somente considera a fase

liquida e representa o efeito da diminuicdo da transferéncia de massa na
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taxa maxima possivel de rea¢do quimica, a qual ocorreria para a

concentracdo interfacial de A, C,, e aconcentragdo de B, Cp

Uma aproximacédo aiternativa € dada pelo conceito do fator de
incremento. Da definicéo de F, | teremos:

abD, C,
kLCA‘[i+bDA Cm)

kI.(CAi - 0)

D, C
D, C

B

F, = =1+ (2.47)

N

Ai

Obviamente Fa>17, tanto que a transferéncia de massa € “incrementada’
pela reag&o quimica.

Quando a resisténcia na fase gasosa & aprecidvel, a equacdo do
fluxo da fase gasosa, lei de Henry, equacgo de fluxo para a fase liquida
e a igualdade dos fluxos de ambas as fases podem ser combinadas,
eliminando Cu, com o seguinte resultado:

}“{m (2.48)

Esta equagdo pode ser escrita em termos de F, ficando desta
forma:

I A (2.49)
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Esta equagido ainda € inconveniente pois F, ainda contém a

concentracao interfacial C,. O fator de incremento F, pode também ser
expresso na forma:

a D, HC,
P
Dy Cpky
P

A A

1+

(2.50)

>R @‘L
wilwilv'

G

2.3.4. REACOES COMPLEXAS

Para as reagbes quimicas complexas a seletividade ¢,
claramente, crucial e uma questdo muito importante na determinagéo
da existéncia de limitagbes no transporte de massa obtido através da

seietividade, quando a reacgdo guimica é a taxa controladera.

As seguintes reacfes complexas podem ser encontradas:

Tipo 1: Ag + By — Produtos

Ag +Cq ~> Produtos

Tipo 2: Ay + By —> Produtos

Dy + By — Produtos
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TtpO 3 A(c;) + B(x) —-}Rg)
Ag + Rp — Sp

Com o sistema de reacdo do tipo 1, o perfil de concentragdo de B
e C diminui do interior para a interface do filme, e o efeito da
seletividade ndo pode ser esperado quando as propriedades de

transporte sdo similares. O mesmo vale para a reacéo Tipo 2.

Para o sistema de reacdo Tipo 3 o perfil de concentragbes pode
ser analisado pela figura 2.5.

Cu

Cr

Ca

Figura 2.5 Perfil de ConcentragBes para 0 Sistema de Reacio do Tipo 3.

A equacio da continuidade para A, B e R, respectivamente, pode
ser escrita, para ¢ estado estacionario:

T: ry tF (2.51)

il (2.52)
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com condicdo de contorno,

dC dC
C,=Cy: afszO e d;‘;() em y=0
ac
d;ze . Cp=CreC,=C} emy=y_

A seletividade de R pode ser escrita como:

dC . __NRf+NRL
Ef+NBL

i, N

onde os fluxos no filme s&o obtidos por:

dC
R
Bf B dy .

E os fluxos no interior do liquido serdo obtidos por:

Npd, = rzh,ﬁy,—_ - 4,5.)

N 4, = (_ h +r2)ty=h(1“ Any)

Os vaiores de C,. s&o obtidos por balanco de massa no sistema.
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3.1. PROCESSO DE ABSORGAC COM REAGAO QUIMICA

Muitos processos de absorgdo industriais s@o acompanhados
de reacdes quimicas. Reacdes na fase liquida entre reagentes desta
fase e componentes absorvidos da fase gas, onde os produtos da
reacdo sao soluveis, sdo bem usuais na industria quimica. A reagéo de
um soluto absorvido com um reagente na fase liquida resulta, segundo

Treybal (1980), em duas consequéncias positivas para o processo de
absorgao:

1 - A reacdo do soluto absorvido com sua transformagdo em um

composto diferente reduz a pressado parcial de equilibrio do soluto;

2 - O coeficiente de transferéncia de massa da fase liquida é

aumentado em magnitude, fato que contribui para aumentar as taxas de
absorcao.

Quando se faz wuso da absor¢cdc como processo industrial,

basicamente se tem dois objetivos em vista: a recuperacdo de

produtos quando o interesse econdmico recai sobre o soluto da fase gas
{componente absorvido) e, a purificacéo de gases quando a parte inerte

da fase gasosa tem maior valor econdmico, ou quando ¢ objetivo € a
remocio de poluentes.

Segundo Perry H. R, Green W. D., Maloney, O. J. (1984) a
maioria dos processos de absorgdo em utilizagdo atualmente nas
industrias, envolve sistemas onde ocorrem reagdes quimicas na fase
liquida. Reagbes quimicas geralmente elevam a taxa de absorgdo e
aumentam a capacidade da solugio liquida de dissolver o soluto,
quando comparado com sistemas onde € considerado somente

absorcéo fisica. Porém um pré-requisito necessario para o entendimento
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da absorgdo acompanhada de reac&o gquimica, € o conhecimento dos
principios envolvidos na absorgéo fisica.

Esta recomendacéo se faz necessaria, uma vez que, quando
considera-se o projeto do equipamento para a absorcdo com
reacado(coluna de prato ou recheio), métodos classicos de projeto que
sdo aplicados em equipamentos somente com a absorcdo fisica, os
quais admitem o comportamento isotérmico ou adiabatico para o
equipamento, tem sido aplicados. Porém nas recomendacdes gerais
desses autores sobre estratégias de projeto para o referido processo,
encontra-se a referéncia a possibilidade do desenvolvimento de
procedimentos de projetos mais rigorosos baseados em menores

simplificagdes, que poderiam ser validos em variadas condicbes de
opera¢do do processo.

Desta forma, o projeto para colunas de absorgao fisica pode ser
aproximado por um método, considerando uma operagdo isotérmica
para o equipamento sobre uma grande faixa de variagéo de L/G (razédo

entre a taxa de alimentagio de liquido e a taxa de alimentagdo do

gas). Neste método a temperatura da fase liquida & assumida

constante ao longo da coluna e sendo igual a temperatura de
alimentacdo. Esta aproximac&o ignora todos os efeitos iérmicos do

processo, no entanto, sé € vélida quando o gas de alimentagdo é

suficientemente diluido. Segundo os autores, o problema que

imediatamente surge ac considerar como valida esta aproximagdo ¢

definir para cada sistema o que é estar suficientemente diluido.

Um outro método classico de projeto, admite o comportamento
adiabatico para a coluna, assumindo dessa forma que o calor de
solucdo serve somente para aquecer o fluxo de liguido. Por esta
hipbtese torna-se possivel relacionar o aumento da temperatura da fase
liquida com a concentracdo do soluto por um simples balanco de

entalpia. Sobre a validade deste método, comparaces de Stockar e
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Wilkke (1977), feitas entre métodos “rigorosos” e classicos de projeto
admitinde a hipdtese do comportamento adiabatico para torre de
recheio, indicam que este subestimaria a altura do recheio por um fator
de 1,25 a 1,5, concluindo desta forma, que guando da utilizacgo desta
aproximacgao, deve-se utilizar um fator de seguranga no calculo do
projeto, fato este que mostra o comprometimento desta aproximacéo.

Uma das consideracdes mais importantes envolvidas no projeto e
operagdo de colunas de absor¢do com reagdo, € a determinac&o do
perfil de temperatura no comprimento da coluna e quando o objetivo € o
de fazer uma analise dindmica do processo para avaliar possiveis
estratégias de controle para o mesmo, deve-se verificar também como
serd esta variacdo com as maodificaces de condigdes operacionais do

equipamento uma vez que, a solubilidade do gas depende fortemente
da temperatura assim como a taxa de reacio.

Segundo Perry H. R, Green W. D., Maloney O. J. (1984),
quando a maioria dos efeitos térmicos ndo podem ser despresiveis,
como nas aproximagdes isotérmica e adiabatica, a computacdo para
obtencdo do dimensionamento de colunas de pratos e recheio para a

absorcdo com reacao quimica é relativamente mais complicada.

Pode-se estender esta observagdo ao estudo de estratégias de
controle para colunas de absorgdo com reagdo, uma vez gue, com as
simplificagbes referentes ao efeito térmico, a modelagem e simulacéo do
processo e consequentemente sua analise dinamica tornam-se bem
mais simples, assim como a caracterizagdo do processo em termos de
variaveis controlada e manipulada. Desta forma, resta verificar quais
das representacfes para o processo seria a mais realistica de maneira

a utiliza-la no estudo de estratégias de controle para o mesmo.
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Segundo Froment F. G. e Bischoff B. K. (1890) até recentemente
o projeto e simulagéo de colunas de absorg&o com reagdo quimica tem
sido baseado em fortes simplificacdes como as citadas acima. Neste
estudo, os autores desenvolvem modelos “rigorosos” para o estado
estacionario para colunas de pratos, baseado no uso de coeficientes de

transferéncia de massa, admitindo também condi¢bes de operacdc nao
isobaricas e néo isotérmicas.

Estes autores chamam atenc¢ao, especificamente para o fato que
detalhes técnicos e caracteristicas operacionais de varios tipos de
colunas de pratos sac extensivamente discutidos nos livros textos,
porém muitas das correlacdes utilizadas nestes estudos foram obtidas
através de aproximacdes considerando ‘“estagios tebricos’. Estas
aproximagdes, segundo eles, estdo progressivamente sendo

abandonadas em favor da consideracdo de estagios reais obtidos

quando taxas finitas de transferéncia de massa s@o levadas em

consideracgdo. A justificativa para a utilizacdo desta aproximacdo ndo
estd somente no fato de que mais informagdes sobre as taxas de
transferéncia de massa sé8c atualmente disponiveis, mas porque
segundo eles, esta é a unica aproximacao possivel quande a intencdo é

a descrigéo do processo de absor¢io com reacéo guimica.

Stockar et ai (1974) realizaram estudos sobre os efeitos térmicos
no processo de absor¢do em colunas de pratos. Estes efeitos, que

seriam os responsaveis pelo aumento da temperatura ac longo da
coluna podem ser descritos como:

1 — O calor de solugdo do soluto (incluindo calor de condensacio, caior
de mistura e calor de reacdo);

2 - O calor de vaporizagdo e condensacio do solvente;

3 - A troca de calor sensivel entre a fase liquida € a fase gas;
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4 - A perda de calor sensivel para serpentinas de resfriamento ou para
atmosfera através da parede da coiung;

Neste estudo é enfatizado que a temperatura influencia o grau
de transferéncia de massa e calor através das relagdes de equilibrio de
fases, da solubilidade, e cinética de reacéo e ainda o efeito global da
variacdo de temperatura no processo principaimente de absor¢&o com

reacdo pode ser muito significativo. As condigbes tipicas para que se
tenha um efeito substancial de aquecimento sdo:

(a) A existéncia de elevados valores para as variacbes de entaipia
guando soluto e solvente s&o transferidos entre as fases;

(b) A pressdo parcial de equilibrio do soluto e solvente sdo altamente
dependentes da temperatura. Excegbes para estas generalizacGes sdo

sistemas onde ocorre uma reacdo quimica quantitativamente rapida.

As seguintes misturas, por exemplo, tem as pressdes parciais de

equilibrio para o soluto que sao pequenas tendo sua dependéncia com a
temperatura um pequeno significado: HCIH,0, CO/MEA, CO./DEA,

HCO/H,0, tais processos de absor¢do sdo operados geralmente sem
resfriamento;

{c) Colunas de absorgdo operam predominantemente adiabaticamente,

especiaimente quando elas processam elevados volume de géas, como
no caso de escala industriai.

Segundo os autores, as situagbes reais exibem um aito grau de

interacdo  entre todos os fatores ja citados anteriormente, ndo

permitindo aproximacdes simplificadas. Neste caso, o mais apropriado &

realizar um  estudo através de um modelo do processo para

posteriormente poderem ser feitas generalizagdes sobre a natureza dos

efeitos térmicos na absorgdo gasosa especifica considerada. Eles

concluem gue, os varios efeitos térmicos tornam a absorcdo gasosa
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um processo complicado, que ndc pode ser estudado
quantitativamente por aproximagbes simples, uma vez que, foi
observado que o perfil de composicdo e especiaimenie o perfil de
temperatura pode-se tornar extremamente irregular dependendo das

condicbes operacionais empregadas, fato este, muito relevante para o
estudo da controlabilidade do processo.

3.1.1.COLUNAS DE PRATOS

A maioria das modelagens para o projeto de colunas de pratos
s@o desenvolvidas em termos de pratos “teéricos”, assumindo que ©

equilibrio & atingido entre a fase gasosa e a fase liquida. Esta
aproximagio vem sendo progressivamente abandonada em favor dos
pratos reais ou dos modelos de “Ndo Equilibrio” termodinamico,
principalmente em processos de absor¢do que envolvem reacles

quimicas, onde taxas finitas de transferéncia sdo encontradas.

Esta € a aproximacdo seguida neste trabalho, n&o somente
porque mais informagbes sobre taxa de transferéncia de massa
tenham sido avaliadas ou encontradas mas, porque € uma

aproximacao possivel quando a absorc8o é acompanhada de reacéo.

As colunas de pratos s§o usadas em processos que exigem um
tempo de contato relativamente longo entre as fases.

Segundo Froment et al (1986), estas colunas sjo preferidas, em

relagdo as colunas de recheio, quando sBo esperadas grandes

variagdes de carga na alimentacdo. Devido também a possibilidade de
serem obtidos altos valores de area interfacial e de coeficiente de

transferéncla de massa, que sao apropriados para as  reagdes
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quimicas encontradas nos processos de tratamento e purificagdo de
gases, além de permitirem aitos vaiores de retencdo de liquido, que séo
ideais para as reac¢des lentas encontradas nos processos quimices de

producdo de solventes, como cloragdo e oxidagdo de hidrocarbonetos.

3.2. MODELAGEM MATEMATICA DE COLUNAS DE PRATOS PARA
ABSORGAO COM REACAO QUIMICA

Na modelagem de colunas de pratos, 0 gas € assumido em

“plug flow” e o liquido no prato completamente misturado.

A figura 3.1 ilustra os varios fluxos e as composigbes do gas e do
liquide de alimentacdo e retirada da coluna, e a figura 3.2 mostra a
alimentag&o e retirada de um Unico prato.

YE.";.iz‘i r"'snG X!ﬁ t:.t ..... &1
1 % Ls
1
—_—
K
N
Fo ¥ Un
Y;‘Q;iz'l,..,ﬂg Xowi=1....m

Figura 3.1 Fluxos e composiges de gas e liquido de alimentacéo e
retirada da coluna.
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FK)TK Fy L K1 ’TKJ
e Wy, Tw
Te. P | W T
Viwkst, TK#1 @ Prato K M
Vyket, Tuker "
Fka, Tk Y LUx Tk

Figura 3.2 Fluxos e composi¢des em um unico prato.

Quando o numero de pratos, a composigdo, o fluxo, a
temperatura e as pressdes do gas nas correntes de alimentacio de
liguido e de gas sao dados, a composicdo em cada prato deve ser
calculada. Isto @ um probiema de simulacdo. No projeto, 0 numero de

pratos necessarios para se obter uma absorcdo especifica tem de ser
determinado. Esse € entdo, um problema de projeto.

O modelo de equagdes abaixo, € descrito para um sistema geral

envolvendo absorgdo com simultanea reacéo simples e irreversivel
como:

ni P
a,A° + % ay R - ¥ a, P’ (3.1)
7=1

=1

e para a equacgdo cinética de reagdes quimicas ocorrendec na fase
liquida sera:

r O (3.2)
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Como é o componente da fase gasosa que & absorvido e reage
com o componente da fase liquida, a equagao da continuidade para A

na fase gasosa fluindo em “plug-flow" no prato, pode ser escrita como:

F d(y )
G-y dz ~ N, o 4,0 (3.3)

quando a fragdo molar de A, na fase gasosa, € relativamente alta a

variacdo do fluxo total molar tem que ser caiculado por:

"d—;"‘: WNA y:oAVQ (34)

enquanto para o componente ndo absorvido

Fy, = F(l-y,)=cte

(3.5)
com a seguinte condicdo de contorno:
y=yF=F" emz=0 (3.6)
ey=y, ,F=F em z=h,
onde F"=F,_ ey " =y, (3.7)

Para um sistema de absor¢do com reacdo simulténea paralela, a
variagdo da fragdo molar do componente absorvido no gas e a taxa
de fluxo do gas total no prato k|, é dada por:

F dy F '
— = - N | 4,0 (3.8)
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Enquanto para os componentes ndo absorvidos & valida a

equacido (3.5), para o sistema de equagbes (3.7) e (3.8) a condigdo
de contornc (3.6) é valida.

it

np
a, A1¢ + R* 5 2 a, Pj*
i1

Pt

pi.2

a,,A2° + R" - ia
i-1

Como as varias rea¢des provavelmente tenham diferentes taxas
de reac&o, a composicido do componente absorvido na fase liquida em

cada prato, depende do numero apropriado de Hatta .

Para o componente absorvido submetido a uma reacdo muito
rapida (numero de Hatta apropriado maior que 3),

X, =0 (3.9)

para aqueles envolvidos em uma reac@o rapida moderada (numero de
Hatta apropriado entre 0,3 e 3),

X,y L, = J:L,HL;“l + N

1 AQh, —an (- 4,y )0k, (3.10)

¥=¥r

para 0s componentes absorvidos submetidos a reagdo muito lenta (n°
de Hatta menor gue 0 3)

Xk L = x}.k*lﬂk'-—i Y b e Y mar -4,y )0h s, (3.11)
para os componentes absorvidos fisicamente:

. xj,kle =Xk Ly, Y enFea Y F (3.12)

A fracdo molar dos reagentes e produtos na fase liquida do prato
€ dada por:
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, " , ,
xj,kLk = xj_k—‘;l‘ kel "*'"j’[(mekH —F.y)- (xj,kLk - Lk—]xj“k»«i)} (3.13}

R

O sinal negativo (-) na equacdo (3.13) & aplicado aos reagentes , 2 ¢
sinal positivo (+) para os produtos.

A fracdo molar dos inertes na fase liquida e dada por:
xj‘,kl‘!k = xj,icv}[“icwi (3.14)

Para o componente submetido a uma reagdo reversivel

instantanea, sua concentracio, no interior do liquido, sera:

Ch = ("

A concentragdo do componente tem que satisfazer arelagdo de
equilibrio:
np
LNEp
A

ch=ch " 819

onde o equilibrio é atingido, tante na interface como no interior do
liquido, alcangando todo o filme.

As condigbes de equiiibrio sdo expressas por:

;;(C )aPi
s Pty _

=k em y=0 (3.16)
ak ] i ¥
(CA)?A ﬁ 1(CRJ' ),D-Rj

BHicauS

IR FTTEAY & ewr se iR A4S }



e e "R(C )w =k em y=y, (3.17)
A AN R

As equacgdes (3.16) e (3.17), juntas com a equacédo (3.13)
permitem o calculo de A, R, & P; em cada prato da coluna.

As equacgdes de continuidade da fase g@asosa apresentam

Na |,=0 © @ equacgdo (3.10), para a fase liquida, apresenta Na |y=yL.

Estes fluxos sdo obtidos de:

(3.18)

dc,
N, =-p,—=*

3.19
syl 4 dy ( )

y=yL

Tanto que, o perfil de concentragbes de A no filme liquido, é

requerido. Para este proposito as seguintes equagbes de continuidade

para AeR; (e também P, quando a reaclo é reversivel), tem de ser
integradas:

d'cC,

D, ay’ SLPLE {3.20a)
d'C,, )

Dy, 5 = Qg para =1, ...., Ng (3.20b)
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&’C, ,
D, & = —dr, paraj=1, ..., n (3.20¢)

com condicdes de contorno:
Ca=(Cak

Cr={Cry)s paraj=1, .., ng
Co=(Cry)i para j=1, ..., ne

em ymG (3213)

Ca=(CalL

Cr=(Cq). Pparaj=1,..,m

Ce=(Cp). para j=1,..,Mp

em y=y, (3.21b)

As concentragbes dos reagentes da fase liquida Cg;, e dos

produtos Cgs podem ser relacionadas ac componente absorvido no

filme liquido. Certamente, subtraindo as equacdes (3.20b) e (3.20c) da
equacédo (3.20a) chegamos a:

D,

W a Rj?ﬂg paraj=1, .., M (3.22)
i
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e
dch a, dszj .
D, & +;—;DFJ. e =0 para =1, ..., np (3.23)
Integrando duas vezes e calculando para condig¢éo de contorno

ac, N AL:Q

dy D,

dC,,

d;j =0 paraj=1, .. nNg

dCr, ,

) para =1, ... ,Np

dy

em y=0 (3.24a)
e Ca=(Cal, Cr=(CrL,

Co=(Cedu  emy=y, (3.24b)
obtendo:

de D, 1 | Ay -4iy=o
=tc -5 - L A 3.25a
Co=(Cu), g prle () )55 ) (3.252)
e
7 DA ap NA‘ =0
Cp :(CP;)L T a, Mﬁ;[C! W(C‘g)L] gj““F;"” (.-VL """”J’} (3.25D)
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A integracdo do sistema de equacbes diferenciais de segunda
ordem, para o perfil de concentracfes no filme liquido, é usado na

integrac@o das equacdes (3.4), (3.7) e (3.8) e esta é uma tarefa que
consome muito tempo.

Em alguns casos, algumas simplificacbes sdo justificadas por
situacdes especificas.

Estas simplificacdes s&o baseadas na classificagdo dentro de

um determinado regime, que depende de fatores  convenientes
agrupados no numero de Hatta.

Para uma reacdo que quando comparada a transferéncia de
massa se apresenta intrinsecamente muito lenta, o montante convertido
no filme € desprezado € a reacfo ocorre essencialmente no interior
do liquido e o fluxo no contorno do filme torna-se:

p,-H(C,),
Nboo =~ 1T H (3.26)

+ U
kG,A L.A4

A equacao acima tem sua forma encontrada em absorcao fisica pura.

Para reagbes moderadamente rapidas com equacdo cinética
particular:
n :kicgcgﬁj (3.27)

A seguinte solugdo baseia-se na aproximagdo para o fluxo do
filme liquido, essencialmente reduzido & equacgio cinética para pseudo

primeira ordem, mantendo Cg; constante, sobre uma certa distancia Ay
da interface:
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_HC),
. cosh(H ")
Nilo =7 H () (3.28)
kGA kl’..A Ha”
e
(C,‘), W(C‘t)l cosh(Ha")
=(H " s 3.29
iy, =(H kL b 7] (3.29)
com
L.A

Quando mg=0, a equacdo (3.30) é reduzida para uma

equacdo muito conhecida para reacgOes irreversiveis de primeira
ordem.

Reacdes muito rapidas sao concluidas no filme, e (Ca).=0 ou

(Ca)=(Ca).. Emtal caso, somente N, em y=0 tem de ser calculado.

Sendo Hatta modificado:

. 1 p s :
Ho=7 1]7“;“1“%";{(7)?" HCy)T D, (3.31)
L A4

HP,

3

Cx

com H =

Os fluxos interfaciais dos componentes absorvidos que estéo
submetidos a reacbes rapidas:

PA
= : 3.32
=" 1 H anh(H,) (3:32)

koo k, H.

a
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Se uma ou mais reagdes rapidas tem uma expressdo cinética
mais geral, o sistema de equacgdes diferenciais de segunda ordem tem
de ser resolvidas numericamente. A integracdo é executada por um

método de diferencas finitas de passo variado, para a solucdo dos
problemas de condigdo de contorno.

Para uma reagao reversivel, mas muito rapida:

a,A° +apR" <> a, P’ +a,, Py (3.33)

com a equagao cinetica:

r =k (C™C™ m%c;f"c;f;l)

1

(3.34)

Onda et al (1970) derivando a seguinte equacdo aproximada
para o fluxo interfacial de A

NAL,:G = kL,A(CA)r'FA

(3.35)
com
1— (C:A)L 1+ B, +B, €, L_w[lmsech(Bg)}
Fo ((’_4)1' B: (CA)i BZ ((jA)! - (3 36)
4= B, tanh(B, ) '
e e 22
B, B,

onde:

_Dp, a,
B = D, ap ' &30

(COTM (Cp) T (Cpy)™
B = € o
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B, = H;V}I—i— f; - (3.39)
1

No caso de uma reacgdo instantdnea irreversivel, a zona
reacional € reduzida para um ponto localizado em qualquer lugar do
filme liquido. O fluxo interfacial de A é dado por:

a, b,

(PA)L+;_D H:(Ck)bL
Nl = s (3.40)
kG. ki,

Onde o indice k, refere-se ac reagente da fase liquida R, que é
dado a um baixissimo fluxo de absorgéo.

A frente de reagdo coincide com a interface, quando

concentragcbes do seio de todos reagentes na fase liquida excederem
o valor:

. Ay L4764 .
(Cr e ﬂ"gji—];—“(ﬁﬁ),: paraj=1,.., ng (3.41)

R, ™LA

guando fluxo interfacial & dado por:

N, =kea (), (3.42)
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3.3. PROGRAMAS PARA PROJETQ E SIMULACAO DE COLUNAS DE
ABSORCAO

Foram desenvolvidos programas de computador em FORTRAN
para simulacdo e projeto de colunas de pratos para absorcido gasosa

puramente fisica e com reagio quimica simultanea.

Cada programa contém rotinas para o calculo de propriedades
fisicas e termodinamicas do sistema em estudo, caracteristicas fisicas
do tipo de prato de cada coluna, como: coeficientes de transferéncia de
massa e ‘hold-up’ liquido do prato. Um método prato a prato de calcuio
€ usado comegando pelo prato de topo da coluna, onde as estimativas
sucessivas de variaveis néo conhecidas do topo e a varios pratos
levam a solugdo de um sistemas de equagdes algébricas. Para este

propoésito 0s prograrnas contém o método de Newton-Raphson.

A figura 3.3(a-b) mostra o fluxograma do algoritmo usado na
solugdo para a simulacdo de um caso de absor¢do acompanhada por

reagdo quimica reversivel instantanea a figura 3.4(a-b) para o caso de
absorc3o fisica.

Apresentamos abaixo as condigdes de convergéncias que

aparecem nos algoritmos da figura 3.3 e 3.4.
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Um programa em FORTRAN para projeto de colunas de pratos para
absorcdo acompanhada de reag¢fo quimica reversivel instantanea é
apresentado no apéndice A e o programa em FORTRAN para simuiagdo
é apresentado no apéndice B. Os programas em FORTRAN para o

projeto e para simulagdo de colunas de pratos para absorg&o fisica sdo
encontrados s&o apéndices C e D respectivamente.

64



Capituio 3

65

estimativa de y,

determinacgéo de
ke ky

A 4

estimativa de
xR~ Xe©
XR1 Xp!

P
B

h A

Calculode F, eq. 3.36-39
Célculo de Na eq9.3.35

'

integragao numeérica
RKG
eq.33eeq34
Fue Yra1

rigura 3.3-a Diagrama de fluxo do algoritmo de simulacdo de uma

coluna de pratos para absorcéo acompanhada de reagdo reversivel

instantanea.
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o
l

calculo de L«
eq. 3.14

X

céicu!o‘de _
XRL, XPL, XR € Xp
eq. 3.13

&

NAO
O,

NAO

66

&)
[

imprimir

K=K+1

Figura 3.3-b Diagrama de fluxograma do algoritimo para simulagao

de uma coluna de pratos para absorgcdo acompanhada de reacéo

reversivel instantanea.
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v

estimativa de y;

determinacao de
Ko ki

l

estimativa de
X

O, ‘

Calculo de N, eq. 3.26

§

integragao numérica
RKG
eq33eeq34
Fre1 Y1

Figura 3.4-a Diagrama de fluxograma do algoritimo de simuiagdo de

urma coiuna de pratos para absorcio puramente fisica.
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NAO

calculo de Lg
eq. 3.14

h

calculo de
X
eq. 3.14

INT=INT+1

NAO

h 4

68

imprimir

K_'—'K+1

Figura 3.4 -b Diagrama de fluxograma do algoritimo de simulagdo de

uma coluna de pratos para absorgdc puramente fisica.
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4.1 ABSORGAO DE H,S EM SOLUCAO AQUOSA DE
DIETANOLAMINA (DEA)

Neste exemplo, uma solucdo de dietanolamina € usada para
remover H,S de uma corrente de refinaria. A mistura gasosa tem um
peso molecular médio de 24,9 kg/kmol e contém 19,5 % molar de H,S.
O fluxo, a temperatura e press@o do gas alimentado s&o de 200,85
Kmoi/h, 318,15 K e 7,6 bar, respectivamente. Uma solugdo a 20% em
peso de dietietenclamina a uma temperatura de 318,15K & usada
como solvente. Arazéo de fluxo deste é 2208,8 Kmol/h. A coluna tem
um diametro de 0,98 m e & equipada com 18 pratos. Os detalhes
construtivos dos pratos estdo resumidos na tabela 4.1.

A absorgdo de H,S na solugdo, é acompanhada pela seguinte
reagio total apresentada por Cornelissen (1980):

K4
H.S + R.NH 55 HS + RNH,

Esta reacao € instantanea e reversivel.
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Tabela 4.1. Detathes construtivos dos pratos vaivulados na coluna
H.S-DEA.

Prooriedade Valor

Area ativa Q (m°) 0,42250
Area livre relativa do prato 0,15300
Extensdo do selo (m) 0,87200
Altura do selo (m) 0,06600
Espessura da valvula 0.00188

Dados para a determinacdo da constante de equilibrio da
reacdo, ki, foram retirados de Kent e Eisenberg (19786).

Densidades, viscosidades da solugdo & a difusividade dos
reagentes na solucao foram calculados utilizando valores experimentais
apresentades por Thomas e Fuzzer (1962), e dados de Tseng e
Thompson (1964), e Riddick e Bunger (1970). Para a determinacéo
da difusividade do H,S na agua, a correlacéo de Wilke-Chang de Reid
(1977), foi utilizada. A difusividade foi corrigida para a solugéo aquosa

(composicdo), de acordo com a relagdo de Stokes-Einstein também de
Reid (1977).

A solubilidade do H,5 na solucdo foi encontrada por Kent e
Eisenberg (1976).
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As correlagbes incorporadas no programa, que estfo listadas na
abaixo, foram usadas para a determinacdo dos coeficientes de

transferéncia de massa e caracteristicas dos pratos.

e Correiagdo para kg, coeficiente de transferencia de massa da

fase gasosa para o componente A:

kRT= 2D, s
T

réo

e Correlagao para k., coeficiente de transferencia de massa da

fase liquida para o componente A:

Ap s

« Correlacio para A’y :

sendo,

onde,
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e Correlagdo para Altura de Espuma:

h.=h +},;§m§_( LM, )2/’3+ 250 (Usﬁ—ub)ng
" Y ngs o, 2g(PL "“ps) (}‘SL)z

onde,

&

Pr

. 1,55[m(pL - P, )g]%(_gg_ )”24

; Pr
e Correlacdo para a fragdo de liquido(hold-up), retida no prato:

g, =(1-¥)"" quando ¥>0,7
g ={1-¥)P® quando W¥<0,7

As estimativas iniciais de temperatura e pressé&c em cada prato
foram 318,15 K e 7,6 bar. A fracdo molar do H,S no topo da coluna foi
estimado em 1x10° e a tolerancia de convergéncia foi adotada & 10°.

Um resumo das composigdes prato a prato é apresentado na tabela 4.2.

. As variagdes da fragdo molar de H;S, na fase gasosa, ao longo
da coluna de 18 pratos s&o mostrados na figura 4.1,a variagdo da taxa

de liquido e a variagio do fluxo gasosc sdo mostrados nas figuras 4.2
e 4.3

O ndmero de pratos e as variacdes da fracdo molar de
H.S, na fase gasosa s@o mostradas na figura 4.4, a variagdo da taxa
de liquido e do fluxo gasoso ao longo da coluna s&o mostrados nas
figuras 4.5 € 4.6, para um sistema onde se deseja determinar o numero

de pratos para vazles de alimentacao de gas e de liquido, 200 kmol/h
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e 2000 kmol/h, respectivamente, com fragdo molar de gas alimentado
igual a 0,1.

Tabela 4.2 Variacdo da fracdo molar de H,S na fases gasosa e

liquida e de DEA na fase liquida em funcéo da altura da coluna.

PRATO YH2s Xu2s XDEA
1 |1,0000.10° 3,8999.10° 4,0549.10°
2 16,1563.10° 1,5600.10” 4,0103.10°
3 112226107 3,5102.107 3,9662.107
4  |1,8221.107 6,2409.10”7 3,9225.10°
5 |24140.107 9,7523.107 3,8794.107
6 |29985107 1,4045.10° 3,8367.107
7 |35756.107 1,9119.10° 3,7945.10™
8 |4,1454.10? 2,4976.10° 3,7528.10%
9 |4,7079.10° 3,1616.10° 3,7115.107
10 | 5,2632.10% 3,9039.10° 3,6707.107
11 | 5,8113.107 47247 10° 3,6303.107
12 16,3523.10% 5,6241.10° 3,5904.107
13 |6,8862.107 6,6023.10° 3,5509.107
14 17.4132.10° 7.6592.10° 3,5118.107
15 17,9331.107 8,7950.10° 3,4732.107
16 | 8,4462.107 1,1074.10° 3,4037.10°
17 | 8,9514.107 1,3617.10° 3,3356.10°
18 | 9,4486.10% 1,6427 10° 3,2689.107
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Fragao molarx 10

t T ] T 3 [ I 1 ] 1

9 10 11 12 13 14 15 16 17 18
pratos

Y
A -
G -
Do~
o -
o -
~! o
o

Figura 4.1 Fracao molar de H,S na fase gasosa ao longo da coluna
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F(kmoi/)
180 -

178 -
176 A
174 +
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170 +
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Figura 4.2 Fluxo de gas (kmol/h) ao longo da coluna
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Figura 4.3 Fluxc de liguido (kmoi/h) ao longo da coluna
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12 1

Fragdo molar x 10”

1 3 5 7 9 11 13 15 47 19 21
pratos

Figura 4.4 Fracdo molar de H,S ac longo da coluna
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(kmoi/h})
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192 1
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182 -
180
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11
pratos
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Figura 4.5 Fiuxo de gas (kmoi/h) ao longo da coluna
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Figura 46 Fluxo de liquido (kmol/h) ao longo da celuna
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4.2 ABSORCAO DE AMONIA EM AGUA

Neste outro exemplo apresentado, agua € usada para
remover NHs; residual de uma mistura gasosa proveniente de um
nrocesso de craqueamento de amonia. A mistura gasosa consiste de H:
e N; na proporcdo molar de 3:1, contendo 3% em volume de NH; a
uma pressao de 2 bar e temperatura de 30° C.

Para esta operacao existe uma torre de pratos perfurados
de 0,75 m de diémetro, contendo 14 pratos espagados de 0.5 m. Em
cada prato, ha um vertedor de 0,53 m e 60 mm de altura acima do

nivel do prato, com um arranjo triangular de furos com centro em 12,5
mm e espessura de 2,0 mm.

E assumida operacdo isotérmica a 30°C. A vazdo de liquido
usada é de 6,38 kg/s ou 0,3554 kmol/s com uma densidade de 996

kg/m®. A vazdo de mistura gasosa & de 0,7144kg/s ou 0,0814 kmol/s a
uma pressdo de 2 bar.

Para estas condicdes foram usados o0s seguinte dados de
Treybal {1980):

Difusividade de NHs na mistura N,-H, de 2,296.10° m*s;

A viscosidade do gas de 1,122.10%kg/im’ e a difusividade de NH;
em solucéo aquosa diluida de 2,421.10° m%s a 30°C.

Na tabela 4.3 € apresentado um resumo dos dados construtivos
do prato perfurado.
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Tabela 4.3 Dados construtivos do prato perfurado

Area do prato (m?) 0,4418
Area perfurada (m°) 0,0393
Comprimento do selo (m) 0,53
Atura do selo (m) 0,060

As variagbes da fracdo molar de NH;, na fase gasosa e na fase
liquida, s&c mostrados na figura 4.7, as variagbes das taxas de fluxo

de gas e liquido ao longo da coluna s&o mostrados nas figuras 4.8 e
49

Um resumo das composi¢oes prato a prato € apresentado na tabela
4.4,

Para um sistema onde se deseja determinar o nimero de pratos
necessarios para se atender as especificagdes do projeto anterior,
variagbes da fracdo molar de NH; na fase gasosa, € mosirada na

figura 4.10 e as variacbes das taxas de fluxo de gas e liquido ao iongo
da coluna sao mostradas nas figuras 4.11 e 4.12.
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81

Tabela 4.4 variacdo da fragdo molar de NH; na fase gasosa em

funcdo da altura da coiuna.

PRATO Fracdo malar x 10
1 0

2 0.35
3 0.697
4 1.08
5 1.36
6 1.71
7 2.04
8 2.364
9 2.686
10 3.002
11 3.316
12 3.626
13 3.83
14 423
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Figura 4.8 Fluxo de gas (kmol/h) ao longo da coluna
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Figura 4.9 Fluxo de liquido(kmol/h) ac longo da coluna
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2.5 A
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o

pratos

Figura 4.10 Fracdo molar de NH; ao longo da coluna
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Figura 4.12 Fluxo de Liguido(kmoi/h) ao longo da coluna
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5. CONCLUSOES E COMENTARIOS
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Neste trabalho, foi descrito de forma detalhada, um modelo muito

promissor que tem apresentado um crescente desenvolvimento por todo
o mundo nos ultimos dez anos.

Este modelo, mostra-se de grande valia no projeto e na
simulac&o de colunas de absorcdo, contando com a possibilidade de se
obter uma grande acuidade no célculo do perfii de concentragbes ao

longo da coluna, fato este de vital importancia nos sisternas de controle.

O modelo descrito, permite a producdo de perfis de
concentragdo no filme gasoso e no liquido, ac longo de uma coluna.
Uma aproximacdo mais rigorosa permitira o calculo dos perfis de
temperatura e pressao ao longo da coluna, bem como a possibilidade

da incorporagao de retiradas e alimentacbes laterais da mesma.

A fim de que 0s resultados obtidos baseados em aproximacdes
como: aproximagbes cinéticas, negligéncia da resisténcia do filme
gasoso e condigBes isotérmicas e isobdricas assumidas possam ser
melhorados, aproximagdes mais rigorosas de temperatura e presséo
levariam a uma methora sensivel nos resultados. Considerar a coluna
nao isotérmica e nao isobarica, ou seja, com a realizag&o de balangos
de energia e o calculo da perda de carga na coluna, levariam aos

perfis de temperatura e de press&o ap longo da coluna.

Fica claro também, a dependéncia gue este método apresenta
com relagdo a parametros fundamentais de projeto bem conhecidos,
também como de dados fisico-quimicos e termodinamicos confiaveis.
Contudo, sabe-se que & rarc todos estes parémetros juntos serem
muito bem conhecidos; o que nac implica numa menor capacidade do
modeio do “N&o Equilibrio” de se aproximar das condi¢cdes reais de
operagdo de colunas de absorcdo ou destilagdo. Sendo hoje este um
modelo de muito interesse principalmente na area de controle, devido a

necessidade de se trabalhar com modelos computacionais rigorosos.
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Hoje, com a grande disponibilidade de hardwares e softwares de
alta performance, a utilizacdo de modelos matematicos complexos,
tornou-se muito mais simples, fato que tem contribuido muito para o
desenvolvimento de areas como: simulaco, controle e otimizacdo de

processos quimicos.
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Programa em FORTRAN para simulacao de absorcéo com reacéo.

C
C
C
C
C
CP
C

a0

70

PROGRAMA PARA SIMULACAQ E CALCULC DE COLUNAS DE

PRATOS PARA ABSORCAO QUIMICA GAS-LIQUIDO COM
REACAQO QUIMICA REVERSIVEL

ROGRAMA PRINCIPAL. DADO: VAZOES, OBTER: N. DE PRATOS

DIMENSION P(45),T(45),GKG(10),GM(10)
DIMENSION DG(10),DF(10)

DIMENSION AM(10),VM(10), SXRKCH(30)
REAL NY,LW,SXRKCH

WRITE("*) ** COLUNA DE ABSORCAQ ***'

N NUM DE PRATOS' DK DIAM DA COLUNAF e VL. KMOL/H
WRITE{*,*) 'FO,VLO,YO"'
READ(*,™) FO,VLO,YOD
N=45
DK=.98
F0=200.85
V1.0=2208.85
PE=7.8
TE=318.15
DO 70K=1,N
P(K)=PE
T(K)=TE
CONTINUE
CHEN=104.518-(24.6254*10™(-4.))/(1.8*TE)
CHEN1=(2.39028"10™(-8))/({1.8*TE)™2.)
CHENZ2=(-1.01898"10™(-11W/((1.8*TE)™3.)
CHENG=(1.59734*10™(-13))/((1.8"TE)™4.)
HE ESTA EM mmHg/{mol/L)
HER=(CHEN+CHEN1+CHEN2+CHEN3)/760
HEATM=EXP(HER)
HENBAR=HEATM*1.01325
NA=1
Y0=.195
XPK=0.
XRK=.041
XIK=1-XRK
dz em (kg/L)
DZ=1.003
ROL=1000*DZ
AM(1)=105
AM(2)=18
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80

AM(3)=33

AM(4)=106

AM(5)=34

GM(1)=34

GM(2)=29

VM(1)=32.9

VM(2)=8.729E-10

VM(3)=8.136E-10

VM(4)=1.979E-9

difusividade na  fase liquida (agua visc.=1.0)

DF(1)=(13.26"10.7%(-5.)*1."(-1.14*"VM(1)*(-0.589)*0.36)

CALCULO DIFUSIVIDADE FASE LIQUIDA - METODO WILKE-

HANG

P/DEA EM H20

DF(2)=(7.4™(-8.)*(2.26™18)(.5)*TE}(1.7(4.)*VM(2)™(.6))
P/RNH+

DF(3)=(7.4™*(-8.)%(2.26*18)*(.5)*TE)(1.™(4.)VM(3)**(.6))
P/HS-

DF(4)=(7.4*(-8.)%(2.26™18)(.5)*TE)/(1.**(4.)"VM(4)**(.6))

calculo da difusividade na fase gas ( em ar)
CM2/S

SVB=20.1

SVA=2*1.98+17.0
DDG=PE~SVA*™(1./3.)+SVB**(1./3.))"*2.
DGD=10."*(-3.)*TE**(1.75)*(1 /GM(1}+1./GM(2))**0.5
DG(1)=DGD/DDG

W=.066

LW=.872

AL=75

ARA=.4225

INTER=1
WRITE(™,*) INTER="INTER

WRITE(**YESTIMATIVA, Y (FRACAO MOLAR) NA SAIDA GASOSA'

READ(**) YI
XAK=0.
F1=(FO*(1-YO))/(1-Y1)
Fi=F1

VLK=VLO

WRITE(* *yTOPQ'
WRITE(* *)'Y".YI
WRITE(* *)' XA’ XAK
WRITE(* *)'XR', XRK
WRITE(* *) XP* XPK
WRITE(* *'XI' XIK
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WRITE(**)'F DE SAIDA' Fi
WRITE(**'L DE ENTRADA' VLK
K=0

81 K=K+1
WRITE(* */PRATO' K
XA=XAK
XR=XRK
XP=XPK
XI=XIK
SXRKCH(1)=XR* 989
SXRKCH(2)=XR* 989
SXRKCH(3)=XR* 989
SXRKCH(4)=XR* 989
SXRKCH(5)=XR* 989
DO 85 J=6,N-3
SXRKCH(J)=XR*.989

85 CONTINUE
SXRKCH(N-2)=XR* 98
SXRKCH(N-1)=XR* 98
SXRKCH(N)=XR* 98
F=FI
VL=VLK
Y=Yl
WRITE(* *'F F
WRITE(*, Y'Y

XRKCH=SXRKCH(K)
XRICH=XRKCH*1.0001
XPKCH=(XR-XRKCH)+XP
XPICH=XPKCH*1.0001

80 XRKC=XRKCH
XRIC=XRICH
XPKC=XPKCH
XPIC=XPICH

95 XRI=XRIC
XPi=XPIC
XRK=XRKC
XPK=XPKC
XAK=(XPK™2.}{(XRK*128.62)

XAI=(XPI**2.)/(XRI*128.62)
C

100 CALL PRATO (F VL AM,P T XRK DG,DG HF GKG,GKL AlEL,
+DZ KY,GM W ARA LW,DM, XAK, XPK XIK)
C

CA=XAK"DM
CAI=XAI"DM
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C
C
C

CR=XRK*DM
CRI=XRI"DM

120CALL FLUXO (CA,CR,CAILCRI,DF GKL,NY)

CALL RKG (Y HF ARAF FIYLAI NY)

Yi=1-((1-Y)*F)/F]

XIK=1.-{(XRK+2. *XPK+XAK)

VLK=(XI"VL)/XIK
XRKC=((XR*WL)-((Fi-F)-(VL*XA-XAK*VLK))/VLK
XPKC=((XP*VL)+((FI-F)-(VL*XA-XAK*VLK)) YWLK
XRIC=XRK+(XAI-XAK)-(NY/GKL)
XPIC=XPK+XAI-XAK)-(NY/GKL)
XAKC=(XPK*2 )/(XRK*128.62)
XAIC=(XPI"2.)/(XP1*128.62)
SSQ1=((XRKC-XRK)/XRK)**2,
SSQ2=((XPKC-XPK)/XPK)*2.
SSQ3=((XRIC-XRI}/XRI)**2.
SSQ4=((XPIC-XPI/XP1)*2.
FUNZ=SSQ1+SSQ2+SSQ3+SSQ4
IF(ABS(FUNZ).LT.0001) GO TO 195

XSXRK=XRK
XSXRi=XRI
XSXPK=XPK
XSXPI=XPIl
XSXAK=XAK
XSXAI=XAl

XRK=(1+.0001)*XRK
DXRK=.0001*XRK
XRI=(1+.0001)*XRI
DXRI=.0001*XR]
XPK=(1+.0001)*XPK
DXPK=.0001*XPK
XPi=(1+.0001)*XPI
DXP1=.0001*XPI
XAK=(XPK*2 J/(XRK*128.62)
XAl=(XPI2.)/{(XP1*128.62)

CA=XAK*DM
CAl=XAI"DM
CR=XRK"DM
CRI=XRI"DM

CALL FLUXOQO (CA,CR,CAI CRI,DF,GKL,NY)
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CALL RKG (Y, HF ARA F FILYLALNY)

Y1=1-{(1-Y)*F)/FI

XIK=1.-(XRK+2. *XPK+XAK)

VLK=(XI*VL)/XIK
XRKC=((XR™VL)-((FI-F)-(VL*XA-XAK*VLK))VLK
XPKC=((XP*VL)+((FI-F)-(VL*"XA-XAK*VLK)) VLK
XRIC=XRK+(XAI-XAK)-NY/GKL
XPIC=XPK+(XAl-XAK)-NY/GKL
XAKC=(XPK*2.J/(XRK*128.62)
XAIC=(XPI2.)/(XP1*128.62)
SSQ1=({(XRKC-XRK)/XRK)**2.
SSQ2=((XPKC-XPK)/XPK)*2.
$SQ3=((XRIC-XRIXRI)**2.
$SQ4=((XPIC-XP/XPI)*2.
FUNZD=SSQ1+SSQ2+SSQ3+55Q4

XRK=XSXRK
XRI=XSXR!
XPK=XSXPK
XP1=XSXPI

XRKC=XRK-(FUNZ/((FUNZD-FUNZ)/DXRK))
XRIC=XRI-(FUNZ/((FUNZD-FUNZ)/DXRI))
XPKC=XPK-(FUNZ/((FUNZD-FUNZ)/DXPK))

XPIC=XPIH{FUNZ/((FUNZD-FUNZ)/DXP!))
GO TO S5

195 WRITE(* *)XA' XAK
WRITE(* *'XR' XRK
WRITE(* *XP' XPK
WRITE(**y XI' XIK
WRITE(**)'L' VLK
IF(FL.GT.FO) GO TO 200
GO TO 81
c
200 WRITE(**)'F DE ENTRADA e L DE SAIDA'
WRITE(* *) F1.VLK

WRITE(*,*) 'Y DE ENTRADA’
WRITE(" ™) Yi

STOP
END

C calculo de hf
SUBROUTINE PRATO
(FVLAM P T XRK DG,DF HF GKG,GKL AlLEL,
+DZ K.Y, GM,W ARA LW DM XAK XPK XIK)
C

o
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o OO0 O

(9]

0O o0 O 0O O

04

DIMENSION AM(10),P(30), GKG(10), T(10),DF (10)

DIMENSION DG(10),GM(10),DGS(10),DF S(10)
REAL LW

YAR=1.-Y
GMG=Y*GM(1)+YAR*GM(2)

MOL MEDIO DA FASE LIQ g/moi (kg/kmol)
AMM=XRK*"AM(1)+XIK*AM(2)+2*XPK*AM(3)+XAK*AM(5)

DENSIDADE MOLAR mol/cm3 (kmol/L.)

dz {ka/L)

DM=(DZ/AMM)

vazao moiar em mol/min
VL.C=VL*1000./60.

m
W=.066
m p/ cm
LWC=LW™*100.
calculado em cm
HL=W*"100.+(9.345*(10. " (-9. ) (VLC/(DM*LWC))*™(2.73.))
cmp/m
HL=HL/100.

DENSIDADE MOLAR DO GAS
DMV=P(K)/(0.0830906*T(K}))

DENSIDADE DO GAS (kgim3)-ROG
ROG=DMV*"GMG

calculo de UF em (m3/s)

UF=(F/DMV)/3600.

CALCULO DE USG EM m3/ m2.h
USG=(F/IDMV)YARA

UF no calculo de HF esta em (m/s)

UF=UF/ARA

ALTURA DE ESPUMA m
HF=(43.2*((UF)™(2.))*ROG+1.89*(W*1000.)-40.6)/1000.
HOLD UP
EL=HL/HF
EG=1.-EL
AREA INTERFACILAL
Al=324*(UF)y™(0.5)*"HF*(-0.17)

Al=2.*Al
DO 280 J=11

CALCULO DE DG E DF EM M2/S
DGS(1)=DG(1)/10000.

DFS(1)=DF(1)10000.

CALCULO DE KL EM M/H - STICHLMAIR GERAL
GKL={{4./13.14159)*DF S(1)*(USG/(HF*EG)))™(.5)
GKL=GKL*3600.

CALCULQ DE KG EM M2/H

CALCULO DE KG P/ STICHMAIR GERAL
GKG(1)=({4./3.1416)*DGS(1y(USG/(HF*EG)))** 5
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GKG(1)=(GKG(1)/(8.314*T(K)))*3600.
280 CONTINUE
RETURN
END

C FLUXO
SUBROUTINE FLUXO (CA,CR,CAI,CRI,DF ,GKL,NY)

DIMENSION DF(10)
REAL NY

HATM=(1./GKLY*SQRT(60.*CR*DF(1))
CPI=SQRT(128.*CRI*CAl)
B2=CP1/(128.*CRI)
B3=HATM*SQRT(1+B2)
SECH=1/COSH(B3)
FA2=(CPHICAN*(1-SECH)
FA3=(1-(CA/CAN)*(1-1/B2)+{(CA/CA1)/B2-FA2)
FA=FA3/(1+(1/B2)<(TANH(B3)/B3))
NY=GKL*CAI*FA
RETURN
END
C subrotina RGK - FUNCQES
SUBROUTINE RKG (Y HF ARA F FILYLAILNY)

REAL NY
TF=0.
TO=HF
TB=TO
FP=F
YP=Y
PASSO=HF
470  CALL RUNKG (PASSO,TO,YP HF ARA FP.F1. YL ALNY)
TB=TB-PASSO
IF(TB.GE.TF)THEN
FP=FI
YP=YI
GO TO 470
ELSE IF(TB.LT.TF) THEN
TB=TB+PASSO
PASSO=TF+TB
FP=FI
YP=Y!
CALL RUNKG (PASSO,TO,YP,HF ARA FP F1,Y1,ALNY)
ELSE
END IF
YI=YVF
RETURN
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END
C subrotina

SUBROUTINE RUNKG {PASSO,70,YP HF ARA FP Fi Y], ALNY)

DIMENSION A(10),B(10),C(10),D(10),XK1(10),XK2(10), NY(10)
DIMENSION XK3(10),XK4(10).G(10),YY(10},FF(10)
REAL NY,AB,C

YY(2)=FP
DO 500 J=11
YY(J)=YP
500 CONTINUE
DO 510 J=1,2
G(J)=YY(J)
510 CONTINUE
TO=HF
TT0=TO
CALL FUNC (T0,YY,FF,ARA A NY)
DO 520 J=1,2
XK1(J)=PASSO*FF(J)
YY(J)=G(J)+0.5XK1(J)
520 CONTINUE
TO=TT0-0.5*PASSO
CALL FUNC (TO,YY,FF ARA Al NY)
DO 530 J=1,2
XK2(J)=PASSO*FF(J)
AD=((SQRT(2.)-1)/2)*XK1(J)
B(J)=((2.-SQRT(2.))/2.)*XK2(J)
YY(J)=G(J)+A)+B(J)
530 CONTINUE
TO=TT0-0.5*PASSO
CALL FUNC (TO,YY,FF ARA Al NY)
DO 54C J=12
XK3(J)=PASSO*FF(J)
C()=(-SQRT(2.)/2.}*XK2(J)
D(J)=((2.+SQRT(2.))/2.}*XK3(J)
YY(J)=G())+C(3)+D(J)
540 CONTINUE
TO=TTO-PASSO
CALL FUNC (TO,YY,FF ARA AlNY)
DO 550 J=1,2
XK4(J)=PASSO*FF(J)
YY(J)=G(J)+HXKT(J)+XKA())6 +(((2.-SQRT(2.))/2.)
+FXK2(J)+((2.+SQRT(2.)/2. )™ XK3(J))/3.
550 CONTINUE
FI=YY(2)
Yi=YY(1)
RETURN
END
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SUBROUTINE FUNC (TO,YY,FF ARA Al NY)

REAL NY

DIMENSION YY(10),FF(10)
TO=TO
FE(1)=-NY*AI"ARA1.-YY(1))
FF(2)=-NY*AI*ARA

RETURN

END
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Programa em FORTRAN para simulacio de absorcéo com reacdo.

PROGRAMA PARA SIMULACAQ E CALCULO DE COLUNAS DE

PRATOS PARA ABSORCAQO QUIMICA GAS-LIQUIDO COM
REACAO QUIMICA REVERSIVEL

O0O0O0OO0OO00

PROGRAMA PRINCIPAL - SIMULACAQ

DIMENSION P(30),T(30),GKG(10),GM(10)
DIMENSION DG(10),DF(10)

DIMENSION AM(10). VM(10),SXRKCH(30)
REAL NY,LW,SXRKCH

WRITE(,*) ™ COLUNA DE ABSORCAQ ***'
¢ dados de um coluna p/ h2s em dea

¢ N NUM DE PRATOS',DK DIAM DA COLUNA F e VL KMOL/H
N=18
DK=.98
F0=200.85
VL0=2208.85
PE=7.6
TE=318.15
DO 70 K=1,N
P(K)=PE
T(K)=TE
70 CONTINUE
CHEN=104.518-(24.6254*10**(-4.))/(1.8*TE)
CHEN1=(2.39029*10*(-8))/((1.8*TE)**2.)
CHEN2=(-1.01898*10"*(-11))/((1.8*TE)*3.)
CHEN3=(1.59734*10"(-13))/((1.8*TE)™4.)
C HE ESTA EM mmHg/(mol/L.)

HER=(CHEN+CHEN1+CHEN2+CHEN3)/760
HEATM=EXP(HER)
HENBAR=HEATM*1.01325
NA=1
Y0=.195
XPK=0
XRK=.041
XiK=1-XRK
C dzem (kg/l)
DZ=1.003
ROL=1000DZ
AM(1)=105
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AM(2)=18
AM(3)=33
AM(4)=108
AM(5)=34
GM(1)=34
GM(2)=29
VM(1)=32.9
VM(2)=8.729E-10
VIM(3)=8.136E-10
VM(4)=1.979E-9

¢ difusividade na fase liquida (agua visc.=1.0)
C
DF(1)=(13.26"10."(-5.)*1.(-1.14)*VYM(1)*(-0.589)*0.36)
C
C CALCULO DIFUSIVIDADE FASE LIQUIDA - METODO WILKE-
CHANG
C P/IDEAEMH20
DF(2)=(7.4*(-8.)"(2.26™18)™(.5)*TE)/(1.*4(4. Y*VM(2)*(.6))
C P/RNH+
DF(3)=(7.4*(-8.)%(2.26™18)"*( .5)*TE)/(1."{4.)"VM(3)™(.6))
C P/HS- .
DF(4)=(7.4™(-8.)"2.26™18)*(.5)*TEY/(1.™(4.)"VM(4)™(.6))
C
C calculo da difusividade na fase gas ( em ar)
C CMz2/8
SvB=20.1
SVA=2*1.98+17.0
DDG=PE*(SVA™(1./3.)+SVB™*(1./13.))"2.
DGD=10."(-3.*TE**(1.75)*(1./GM(1)+1./GM(2))*0.5
DG(1)=DGD/DDG
W=.066
LW=872
Al=75
ARA=.4225
C
INTER=1
80 WRITE( ™ 'INTER="INTER

WRITE(**YESTIMATIVA, Y (FRACAO MOLAR) NA SAIDA GASOSA'

¥1=.00001

XAK=0.
F1=(FO*(1-YO))/(1-Y1)
Fl=F1

VLK=VLO

WRITE(* *yTOPO'
WRITE(* 'Y, Y!
WRITE(* *) XA' XA
WRITE(*, ) XR' XR
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81

C

100 CALL PRATO (F VL AM P T XRK DG,DG HF GKG,GKL ALEL,
+DZ KY, GM, W ARA LW DM XAK XPK XIK)

WRITE({™*YXP' XP
WRITE(®, "y XI'X]

WRITE(™*)'F DE SAIDA’ Fi
WRITE(™,*)'L DE ENTRADA' VLK

DO 200 K=1,N
WRITE(* */PRATO" K
XA=XAK
XR=XRK
XP=XPK
XI=XIK
SXRKCH(1)=XR* 989
SXRKCH(2)=XR* 989
SXRKCH(3)=XR*.989
SXRKCH(4)=XR*.989
SXRKCH(5)=XR* 989
DO 81 J=6,N-3
SXRKCH(J)=XR* 989
CONTINUE
SXRKCH(N-2)=XR* 98
SXRKCH(N-1)=XR* 98
SXRKCH(N)=XR* 98
F=F|
VL=VLK
=Y|
WRITE(* *)F' F
WRITE(**)'Y' Y
CHUTE INICIAL -MELHORAR CHUTE
XRKCH=SXRKCH(K)
XRICH=XRKCH*1.0001
XPKCH=(XR-XRKCH)+XP
XPICH=XPKCH*1.0001

XRKC=XRKCH
XRIC=XRICH
XPKC=XPKCH
XPIC=XPICH

XRI=XRIC

XPI=XPIC

XRK=XRKC

XPK=XPKC
XAK=(XPK**2.}/(XRK*128.62)
XAl=(XP1**2.}/(XR1*128.62)

100
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C
C

C

CA=XAK*DM
CAI=XAI"DM
CR=XRK*'DM
CRi=XRI"DM

120CALL FLUXO (CA,CR,CAI,CRI,DF GKL,NY)

CALL RKG (Y,HF ARA F FI YL AlLNY)

Yi=1-((1-Y)*F)/FI

XIK=1.-(XRK+2.*XPK+XAK)

VLK=(XI"VL)/XIK
XRKC=((XR*VL)-((FI-F)-(VL*XA-XAK*VLK)) VLK
XPKC=((XP*VL)+{({FI-F)-(VL*XA-XAK*VLK)))VLK
XRIC=XRK+(XAI-XAK)-(NY/GKL)
XPIC=XPK+(XAI-XAK)-(NY/GKL)
XAKC=(XPK*2.)/(XRK*128.62)
XAIC=(XPI™2./(XP1*128.62)
SSQ1=((XRKC-XRK)/XRK)*2.
SSQ2=((XPKC-XPK)/XPK)**2.
SSQ3=((XRIC-XRI}XRI)**2.
SSQ4=((XPIC-XPI)}/XP1)*2.
FUNZ=88Q1+SSQ2+SSQ3+S5Q4
IF(ABS(FUNZ).LT.0001) GO TO 195

XSXRK=XRK
XSXRI=XRI
XSXPK=XPK
XSXPI=XP!
XSXAK=XAK
XSXAi=XAl

XRK=(1+.0001)*XRK
DXRK=.0001*XRK
XRI=(1+.0001)*XRI
DXRI=.0001*XRI
XPK=(1+.0001)*XPK
DXPK=.0001*XPK
XPI=(1+.0001)*XP|
DXPi=.0001*XPI
XAK=(XPK™2.}/(XRK*128.62)
XAI=(XPI*2.)/(XP1*128.62)

CA=XAK"DM
CAI=XAI"DM
CR=XRK*DM

101
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CRI=XRI"DM

CALL FLUXO (CA,CR,CAI CRI,DF GKL,NY)
CALL RKG (Y,HF ARA F FLY1L AL NY)

Yi=1-((1-Y)*F)/Fl
XIK=1.-(XRK+2.*XPK+XAK)
VLK=(XI*VL)/XIK
XRKC=((XR*WL)-((FI-F)-(VL*XA-XAK*VLK)) VLK
XPKC =((XP*VL)+((FI-F)-(VL*XA-XAK*VLK)))/VLK
XRIC=XRK+(XAI-XAK)-NY/GKL
XPIC=XPK+(XAI-XAK)-NY/GKL
XAKC=(XPK**2./(XRK*128.62)
XAIC=(XPI™2.)/(XPI*128.62)
SSQ1=((XRKC-XRK)/XRK)**2.
SSQ2=((XPKC-XPK)/XPK)*2.
SSQ3=((XRIC-XRI/XRI)*2.
SSQ4=((XPIC-XPI)/XP1)**2.
FUNZD=SSQ1+55Q2+85Q3+55Q4

C VALOR BAS PARA XPK
XRK=XSXRK
XRI=XSXRI
XPK=XSXPK
XP1=XSXPI

XRKC=XRK-(FUNZ/((FUNZD-FUNZ)/DXRK))
XRIC=XRI-(FUNZ/((FUNZD-FUNZ)/DXRY))
XPKC=XPK-(FUNZ/((FUNZD-FUNZ)/DXPK))

XPIC=XPI-(FUNZ/((FUNZD-FUNZ)/DXPI))
GO TO 95

195 WRITE(**'XA' XAK
WRITE(* *'XR’ XRK
WRITE(* *} XP' XPK
WRITE(* *)'XI' XIK
WRITE(* *L', VLK
200 CONTINUE
C
WRITE(*,*) 'F DE ENTRADA e L DE SAIDA’
WRITE(* ") FI,VLK
WRITE(**) 'Y DE ENTRADA'
WRITE(* ) Y1
WRITE(* *)PRESSAO E TEMPERATURA'
C DO 190 K=1,N
C  WRITE(** P(K),T(K)
C190 CONTINUE
STOP
END
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calcuio de hf
SUBROUTINE PRATO

(F VL .AM,P, T, XRK,DG,DF HF GKG,GKL Al EL,

C

O OO0 O

O

o O O O O

+DZ K Y, GM,W ARA LW DM XAK XPK XIK)

DIMENSION AM(10),P(30),GKG(10),T(10),DF(10)
DIMENSION DG(10),GM(10),DGS(10),DFS(10)
REAL LW

YAR=1.-Y
GMG=Y*GM(1)+YAR*GM(2)

MOL MEDIO DA FASE L1Q g/mol (kg/kmol)
AMM=XRK*AM(1)+XiK*AM(2)+2*"XPK*AM(3)+XAK*AM(5)

DENSIDADE MOLAR mol/cm3 (kmol/L)

dz (kg/L)
DM=(DZ/AMM)

vazao molar em mol/min
VLC=VL*1000./60.
m
W=.066

m p/ cm
LWC=LW*100.
calculado em cm
HL=W*100.+(8.345*(10.*(-9.))(VLC/(DM*LWC))*(2./13.})
cmp/m
HL=HL/100.

DENSIDADE MOLAR DO GAS
DMV=P(K)/(0.0830906*T(K))

DENSIDADE DO GAS (kg/m3)-R0OG
ROG=DMV*GMG

calculo de UF em {m3/s)
UF=(F/DMV)/3600.

CALCULO DE USG EM m3/ m2.h
USG=(F/IDMV)/ARA

UF no calculo de HF esta em (m/s)
UF=UF/ARA

ALTURA DE ESPUMA m
HF=(43.2*((UF)™(2.))*"ROG+1.89*(W*1000.)-40.6)/1000.
HOLD UP
EL=HL/HF
EG=1.-EL
AREA INTERFACILAL
Al=324*(UF)Y"(0.5y*"HF*(-0.17)
Al=2. Al
D0 280 =11

CALCULO DE DG E DF EM M2/S
DGS(1)=DG{1)/10000.
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DFS({1)=DF(1)/10000.
C CALCULO DE KL EM M/H - STICHLMAIR GERAL

GKL=((4./3.14159)"DF S(1)*(USG/(HF*EG)))™(.5)
GKL=GKL*3600.

C CALCULO DE KG EM M2/H

C CALCULO DEKG P/ STICHMAIR GERAL
GKG(1)=((4./3.1416)*DGS(1){USG/(HF*EG)))*™ 5
GKG(1)=(GKG(1)/(8.314*T(K)))*3800.

280 CONTINUE
RETURN
END

C

C FLUXO
SUBROUTINE FLUXO (CA,CR,CAI,CRI,DF,GKL,NY)

C

DIMENSION DF(10)
REAL NY

HATM=(1./GKL)*SQRT(60.*CR*DF(1))
CPI=SQRT(128.*CRI*CAl)
B2=CP1/(128.*CRI)
B3=HATM*SQRT(1+B2)
SECH=1/COSH(B3)
FA2=(CPI/CAN*(1-SECH)
FA3=(1-(CA/CAI))*(1-1/B2)+({CAICAI)/B2-FA2)
FA=FA3/(1+(1/B2)*(TANH(B3)/B3))
NY=GKL*CAI*FA

RETURN

END

C subrotina RGK - FUNCOES
SUBROUTINE RKG (Y,HF ARA F FLYLALNY)

REAL NY
TF=0.
TO=HF
TB=T0
FP=F
YP=Y
PASSO=HF
470  CALL RUNKG (PASSO,TOYP,HF ARA FP Fi YL, ALNY)
TB=TB-PASSO
IF(TB.GE.TF)THEN
FP=FI
YP=Y1
GO TO 470
ELSE IF(TB.LT.TF) THEN
TB=TB+PASSO
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PASSO=TF+TB
FP=FI
YP=YI
CALL RUNKG (PASSO,T0,YP HF ARA FP FLYLAINY)
ELSE
END IF
Yi=Yl/F!
RETURN
END
C subrotina

SUBROUTINE RUNKG (PASSO,TO,YP,HF ARA FP,F1, YL AINY)

DIMENSION A(10),B(10),C(10),D{10),XK1(10),XK2(10),NY(10)
DIMENSION XK3(10),XK4(10),G(10),YY(10),FF(10)
REAL NY,AB,C
YY(2)=FP
DO 500 J=1,1
YY(J)=YP

500 CONTINUE
DO 510 J=1.2
G(H=YY(W)

510 CONTINUE
TO=HF
TTO=TO

CALL FUNG (T0,YY,FF,ARA AI,NY)
DO 520 J=1,2
XK1(J)=PASSO*FF(J)
YY(J)=G(J)+0.5*XK1 (J)

520 CONTINUE

TO=TT0-0.5*PASSO

CALL FUNC (TO,YY FF ARA Al NY)
DO 530 J=1,2
XK2(J)=PASSO*FF(J)
A)=((SQRT(2.)-1)/2.)XK1(J)
B(J)=((2.-SQRT(2.))/2.)*XK2(J)
YY(J)=G()+AJ)+B(J)

530 CONTINUE

TO=TT0-0.5*PASSO

CALL FUNC (TO,YY,FF,ARA AILNY)
DO 540 J=1,2
XK3(J)=PASSO*FF(J)
C(J)=(-SQRT(2.)/2.}*XK2(J)
D(J)=((2.+SQRT(2.))/2.}*XK3(J)
YY(J)=G(J)+C(J))+D(J)

540 CONTINUE
TO=TTO-PASSO

CALL FUNC (TO,YY FF ARA AILNY)
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DO 550 J=1,2
XK4(J)=PASSO*FF(J)
YY(J)=G()+(XKT (J)+XKA())/6.+(((2.-SQRT(2.))/2.)
+XK2(J)H(2.+SQRT(2.))/2.)*XK3(J))/3.
550 CONTINUE
FI=YY(2)
Yi=YY(1)
RETURN
END

SUBROUTINE FUNC (TO,YY,FF ARA Al NY)

REAL NY

DIMENSION YY(10),FF(10)
TO=TO
FFE(1)=-NY*A*ARA*(1.-YY(1))
FF(2)=-NY*AI*ARA

RETURN

END
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Programa em FORTRAN para ¢ calculo de colunas de absorcéo fisica.

PROGRAMA PARA SIMULACAO E CALCULO DE COLUNAS DE
PRATOS PARA ABSORGAO FISICA GAS-LIQUIDO |

OO0O0O0OOO0

PROGRAMA PRINCIPAL PROJETO DADO L OBTERN

DIMENSION Y(10),P(30),T(30),GM(10),PG(10)
DIMENSION X(10)

DIMENSION AM(10)
REAL NY LW

WRITE("™) ™ COLUNA DE ABSORCAO ™'
¢ dados de um coluna p/ NH3 em H20

¢ N NUM DE PRATOS' DK DIAM DA COLUNA F e VL KMOL/H
DK=.75

F0=293.04
V0L0=1274.4
PE=2.
TE=303.

DO 90 K=1,N
P(K)=PE
T(K)=TE

90 CONTINUE
NG=3.

NA=1.
NL=1.
Ni=1.
Y0=.03

C PG E APRCPORCAQ DE H2 E N2 NA MISTURA GASCSA
PG(1)=.25
PG(2)=.75
XIK=1.
HEN=.0306
AM(1)=18.
AM(2)=17.
GM(1)=17.
GM(2)=28.
GM(3)=2.
VM=25.8

C TS=TENSAQO SUPERFICIAL DA AGUA A 30 GRAUS

CENTIGRADOS
TS=.07118
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C SVA=SVB=INCREMENTO DO VOLUME DIFUSIONAL, DADOS
TIRADOS DO PRAUSNITZ

SVA=14.9
SvB=9.778

¢ difusividade na fase liquida (agua visc.=1.0)
DF=(7 4E-8*(2.26*"AM(1))**( .5)*TE)
DF=DF/(VM*{86)10.(4.))

C calculo da difusividade na fase gas { em N2 £ H2)
PMG=(1.-YOY{(PG(1)*"GM(2)+PG(2)*GM(3))
DDG=TE*(1.75)*(1./GM(1)+1./PMG)*(0.5)
DGD=PE*(SVA™(1./3.)+8VB™(1./3.))2.
DG= 1.0133E-7%(DDG/DGD)

W=.06
LW=.53
AlL=.4418
ARA=.300087
INTER=1

100 WRITE(® ") 'INTER="INTER
WRITE(* *YESTIMATIVA, Y (FRACAO MOLAR) NA SAIDA GASOSA'
Y1=2.17*10*(-2.)

X(1)=0.
F1=FO*(1-YO)(1-YI)
Fl=F1

XAK=X(1)
VLK=VLO

WRITE(* *yTOPQ'
WRITE(* *)'X', XAK
WRITE(* *)Y"YI
WRITE(* *)F DE SAIDA' Fi
WRITE(* *'L. DE ENTRADA' VLK
K=0

110 K=K+1

C
WRITE(* *YPRATO' K
XA=XAK
XI=XIK
F=FI
VL=VLK
Y{1)=Y!

FIN=(1-Y(1))*F
WRITE(* *}F' F
WRITE(®,*)'Y' Y(1)

C CHUTE INICIAL DE XAK
XAKCH=.001114
XAKC=XAKCH

108
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CALL PRATOC (F,VL AM,P,T,DF DG HF GKG,GKL AlLAA ALEEL EG,
+DZ K.Y,GM,NG W ARA LW, DM XA XI ZWW, TS PG)

XAK=XAKC

o O

120 CALL FLUXO (Y,GKL,GKG,NY HEN, XAK)

CALL RKG (Y,HF ARA F FLYLALNY)
TESTE

Yi=1-((1-Y(1))*F)/Fi

VLK=VL+FI-F)

XIK=(XI"VL)VLK

XAKC=1.-XIK
SSQ=((XAK-XAKC)/XAK)*2,
DELTA=ABS(SSQ)

IF (DELTA.LE..001) GO TO 195

o O

XXAK=XAK
XAK=1.01*XAK
CALL FLUXO (Y,GKL,GKG,NY HEN, XAK)
CALL RKG (Y ,HF ARA F F1 Yl Al NY)
Yi=1-((1-Y(1))*F)/FI
VLK=VL+(FI-F)
XIK=(XI"VLYVLK
XAKC=1.-XIK
SSQD={(XAK-XAKC)/XAK)**2.
XAK=XXAK
DNF=(8SQD-SSQ)/(0.01*XAK)
XAK=XAK-SSQ/DNF
XAK=ABS(XAK)
GO TO 120

195 WRITE(® "X, XAK
WRITE(", *YVL VLK
IF(FL.GT.FO) GO TO 200
GO TO 110

C

200 WRITE(™,") 'F DE ENTRADA e L DE SAIDA'
WRITE(™ ") FILVLK
WRITE(* ") 'Y DE ENTRADA’
WRITE(* ") Yi
STOP
END

C calculo de hf
SUBROUTINE PRATO

(F VL AM P, T .DF DG HF GKG,GKL Al AA AL EL EG,

+DZ K.Y, GM, NG W, ARA LW DM XA X1 ZWW TS PG)
C
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DIMENSION AM(10),P{30), T(30)
DIMENSION GM(10),Y(10),DZZ(10),PG(10)
REAL LW
GMG=0.
Y(2)=(1.-Y(1))'PG(1)
Y(3)=(1.-Y(1))'PG(2)
DO 260 J=1NG
GMG=GMG+Y(J)*GM(J)
260 CONTINUE
C MOL MEDIO DA FASE LIQ g/mol (kg/kmol)
AMM=XI"AM(1)+XA*AM(2)
DZZ(1)=1.
C PPAEAPORCENTAGEM EM PESO DE AMONIA
PPA=(24.4"XA)/(1.-.055*XA)
IF (PPALLT.1.) THEN
DZZ(2)=1.
ELSE IF (1.LE.PPA AND PPA LE.3) THEN
DZZ(2)=0.99
ELSE IF (4..LE.PPA AND.PPA LE.5.) THEN
DZZ(2)=0.98
ELSE IF (6. LE.PPA AND.PPA LE.10.)THEN
DZZ(2)=0.97
END IF
C DENSIDADE MOLAR mol/cm3 (kmol/L)
C dz (kg/l)
DZ=XI"DZZ(1)+XA*'DZZ(2)
DM=(DZ/AMM)
C vazao molar em moi/min
VLC=VL*1000./60.
calculado em cm
HL=W™100.+(9.345*10.**(-9.))*(VLC/(DM*LW™*100.))*(2./3.})
cmp/m
HiL.=HL/100.
DENSIDADE MOLAR DO GAS
DMV=P(K)/(0.0830906"T(K))
DENSIDADE DO GAS (kg/m3)-ROG
ROG=DMV*GMG

O

0

calculo de UF em (m3fs)
UF=(F/3600.)"(DMV)*™(-1.)

UF no caiculo de HF esta em (m/s)
UF=UF/ARA

HF=43.2*((UF)*(2.))"ROG+1.89*(W*1000.)-40.6
HF=HF/1000,

o OO0 O O

WRITE(" *HF HF
C USG E A VELOCIDADE SUPERFICIAL DO GAS EM M3G/M2r.s
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USG=UF

ZW1=(USG*ROG™(.5))/2.5
ZW2=(AL/ARA)™(2.)*TS*(DZZ(1)*1000.-ROG)*9.81
ZWW=ZW1/(ZW2)*(.25)
A1=(DZZ(1)*1000.-ROG)*9.81

A2=A1/(6.*TS)

AA=6.(A2)™(.5)

Al1=.0357*USG*ROG™{ 5)/(TS*AL/ARAY**(2.))
AI2=AANZWW)™(.28)

Al3=1.847*(ZWW)™(2.)

Al=AI2-Al1*ZWW-AI3

WRITE(* *yAl' Al

CALCULO KL EM M2/H
EL=HL/HF
EG=1-EL
GKL=((4./3.14159)*DF (USG/(HF*EG)))**(.5)
GKL=GKL*3600.

CALCULO DE KG EM KMOL/M2barH
GKG=((4./13.141592)*DG*(USG/HF*EG))**(.5)
GKG=GKG*3600./(8.314*T(K))

RETURN
END

FLUXO
SUBROUTINE FLUXO (Y,GKL,GKG,NY,HEN,XAK)

DIMENSION Y(10)

REAL NY
NY=(Y(1)-HEN*XAK)/(1/GKG + 1/GKL)
RETURN

END

subroting RGK - FUNCOES
SUBROUTINE RKG (Y,HF ARA F FLYLAINY)

REAL NY
TF=0.
T0=HF
TB=T0
FP=F

YP=Y
PASSO=HF

470  CALL RUNKG (PASSO,TO,YP HF ARA FP FI YLAINY)

TB=TB-PASSO
{F(TB.GE.TF)THEN
FP=F1

YP=YI/Fl
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GO TO 470
ELSE IF(TB.LT.TF) THEN
TB=TB+PASSO
PASSO=TF+TB
FP=FI|
YP=Y1/F|
CALL RUNKG (PASSO,TO,YP,HF ARA FP FI Y1 Al NY)
ELSE
END IF
Yi=YUFi
RETURN
END
C subrotina

SUBROUTINE RUNKG (PASSO,TO,YP,HF ARA FP,F1YLAINY)

DIMENSION A(10),B(10),C(10),D{10),XK1(10),XK2(10),NY(10)
DIMENSION XK3(10),XK4(10),G(10),YY(10),FF(10)
REAL NY,AB,C

YY(2)=FP
DO 500 J=1,1
YY(J)=YP
500 CONTINUE
DO 510 J=1,2
G(J)=YY(J)
510 CONTINUE
TO=HF
TTO=TO
CALL FUNC (TO,YY,FF,ARA Al NY)
DO 520 J=1,2
XK1(J)=PASSO*FF(J)
YY(3)=G()+0.5* XK1 (J)
520 CONTINUE
TO=TTO-0.5*PASSO
CALL FUNC (TO,YY,FF ARA Al,NY)
DO 530 J=1,2
XK2(J)=PASSO*FF(J)
A(D)=((SQRT(2.)-1)/2.)" XK1 (J)
B(J)=((2.-SQRT(2.))/2.)"XK2(J)
YY(J)=G()+AJ)+B(J)
530 CONTINUE
TO=TT0-0.5*PASSO
CALL FUNC (TO,YY,FF,ARA Al NY)
DO 540 J=1,2
XK3(J)=PASSO*FF(J)
C(J)=(-SQRT(2.)/2.)*XK2(J)
D(J)=((2.+SQRT(2.))/2.Y*XK3(J)
YY(D)=G(H+C()+D)
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540 CONTINUE
TO=TTO-PASSO
CALL FUNC (TO,YY,FF,ARA Al NY)
DO 550 J=1,2
XK4(J)=PASSO*FF(J)
YY(3)=G(J)+(XK1 (J)+XKA())/B.+(((2.-SQRT(2.))/2.)
+XK2(J)+{(2.+SQRT(2.))/2.*XK3(J))/3.
550 CONTINUE
FI=YY(2)
Yi=YY(1)
RETURN
END

SUBROUTINE FUNC (TO,YY FF ARA Al NY)

REAL NY

DIMENSION YY(10),FF(10)
TO=TO
FF(1)=-NY*APARA(1.-YY(1))
FF(2)=-NY*A"ARA

RETURN

END
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Programa em FORTRAN para calcuio de absorgéo fisica.

OO0OOO0O0O0

20

PROGRAMA PARA SIMULACAO E CAL'CULO DE COLUNAS DE
PRATOS PARA ABSORCAO FISICA GAS-LIQUIDO

PROGRAMA PRINCIPAL : SIMULACAO

DIMENSION Y(10),P(30), T(30),GM(10),PG(10)
DIMENSION X(10)

DIMENSION AM(10)
REAL NY LW

WRITE(**) ** COLUNA DE ABSORCAQ ***'
dados de um coluna p/ NH3 em H20
N NUM DE PRATOS', DK DIAM DA COLUNA F e VL KMOL/H
N=14
DK=.75
F0=293.04
VLO=1274.4
PE=2.
TE=303.
DO 90 K=1,N
P(K)=PE
T(K)=TE
CONTINUE
NG=3.
NA=1.
NL=1.
NI=1.
Y0=.03
PG E A PROPORCAOQ DE H2 E N2 NA MISTURA GASOSA
PG(1)=25
PG(2)=75
XIK=1.
HEN=.0306
AM(1)=18.
AM(2)=17.
GM(1)=17.
GM(2)=28.
GM(3)=2.
VM=25.8

C TS=TENSAO SUPERFICIAL DA AGUA A 30 GRAUS
CENTIGRADOS
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T8=.07/118
C SVA=SVB=INCREMENTO DO VOLUME DIFUSIONAL, DADOS
TIRADOS DO PRAUSNITZ

SVA=149

SvB=8.77/8

¢ difusividade na fase liquida (agua visc.=1.0)
DF=(7 4E-8*(2.26"AM(1))**( .5)*TE)
DF=DF/(VM**{(.8)*10.*%(4.))

C calculo da difusividade na fase gas ( em N2 E H2)
PMG=(1.-YO)(PG(1)*GM(2)+PG(2)*GM(3))
DDG=TE"™(1.75)*(1./GM{1)+1./PMG)**(0.5)
DGD=PE*(SVA™(1./13.)+SVB**(1./3.))*2.

DG= 1.0133E-7*(DDG/DGD)
W=.06

LW=.53

AL=.4418

ARA=.300067

INTER=1

100 WRITE(™ ™ 'INTER='INTER
WRITE(**YESTIMATIVA, Y (FRACAO MOLAR) NA SAIDA GASOSA'
Yi=2.17*10"(-9.)

X(1)=0.
F1=FO*(1-YOX(1-YD)
FI=F1

XAK=X(1)

DO 200 K=1,N

WRITE(* *)'K' K
XA=XAK
XI=XIK
WRITE(**)X', XA
WRITE(* *YXI', X1
F=FI
VL=VLK
Y(1)=YI
FIN=(1-Y(1))*F
WRITE(* *'F',F
WRITE(* "Y', Y(1)
WRITE(* *'VL' VL
C CHUTE INICIAL DE XAK
XAKCH=.001114
XAKC=XAKCH

CALL PRATO (F VL AM,P, T DF DG HF GKG,GKL,ALAA AL EL EG,
+DZ K Y GM NG W ARA LW DM XA X1,ZWW TS PG)
C
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C
c

C

C

CONT=0
XAK=XAKC

120 CALL FLUXO (¥, GKL,GKG,NY HEN, XAK)

CALL RKG (Y,HF ARAF.Fl.Y1, Al NY)
TESTE

VLK=VL+FI-F)

XIK=(XI"VL)VLK

XAKC=1.-XIK
$SQ=((XAK-XAKC)/XAK)**2.
DELTA=ABS(SSQ)

IF (DELTA.LE..001) GO TO 200

XXAK=XAK

XAK=1.01*XAK

CALL FLUXO (Y,GKL,GKG,NY,HEN,XAK)
CALL RKG (Y,HF,ARA F FIYLAILNY)
VLK=VL+(F}-F)

XIK=(XI"VL)VLK

XAKC=1.-XIK
SSQD=((XAK-XAKC)/XAK)*2.
XAK=XXAK
DNF=(SSQD-SSQ)/(0.01*XAK)
XAK=XAK-SSQ/DNF
XAK=ABS(XAK)

CONT=CONTH+1

IF (CONT.GT.100) STOP
GO TO 120

200 CONTINUE

C

C

(F.VL AM,P T DF DG, HF GKG,GKL AL AA AL EL EG,
+DZ K Y.GM,NG W ARA LW DM, XA XI,ZWW TS PG)

C

WRITE(**) 'F DE ENTRADA e L DE SAIDA'
WRITE(* ") FI,VLK
WRITE(**) 'Y DE ENTRADA'
WRITE(® ™) Yi
STOP
END
calculo de HF
SUBROUTINE PRATC

DIMENSION AM(10),P(30),T(30)

DIMENSION GM(10),Y(10),DZZ{10),PG(10)
REAL LW

116
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WRITE(* *YPRATO'
GMG=0.
Y(2)=(1.-Y(1))*PG(1)
Y(3)=(1.-Y(1))*PG(2)
DO 260 J=1,NG
GMG=GMG+Y(J)*GM(J)

260 CONTINUE

C

)

9]

o o O O O

MOL MEDIO DA FASE LIQ g/mol (kg/kmol)
AMM=XI"AM(1)+XA*"AM(2)
DZZ(1)=1.

PPA E APORCENTAGEM EM PESO DE AMONIA
PPA=(94. 4*XA)/{1.-.055*XA)
IF (PPALT.1} THEN
DZZ(2)=1.
ELSE IF (1. LE.PPAAND.PPA LE.3.) THEN
DZZ(2)=0.99
ELSE IF (4..LE.PPAAND PPA LE.5) THEN
DZZ(2)=0.98
ELSE iF (6..LE.PPA AND.PPA.LE.10)THEN
DZZ(2)=0.97
END iF

DENSIDADE MOLAR moi/cm3 (kmol/L)

dz (kg/l)
DZ=XI*"DZZ{1)+XA*DZZ(2)
DM=(DZ/AMM)

vazao molar em mol/min
VLC=VYL*1000./60.

calculado em cm
HL=W™100.+(9.345*(10.**(-9.))*(VLC/(DM*LW*100.))™(2.13.)}
cmp/m
HL=HL/100.

DENSIDADE MOLAR DO GAS
DMV=P{K)/{(0.0830206*T(K})

DENSIDADE DO GAS (kg/m3)-ROG
ROG=DMV*GMG

calculo de UF em (m3/s)
UF=(F/3600.)"(DMV)™(-1.}

UF em {m/s)
UF=UF/ARA

USG E A VELOCIDADE SUPERFICIAL DO GAS EM M3G/M2r.s
UsG=UF
ZW1=(USG*ROG™(.5))/2.5
ZW2=(AL/ARAY™(2.yTS*(DZZ(1)*1000.-ROG)*2.81
ZWW=ZW1/(ZW2)(.25)
A1=(DZZ({1)*1000.-ROG)"9.81
A2=A1/(6.7TS)
AA=B AZ2Y™(.5)
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PASSO=HF
470  CALL RUNKG (PASSO,T0,YP HF ARA FP FLYLALNY)
TB8=TB-PASSO
{F(TB.GE.TF)THEN
FP=Fl
YP=YI/FI
GO TO 470
ELSE iF(TB.LT.TF) THEN
TB=TB+PASSO
PASSO=TF+TB
FP=FI
YP=YI/F!
CALL RUNKG (PASSO,TO,YP HF ARA FP F1 Y1 Al NY)
ELSE
END IF
Yi=YV/FI
RETURN
END
C subrotina

SUBROUTINE RUNKG (PASSO,T0,YP HF ARAFP FLYLAINY)

DIMENSION A(10),B(10),C(10),D(10),XK1(10),XK2(10),NY(10)
DIMENSION XK3(10),XK4(10),G(10),YY{(10),FF(10)
REAL NY.AB.C

YY(2)=FP
DO 500 J=1,1
YY(J)=YP

500 CONTINUE
DO 510 J=1,2
G(H=YY(J)

510 CONTINUE
TO=HF
TTO=TO

CALL FUNC (TO,YY,FF ARA Al NY)

DO 520 J=1,2
XK1(J)=PASSO*FF(J)
YY(J)=G(J)+0.5*XK1(J)

520 CONTINUE
TO=TT0-0.5*PASSO

CALL FUNC (TO,YY,FF,ARA Al NY)

DO 530 J=1,2
XK2(J)=PASSO*FE(J)
A(D=((SQRT(2.)-1)/2.)"XK1(J)
B(J)=((2.-SQRT(2.))/2.)"XK2(J)
YY(J)=G(J)+A(J)+B(J)

530 CONTINUE
TO=TT0-0.5*PASSO
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CALL FUNC (TO,YY,FF,ARA Al NY)
DO 540 J=1,2
XK3(J)=PASSO*FF(J)
C(J)=(-SQRT(2.)/2.)*XK2(J)
D(J)=((2.+SQRT(2.})/2.)*XK3(J)
YY(J)=G(J)+C(J)+D()
540 CONTINUE
TO=TTO-PASSO
CALL FUNC (TO,YY,FF,ARA A, NY)
DO 550 J=1,2
XK4(J)=PASSO*FF(J)
YY (J)=G(J)+(XK1 (J)+XKA(J))/6.+(((2.-SQRT(2.))/2.)
+*XK2()+((2.+SQRT(2.))/2.)*XK3(J))/3.
550 CONTINUE
FI=YY(2)
Yi=YY(1)
RETURN
END

SUBROUTINE FUNC (TO,YY,FF,ARA Al NY)

REAL NY

DIMENSION YY{10),FF(10)
TO=TO
FF(1)=-NY*APARA*(1.-YY(1))
FF(2)=-NY*AI"ARA

RETURN

END

120
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